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RESUMEN

En el presente trabajo se describen las bases sobre el disefio de instalaciones de
procesamiento de gas. La descripcién, los métodos de disefio y condiciones de operacién
para la instalacién de proceso son cubiertas en detalle en este trabajo. )

Opecraciones como enfriamiento de crudo, absorcién, separacién en alta presién,
uso de un solo tren de separacién, control del punto de rocio del gas, recirculacién ¢
inyeccién de condensados a la corriente gaseosa, uso de agua de mar como fluido de
enfriamiento, fueron evaluadas para Ja definicién del esquema final.

El presente trabajo incluye la comparacién en desempefio de tres sistemas de
enfriamiento para la corriente de gas. Los sistemas analizados son enfriamiento por aire,
enfriamiento con uso directo de agua de mar y un sistema de enfriamiento con sistema
cerrado de agua dulce-agua de mar.

La presion de llegada de las dos corrientes. se considera igual a 35 kg/ecm2-g. La
posibilidad de integrar una unidad deshidratadora de gas fue investigada.

Un proceso de optimizacién para seleccionar lus condiciones de operacién sc
llevé a cabo. Los criterios de maximizar la produccién de crudo y el de minimizar la
potencia requeridu de compresién, integraron cl anilisis . de  optimizacién. Para una
instalacién de procesamiento como la propuesta, hubo necesidad de investigar una gran

cantidad de opciones para las condiciones de operacidn antes de hacer la seleccién final.
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Nomenclatura

NOMENCLATURA

= Area de transferencia de calor basada en el drea superficial externa de los tubos, m?

Ay

A = Area de transferencia de calor basada en el drea sﬁperfi‘c‘:iz’\vl interna de los tubos. m?
B = espaciamiento entre los bafles, mm

C = Costos totales, dll

Cg = Costos por energia, dll

C; - = Restriccidn de la funcién de objetivo

CL = Constante para el arreglo dél huzr‘de lﬁbos

Cu = Costos por manlenimi'emo,r dil ‘

C, = Costos de operqcién, dll

cTpP = Constante para las pasadas a través de los tubos

D = Dominio de la funcién de objetivo

De = Didmetro equivalente de la coraza de un inlercnmbiudor de tubo y coraza, m
DMLT  =diferencia media logaritmica de temperatura, °C

D, = Didmetro interno de l;l coritza, m

d,, = Didmetro externo de los tubos, mm



Nomenclatura

d;

SAx)

gi(x)

H(l\')

= Didmetro interno de los tubos, mm

= factor de friccién para la cdraza de Qn intercambiador
= Funcién de objetivo ’ ‘ :

= Factor de correccién para la DMLT; funcién lagraniana
=restrlcc16n|mpl|cn;para la fqpplon de ob_]euvo o
= Matriz simétrica g::‘(rzl‘cluhpévsfili'\izr ‘

= Entalpn‘zi‘ésbeéfﬁc:’x‘.iﬂi{gf ) i

= Coeﬁciente_détrun;ferenéia de calor en el lado interno de los tubos, W/m? °K

= Coeficiente de transferencia de calor -en'la coraza, W/m® °K

= Eficién(/:vizyl dc Izil'.s:u;;érﬁcic busada el drea exrlcrrjk‘n:u;(rlc los li}!‘idS
=lEficiie'ncin de la supérﬁcic basada el zire:a’ interna de :lo‘srtub‘o‘s
= Ingres‘os totales, dli

= Ingresos‘por venta de crudo, di!

= Ingresos por ventas de gas, dll

= Costos de inversidn inicial, dll

= Conductividad térmica de la pared de los tubos

= Limite inferior de una restriccién explicita

= Longitud efectiva de los tubos

= Gato midsico de circulacién del refrigerante, kg/h

= Gasto misico de gas, Kg/h

= Niimero de baffles en un i’nlercnmbiudor de tubo y coraza

= Niimero de pasadas a trqvés de los tubos en el intercambiador de Vtubo y coraza
= Nimero total de tubos dentro de la vasija

= Presién, kg/em?®
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Nomenclatura

Py _.=.distancia entre los centros de:los tubrosv(bilcfh) de.un tubo y,corzil, mm...
Q- = Gasto de salida del nodo uno, m*/hr

Ccond. = Energia requerida en el condén'éz'id(:);'. MMJ/hr

qcu = Energm Total para el rt.frlgerame MMJ/hr

Q : 7 7— Cnlor transfendo poriel mtercambmdor, Wy gasto de en(mdu al nodo m‘/hr
Qcu = Energia especifica dlspomble del enfrmdor, J/kg

Quw = Gasto requerido de agua, m’ s

R = relacién de compresién

RGA = relacién gas-aceite, m/m?

Ry = Resistencia por el Lnﬁucmmlemo'un la superﬁc@ mlurna de los tubos, W/m?°K
Ryoi = Resistencia por el ensucmmlemo referldo a'la comza, W/m"’K

Ry = Resistencia térmica de lﬂ‘pured de los lubos. W/mﬁ"K,

Twm = Temperatura inicial ael f’luido‘é.zkxlieme, °C ,’

T = Temperatura final dél fluido caliente, °C

Ta = Temperatura inicial del fluido frio, °C

Tea = Témpérmura final del fluido frl‘p. °C

ATer = Diferencia media logaritmica dé ‘lerm'peraturas. °C

ATy, = Diferencia” media Iogﬁgftn1icz| de teiﬁpermums corregida, °C

U; = Limite Superior de una rcstriccio‘n;explfcim

U, = Coeficiente de transferencia de calor global con ensuciamiento, W/m°K
U, = Coeficiente de transferencia de calor global sin ensuciamiento, W/m?°K
W.a = Trabajo real especifico del compresor J/kg

Wis = Trabajo isoentrépico tedrico de compresién J/kg

X = Variable de decisién del proceso



Nomenclatura

Simbolos griegos

0.14

@ = Relacién de viscosidades, ¢g = (;‘l—llﬁ—)

4 = Elemento diferencial ' s
Vid = Densidad del fluido de proceso, kg/m®
M = Viscosidad, Ns/m?

E = Numero pequeifio
A = Multiplicador de Lagrange
Subindices

act = Real

c = Frio

ch = Enfriador

cond = Condensador

e = Equivalente

E = Energia

g = Gas

h = Caliente

I = Ndmero de ccqacién, niimero de ecuacién, interno
is = ISoer:u»répi"céw

me s M;diii lﬁo’gan’tmich '

= Mantenimiento




“Nomenclatura

n = Contador de variables
o} = Externo, operacién
oi = Externo referido a la coraza
p = Pasadas
s . =Coraza .
T . =Tubos
w = Paréd, agua
‘Superindices -
K L= Primera iteraci6n en la bilisqueda de mdximos
K+ = Snguxente iteracién en la buisqueda de médximos
o L= Vanable prmcxpal
m = Coeﬁcxeme adiabidtico de compresién
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Cuapitulo 1

CAPITULO 1

INTRODUCCION

Los hidrocarburos son mezclas complecjas de diferentes componentes de
hidrogeno y carbono, todos con diferentes densidades, presiones de vapor y otras
caracteristicas f{sicas. Durante el transporte de estas mezclas desde los yacimientos hasta
las instalaciones de recoleccién y proceso sc presenta disminucién cen presién y
temperatura. Los gases escapan del liquido y las corrientes cambian en su cardcter. La
scparacién fisica de estas fuses es una de las operaciones bdsicas dentro de produccién y
procesamicento de corrientes de aceite y gas asociado. ’ : ‘

Al comparar los diagramas de flujo de proceso para una instalacién coStn fuera y
una instalacién en tierra, sc observan pocas diferencias. El cquipb'dcbroceso usado-es
similar en ambas instalaciones; sin embargo, las operaciones en i‘nslaluciones costa fucra
deben planearse para ser un sistema completamente independiente.

Las operaciones en tierra ofrecen espuacio para poder crecer con base al disefio
inicial. Pero este espacio de crecimiento no existe o estd limitado cn-las instalaciones

costa fuera ya sea por restricciones econémicas o de carga.. Los. costos. de ‘operacién en
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Capitulo 1

mar son considerablemente mds altos que lus operaciones que se-llevan a cabo-en tierra,
debido a que estdn mads ligadas a la exactitud de las reservas, la politica monetaria
internacional y el futuro de los productos en los mercados internacional y nacional.

Las plataformas marinas de procesamiento no incluyen solamente unidades de
separacién fisica y sistema de procesamiento mecidnico.. Consideran ademads sistemas de
soporle y equipo auxiliar, tales como sistemas: de- enfriamiento, sistemas de gas
combustible, unidades de potencia, etc. Por esto, la planeacién debe hacerse en la fase de
disefio, donde se detallan todas las posibles contingencias que puedan presentarse durante
la vida de produccién de los campos. k

Incluso el disefio de una instalacidn costa fuera, debe considerar el entrenamiento
regular a sus trabajadores, con evaluaciones periddicas para garantizar que los futuros
operarios esten entrenados para efectuar diferentes trabajos y reaccionar ripidamente a
emergencias.

Actualmente la creciente necesidad de contar con mayor produccién 'y
aprovechamiento del gas natural proveniente de yacimicntos dec aceite y gas asociado,
hace indispensable contar con procesos de separacién-compresién mejor disefiados y
adaptados a las nccesidades que actualmente marcan los proyectos estratégicos de
explotacién de hidrocarburos. En el presente trabajo se lleva a cabo la evaluacién de los
diferentes subsistemas que conforman cl procesamiento de una corriente de aceite y gas

asociado en una instalacién costa fuera.

1.1 Desarrollo de un esquema de procesamiento de'gas

En campos productores de aceite y gas asociado ‘e’l procesd estd dctérminado por
el gasto, composicién, temperatura y la presién de la x‘nezcla‘k Vprodu"cidra. El proceso puede
variar desde una simple separacién mds deshidratacién del gas o ser mds complejo como
compresién, = endulzamiento, recuperacion de ‘conde'ns‘adkos, deshidratacién . .y
estabilizacién de aceite crudo. : i

Si los hidrocarburos liquidos contenidos en la cyoxk‘,ri_cnte de: gds son minimos.

entonces es posible que sean vendidos junto con el gas producido pero si‘la cantidad de
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condensados es alta, estos liquidos deben ser recuperados, ‘transportados-y almacenados
para su comercializacién independiente. La localizacién del campo, las e‘spe'ciﬁcacionbcs
de . venta, los requerimicntos ambientales "y econdmicos, determinan- cuales de  los
contaminantes deben ser removidos y el destino de las diferentes corrientes para venta,
quema o disposicién.

La figura 1.1 muestra diferentes unidades de operacién o médulos, considerados
en un procesamiento en campo. No todos los sistemas del diagrama anterior se
encuentran en las instalaciones de proceso, aunque en general la secuencia es n‘piba. La
selecciéon de los médulos que se usan se determina durante la fase de disefio del

desarrollo del campo (Meyer and Sharma, 1980).

YENTEO CO2

» Recuperacion de

sulfuros
- SULFURO
L. SOLIDO
Gas idcido
*‘”‘i:/-o(—;g\s_L, Separacién de ____l ratamiento J_
Lo fases
v v

SOLIDOS H20 CONDEN,

> 20

;
Lol comprisiON  F—s DESHIDRATACION |——

GAS A LA

L] recurPErACION = ——— TUBERIA.
" DECONDENSADOS »_ RECOMPRESION ”  QUEMADOR, O
l REINYECCION

CONDENSADOS

Figura 1.1 Esquema general para el procesamicnto de gas (Manning. 1991).
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1.2 Diseiio basico
‘Las corrientes provenientes de los pozos deben ser analizadas con gran cuidado.
Se debe ver.con claridad pues la composicién de alimentacién al equipo operando no es

la misma que la de dmeno La produccién es usualmente una combinacién de las

:corrrlent'es de ]os pozos (o campos) que quizd tengan diferente composicidn. El patrén de
produccién (niimero de pozos y sus gastos) serd en muchas ocasiones diferente a lo
pronosticado. Otra situacién es que el porcentaje de los componentes cn la corriente de
ulimcn’lacién varia conforme la presién de los yacimientos declina. Por lo anterior el
equipo debe ser lo suficientemente flexible y/o adecuadamente dimensionado para operar
con las corrientes de los yacimientos cuando estds cambien su perfil de produccién o
cdmposicién. ‘

Ademds de la composicién otros datos importantes para el disefio de una
instalacién de procesamiento son presién en la cabeza, temperatura y gastos, en cada uno
de los pozos que compondrdn el total de la produccién. Estas variables cambian con el
tiempo y es dificil llevar a cabo una prediccidon precisa de las mismas. La presion y los
gastos de los pozos varian de acuerdo con la politica y los mecanismos de explotacion-de
los yacimientos, la relacién gas accite puede aumentar con el tiempo de explotacién. Este
Gltimo factor es importante para predecir el gas asociado que se obtendrd en superficie.

Los cambios en presién y gastos, afectardn la “seleccién 'y disefio “de’ los
separadores, asf como el dimensionamiento de las lineas y‘poteyncia de los 'édmpresorcs.
Si cl disefio de equipo estd basado solamente en las condiciones de bfbduccién inicial o
mdximas, puede conducir a un inadecuado dimensionamicnto y omisién de écjui'p'ozvital
para ¢l proceso. . - : ,

Las generalizaciones en los disefios de instalaciones de procesd son diﬁ'cilcs.
Cada proyecto debe ser analizado con sus caracteristicas y conslduacxones partlculdrcs.

incluyendo las relaciones entre capacidades y expectativas de produccxon en el tiempo:
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1.3 Procesamiento del gas
“Elflujo que comiinmente siguc el procesamicnto de gas sc muestra en la figura

1.1, los condensados, agua liquida y sélidos deben ser separados de la corriente de gas

para que las corrientes puedan-ser-tratadas - con-menos dificultad:— -7

A continuacién cada equipo mostrado en la figura 1.1 es descrito

1.3.1 Procesos bisicos

La primera unidad de operacién es la correspondiente a la separacion fisica de las
distintas fases que componen una corriente. Estas fases son gas. hidrocarburos liquidos,
agua liquida y sélidos. La temperatura y presion de la mezcla dictan la cantidad de cada
componente presente en eclla. La separacién de fases generalmente ocurre en vasijas
provistas para este propdsito comiinmente llamados separadores.

El siguiente paso cn el proceso es el tratamiento del gas separado. Si la corriente
de gas contiene componentes que constituyen impurezas en la corriente, tales como dcido
sulfhidrico y diéxido de carbono (ambos téxicos y corrosivos en presencia de agua libre),
la remocidn del primero debe ser total, mientas que la del segundo dependera del uso que
se le quiera dar al gas.

La deshidratacién es una operacién necesaria muchas veces para prevenir la
formacidon de hidratos [pequefias particulas de hiclo que pueden formarse y taponar el
equipo de proceso o tuberfas a alta presién, atin a temperaturas mayores que los 0°C (32
°F)], los dos principales métodos de deshidratacién son contactacién con glicol y
absorcién con sélidos-disecantes. Otra opcién’es la de inyectar metanol o glicol para la
prevencion de hidratos. ) ) k , )

Si el gas separado contiene altas cantidades de hidrocarburos- licuables (etano,
propano y mds pesados). que producen condensados posterior al enfriamiento y durante
cl transporte, serd mejor procésar cl gas lb mds cercano a la descarga de los pozos o cn

los puntos comunes de recoleccién de la mezcla.
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__En algunos casos el volumen de condensados tiene el suficiente valor como para
justificar su recuperacién. Normalmente los condensados son fraccionados en productos
dentro de una instalacién central ubicada en el campo. Los condensados recuperados

quizd tengan que ser estabilizados mediante la remocién parcial de componentes

gascosos disueltos y con ello obtener un producto liquido con un valor de_presién de... ...

vapor lo suficientemente bajo para ser transportado con seguridad.
El transporte de gas se puede hacer a presiones lo suficientemente altas para

mantenerlo en una fase previniendo la condensacién y el flujo de dos fases; antes de ser

entregado a la planta de tratamiento.

El destino final de las corrientes procesadas tanto de gaq como “de " aceite
dependerd de los objetivos del proyecto integral de desarrollo de campos El gas obtenido
cs por lo general transportado cn ductos para su comclcmlxmcnon o su lrulnmlcnlo final.
En la vida temprana del desarrollo de un campo el gas asociado scparado puede ser
quemado o reinyectado al yacimiento mientras se construye una linea para su tmnsportc y
comercializaciéon. La seleccion de alguna de las opciones anteriores dependc de las

regulaciones ambientales y gubernamentales, as{ como de la localizacién del campo.

1.4 Metas en el procesamiento de gas

Hay diferentes factores que influyen cn la seleccién dc l'ls met: ’del procesnmxcmo

de gas. Estos factores generalmente incluyen el ochtxvo del proyecto el llpO o fuenlc del-

gas, la localizacién y tamafio del campo, la reserva. . :
El procesamiento de una corriente de gas tiene unode ,Irosvtrﬂcs'o:b:jét'ivros bésicos
(Odello, 198 1): ‘ T ‘ '
I. Producir una corriente de gas transportable.
2. Producir una corriente de gas vendible.
3. Maximizar la produccién de condensados;

Cada objetivo es explicado a continuacién.
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1.4.1 Corriente de gae transportable

Producir una corriente de gas transportable implica tener el mmlmo requenmlcmo

en equipo de proceso instalado en el campo y trdnsportm el gas a través de una. hnea

hasm su destino final“a la planta de procesdmlenlo El tralamxento de Ta cornenle en
cuanto agua, dcido sulfhidrico y condenqado es de cspecml lnleres en este e%quema
El transporte a través . de la lmed ocurrc a una prcsxon alm y-a tempcruura

relativamente baja. La alta presidn es utlluad‘ pam mcremcntal la dens:dad del gas.y

repercute directamente en la dmmmucxon ‘del dxametro del gdsoducto La baja

temperatura puede causar formacién:de 'hxdraloq por la exposicién de la~“linea"a la

temperatura del medio ambiente. Para prevenlr la formacién -de - hldlle\ dc gas es’
necesario reducir el punto de rocio del wua ‘esto se logm mediante el uso dc und planta

de trietilenglicol (TEG, Manning, 1991) ° 1nycccxon directa de metanol a la comcnle de

gas. La remocién del agua previene la formacnén de hidratos.

Si el uso dec una unidad deshidratadora no cs pomble. cmonces' el 1°ua llquxda

puede causar corrosién la cual puede ser controlada medmntc la mycccnon dc mh|bldoxes
de corrosién o usando recubrimientos internos. Ld rcmocnén : dc.l .1gua no es
absolutamente necesaria, si la menor temperatura esperada enla: lubcxful es mus'alla que
el punto de formacién de hidratos para el gas. By o

Por otro lado, el dcido sulfhidrico es altamente corrosivo 'y debe de ser removido si
se presenta en concentraciones altas. La alternativa téenica al igual que con el i‘cnso del
agua es el uso de recubrimientos o inyeccién de inhibidores de corrosion.

Por su parte los condensados pueden ser o no recuperados antes de ser
transportados por el gasoducto. Si el punto de rocio de los hidrocarburos es menor que la
temperatura mds baja esperada, entonces no es necesario el proceso de recuperacién de
liquidos. Si la cricondenterma del gas es mayor que la temperatura mds baja esperada a la
presién de la tuberia. entonces la trayectoria de transporte podri caer dentro de la zona de

condensacién retrégrada en un diagrama de fases y se generara condensacidn, tenicndo

flujo de dos fases.
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~_Si la condensacién_ de_ hidrocarburos durante el transporte es probable, hay.tres
opciones:
1. Elno xemover los condensados y tener flujo de dos fases en la .lfnea.
2. Remover los condensados para producir hidrocarburos con un punto de rocio menor

que la mmmm temperatura esperada.

3. El no remover los condensados y tranqport'u el gas en’ alta presxon. pam obtener gas

monofisico. T

La Figura 1.2. muestra el comportamicnto de la trayectoria daiil;lvvcorriicnte de gas
en la tuberfa, como resultado de un decremento en la presién de opéruciénilcompaﬁadu
de una rdpida disminucién de temperatura.” El flujo de dos fases requierc cl uso de
diimetros mds grandes de tuberia en comparacién con los que se usan cuando se tienen
fases separadas. El punto de entrega debe considerar la instalacién de un capturador de
tapones de liquido (slug catcher) para manejar los baches de condensados.

Si se desea la remocién de los hidrocarburos liquidos condensables, entonces
operaciones como: el enfriamiento de la corriente de gas y la separacién de fases deben
considerarse. El diagrama de fases mostrado en la Figura 1.3, representa una corriente de
gas tratada con algtin método de enfriamiento, la trayectoria del gas representada por la
linea 1-2 indica que no hay condensacién durante el transporte. En esta alternativa los
condensados recuperados son inyectados a la corriente de crudo para ser llevados a

tierra.
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120

Trayectorfa de P-T en a
100 4 : s tuberia . T
T 804 . - Liquido
< w0
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g 40
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= ” -“Zona de ’vapor‘-hquxdo as
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TEMPERATURA (°C) .

Figura 1.2, Diagramzi de Fasc para el gasoduéio con’condensacién (Manning, 1991).

i : T'rayecton‘a de P-Ten la tuberia
Gas original -

P

PRESION

Liquido -

Zona de~vap9r—liquid9 Gas

 TEMPERATURA
Figura 1-3. Diagrama de fases para éi"gasoducto después de la remocién de condensados

(Manning. 1991).:
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160
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Figura 1.4. Diagrama de fases pzirh trﬁnsp‘orté del gas en fase dgﬁsa (Manning, 1991).

Si el gas es mantenido a una presién mds alta que Ia cfihcondeﬁbura a través de la
linea, previene lu formacién de dos fases en cualquicr punto - del l'zlnsporlc como: se
observa en la figura 1.4,. Esta opcién requiere mds inversién “en comprcsién y lineas de
un espesor mayor para soportar las altas presiones; sin embargo los didmetros serdan mads
pequeifios por el incremento de la densidad al comprimir el fluido.

De los casos expuestos, debe hacerse una comparacién en costos y restricciones

técnicas para hacer la seleccién.

1.4.2 Obtencién de gas vendible
La produccién de un gas de calidad para comercializacién, requiere de todo el

proceso que sea necesario para ajustarse con las especificaciones de un contrato de venta.
Si se tiene dcido sulfhidrico y biéxido de carbono en cantidades considerables, deben de
ser removidos. Generalmente después de la compresion se requicre de un subproceSo de
deshidratacién, con ello se garantiza que el agua libre sea retirada de Ia corriente de gas

después del enfriamiento, antes de entrar al gasoducto. La remocion de agua libre en un

e L
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separador.trifisico reduce:las-cargas y costos para la corriente abajo qile'—alimentarﬁ'a'la'
unidad de deshidratacién de TEG. :

La. recuperacién - de -condensados depende de la cantidad- presente,- del poder
calorifico especificado para el gas de venta y de la especificacién del punto de rocio para
los hidrocarburos. Si el contenido de condensado es bajo.entonces es poco-probable
removerlos, pero si la corriente de gas contiene un alto porcentaje de hidrégeno entonces
es necesario mantener los hidrocarburos pesados para conseguir un gas con cl poder
calorifico especificado en el contrato. '

Si el punto de rocio de los hidrocarburos es regulado en el contrato, entonces la
recuperacién de condensados es necesaria para tener esta especificacién.

Desde el punto de vista del diagrama de fases para el gas de venta, el objetivo es
cambiar el estado del sistema, lo cual requicre enfriar cl gas por debajo de la temperatura

de rocio para que el condensado generado pueda ser separado.

1.4.3 Métodos de recuperacién de hidrocarburos liquidos ]igeros de una corriente de

gas

Los hldrocarburos l]germ contemdos en las corrientes de gas ndtural puedcn
recuperarse a partir de -un: snmple control dcl punto - de. rocio h‘ma profundas
recuperaciones de etano. El grado “de recuperacxon de los condensados. a parur de una
corriente de gas, tiene un efecto muy marcado en la selcccxon, compleyddd:y cps;o’dc Ia
instalacién de procesamiento. e

El término condensado cs gcncmlmcnlc dp]lCddO a los liquidos lccupcmdos dc una :
corriente de gas natural y estd referida a la recuperacién del etano.y componentcs mads
pesados. »

En algunos casos los hidrocarburos pcsudés son removidos puru'controrlar el punto
de rocio de los hidrocarburos en la corriente de gas y p're'venir'formucién de liquido por
condensacién en lineas de transporte y sistemas de cbmbuslible. En cste caso los liquidos
son biproductos del procesamiento, ya que si no existe mercado para los condensados

recuperados, quizd entonces estos sirvan .como combustible. Alternativamente los
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liquidos recuperados pueden ser estabilizados y comercializados como condensados.. El
principal objetivo de recuperar los hidrocarbufos liquidos de una corriente de gas es
maximizar el valor econémico de los productos en una central de procesamicnto.

Diferentes métodos de recuperacién de hidrocarburos liquidos a partir de la
corriente de gas son utilizados en la industria petrolera. Uno de cstos métodos es la
refrigeracion. Este se usa cuando se desca recuperar propano y componentes mas. pesados
de una corriente de gas. El uso de una refrigeracién directa por lo general resulta en una
instalacion de proceso mds econémica, en lo que respecta a tratamiento de gas para
recuperacién de condensados. La-refrigeracién del gas puede ser complementada con
refrigeracién mecdnica, refrigeracién con absorcién, expansién a través de una vilvula J-
T o combinaciones para ob{ktcnber’v temperaturas mds. bajas en el procesamiento.
Tecnologfas como mezclas de’ refrigerantes, turboexpansores han sido desarrolladas y
aplicadas para este pr'opévsito.‘Con estas tecnologfaé,‘ la’ recuperacién de liquidos es
significativamente. mayor, por  ejemplo con  viejos - mélodos de recuperacién de
condensados como el de absorcién se podrian oblener recuperaciones de etano en un
orden cercano al 50% dc eficiencia. Aciuahﬁehté los procesos mencionados la
incrementan hasta en un 90%. e

El diagrama de fases para el proceso de midxima recuperacién de condensados es
similar al mostrado en la figura 1.5. Una combinacién de los procesos de las figuras 1.6- '
1.8. sc usa con la seleccién de las condiciones de operacién para” maximizar la
condensacién y remover los hidrocarburos liquidos de la corriente de gas. Ent’riumicmo o
refrigeracién son las téenicas mds obvias para enfriar una corriente de- gas; -estas
operaciones se indican cn la ruta que siguc la linca ABC en la figura 1.5. La técnica de
refrigeracién requiere de un ciclo de compresién-refrigeracién de vapor, como se muestra

cn la figura 1.6.
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Presidn

Liquido

Zona de vapor-fiquido

Temperatura

Figura 1.5 Trayectoria. en el'diagra_ma,dt; fases. para-la recuperacién. de condensados

(Manning, 1991).

—> Gas a venta

' :_f scpa;adorf":"‘

rcfﬁg¢mn(e =

Corrie
de gas
Intercambiador <z === chiller - e, S
gas-gas™ Ut T R Liquido a
: : estabilizado

Figura 1.6 .Ciclo de‘refrigeragién por pfopanq -

Un método alternativo cs.el uso del efecto Joule Thomson; en esta operacidn. la
corriente de gas himedo se pasa a través de una vidlvula donde su temperatura disminuye

por la expansién del gas, cste proceso se describe por la ruta ABCTentla-figurasl ;5 La-

[Tzalad S0 ~ ""‘-'«_3
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linea AB representa un pre enfrmmlcmo del gas por_ mtexcambxo con el gas, frio obtenido

del separador, la operacxén antenor se muestra enla fxgura 1.7,

——Pp Gits 0 venta

Corriente ST
“separador ¢
de gas g - :
" vélvula ;
Intercambia - - . Jmel :
dor gas-gas S § : | .
B Liguido a
estabilizado

Figura 1.7. Enfriamienﬁcé 'pior,‘c:xp'zin‘sién"dé qu_'léf-Thomsohk. ‘ ,

E! enfriamiento de la comcntc dc "l's lamblcn pucde ex obtemdo usando una turbina

gas por el intercambio.con cl,g ‘1 dcl scpamdox. El lrdbdjo ;,cnculdo por la
turbina puede ser aproyeqhadoipqrra;;njb\(cr,un cpmprcsor, el cual restituird la presién del

gas.
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P Gas a venta

Intercambia, - ’
dor gas-gas T Trbina de
) i . expansién

Liquido a
estabilizado

Figura 1.8: Enfriamiento con turbina de expansién
Los métodos de estrangulacién de gas y turbina de expansién requieren mayor
inversién de recompresién comparadas con el ciclo de refrigeracién mecdnica. La

refrigeracién puede ser combinada con estrangulacién o con la turbina de expansxén para

obtener una mayor recuperacién de condensados.
En . las alternativas mostradas en las figuras 1.6-1.8, la estabilizacién. dc' los

condensados se refiere a la remocién de los componcntes gaseosos por separacién, para

producir - productos. ‘liquidos que sean estables .a bajn, presién en el tanque de

almacenamiento o sistema de tramporte
El procesamiento del gas a ba_]a preSI(Sn en campo para llevar el ‘gas amargo a ldS

especificaciones de venta requerlrd de todos los elcmentos mostrados en la f'guxa 1. l

1.5 Composicién del ghs produéido' T

La composicién del gas tiene un mayor impacto en la pzlrté, econdmica- de
recuperacién de condensados y la seleccién del proceso. En generalk corrientes de gas con
grandes cantidades de hidrocarburos licuables producen grandes c‘mtldadcs de productos
y mcjoran grandemente los ingresos para la instalacién de procesamiento de gas

El conocimiento de la composicién para la corriente de gas, permit¢ disefiar el

equipo superficial de procesamiento. Los hidrocarburos pesados (C7+.), son considerados

EDE
I 3

FALLA L i




Capitulo 1

liquidos recuperables. La cantidad del condensado potencialmente r‘ccupcr'ablé,sevéXpresa"*'
en galones de liquido @ 60 °F por mil pies ctibicos estdndar (I]zimzido‘ténﬁbién‘GPM,}no
debe confundirse con galones por-minuto). Un gas se determina c’:blrjqip‘éb'rq‘o:ir‘i’cofdc

acuerdo con la siguiente clasificacién (Ewan y col:, 1975), mQStrada'e'n'l_a tabla 1.1-

Tabla 1.1 Clasificacién de laﬁquezadcun gas:gn::gn’cri'énsac‘los R

Pobre e SR - <25(3PM

Moderadamente rico - 2 5 5 GPM

Muy rico > 5 GPM‘ S

La clasificacién presentada en la tabla 1.1 estd basada en el etano e hldI‘OC'lrbUI‘OS mas
pesados (Ca+) por que el etano es considerado algunas veces como combustxble deseable
en las plantas petroquimicas donde se recupera como lxquldo d traves de plantas de

expansién. Si el etano no es considerado como liquido con vnlor,entonces el GPM se

basard cn el propano y mds pesados (Cz+). s

La otra gran consideracién en la evaluacién - debl"op‘cio‘h'es "‘p'yira 4 'rccu'perar
condensados a partir de una corriente de gas son las condnc:oncs especnfxcadae en ‘los
contratos de venta. Los contratos de comercxallzacxén del. gas especxﬂcan el valor minimo
de poder calorifico que debe tener la corriente de venta. La rcmocnén de llqu1dos resulta
de un encogimiento del volumen de gas y una reduccién en su poder calonﬁco El
encogimiento representa una disminucién de ingresos por venta de gas “por lo quc debc» :
ser considerado en el estudio econémico para ¢l equipo de recuperacién de condensados

En general el poder calorifico minimo del gas estd situado entre 950 a IOOO BTU/ple De

este modo, si componentes como nitrégeno o CO; estin presentes en la co ri
entonces suficiente cantidad de etano y componentes mds pesados deben permanecer en’
la corriente para llevarla a la especificacién de minimo poder calorifico espe ific A,d,o en el

contrato. Por otro lado, si pequefias cantidades de nitrégeno y COs estdn presentes en el
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gas, el nivel de recuperacxén de etano y mds pesados est{m entonces :limitados por los
mercados, costos de recuperacién y valor del gas.

1.6 Transporte del gas a través de lineas de transmisién -

Las lfneas de transmisién de gas - son-usadas —phra transportar-el- gas-natural,
usualmente deshidratado, hacia un- destino ‘de ‘venta o de procesamiento final
(petroquimica). Grandes didmetros de tuberia entre 12 y 48 pg sc usan las presiones
tipicas de operacién van de 48 kg/cm® a 82 kg/em®. Las lineas que transportan gas en fase
densa (en alta presién) pueden alcanzar presiones de operacién hasta de 170 kg/em?, el
acero al carbén es en general el material seleccionado para la construccién de este tipo de
lineas. La seleccién del didmetro estd basado en la optimizacién de la linea y el costo de
compresién. Las lineas con didmetros pequefios son mds econdémicas, pero requieren de
una inversién mds fuerte en compresién.

La tabla 1.2 resume los tipos de flujo encontrados en sistemas de recoleccién y
transporte de gas y la aplicacion de los procesos necesarios en campo sin el
procesamiento de gas. La cantidad de liquido producido por la condensacién retrégrada
en la tuberia pucde exceder el nivel aceptable para la operacién de-la linea. La capacidad
de ésta se reduce substancialmente por las grandes cantidades de liquido que se acumulan
y la limpieza frecuente de la linea es necesaria en estas condncnones

Alglin proceso de los descritos en la seccién anterlor puede usarse -para enfrmr la
corrientc de gas hasta una temperatura menor a-la espcr'\da durante el trayecto de
transporte y con ello evitar la condensacién dentro de Ia ]mc’l. El condensndo obtenido ird
directamente al oleoducto, para ser procesado en tierra Jumo con la comente de aceite. La
figura 1.9, representa las curvas caracteristicas de transporte de gas cuando es 0.no usado
un método de enfriamiento. La curva que represema el transporte del gas usando un
proceso de control del punto de rocio refleja que el gas no serd seco en todo el rango de
operacién de la tuberfa; sin embargo la condensacnon es substancialmente reducxda con
la incorporacién de un proceso de enfnamlento. La 1mplementac16n del: subproceso

conlleva a un aumento de equnpo en plataforma, donde el espacio y peso estén hmxtados
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por lo que un_andlisis técnico-econémico.:debe ser.llevado .a.cabo-para.soportar su

implementacién.

Tabla 1.2 Flujos de gas en tuberias y procesos aplicﬁdos'(After Natco, 1987) -

) .| - Proceso Lo
Flujo Condicién de fase Aphcacn(m usualmente Observaciones
) ‘ e requerido S
Gas Hc y H,O con punto | Lineas de transmisién | Deshidratacién, Corrida dc d:ablos
de rocio (DP) por | en alta presién, lineas | recuperacién de 'para Ilmplcza e
debajo de la minima | de  compresores ¢ | condensados. "lnspecmén '
temperatura esperada | intcrcambiadores de
en la linca (MTL) calor. )
Gas y | HC con DP arriba de | Linecas hidmedas de | Compresién, fnslalacién dec equipo
condensados MTL, H,O con DP | transmisién, como | deshidratacién - |‘para - corrida - de

debajo de MTL

cjemplo gasoductos de

plataforma hacia tierra

diablos y cachadores
de (slug

catcher)

tapones

Fase densa

H;O con DP dcbajo
de MTL

Linecas de transmisién a

presiones muy altas

Deshidratacion

Instalacién de equipo

para corrida de

diablos y cachadores

de tapones  (slug
. catcher)

Gas, HC e H;O con DP' lencas ‘de - transmision | Inyeccién de | Instalacién de equipo
condensado 'y arnba de MTL humcda: R metanol para corrida  dc
agua libre - " . diablos y cachadores
; B 3 de tapones (slug

catcher)
Gas, KN ,HC y. Hzo con - DP Lincas de proceso a | Inyeccién de | Separadores
condensado y. ‘arrlbadc MTL ' presién alta y frias glicol
agua libre :

TESIS 77X
FALLA DE CRIGEN 37




Capitulo 1

CONPROCESAMIENTO

Condensacién en la tuberia [blMMpcd

SIN PROCESAMIENTO.

- Presionen:latubera ;. -

~Figura 1.9 Rél;iéi_én de condensados en ’e‘lrgas Yefécto énfel transporte

1.7 Ref‘rigc‘kraci(),n del gas

El pfoceso de refrigeracién como el mostrado en la figura 1.10 es el proceso mds

simple y directo para la recuperacién de condensados de una corriente de gas. El sistema

de refrigeracién mecénica controla el punto de rocio del gas al remover los componentes

pesados del flujo de alimentacién.

Antes que la corriente de gas entre a un sistema de refrigeracién el agua libre debe

separarse y su punto de rocio disminuido, evitando con ello formacién de hidratos. Para

obtener el punto de rocio requerido es posible deshidratar la corriente de gas usando una

planta deshidratadora con TEG. En campo es muy comin inyectar glicol en la corriente

de gas después de la separacién del agua libre. Esta operacién tiene como propésito bajar

la temperatura de formacién de hidratos.

TESS Coii
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Inyeccion reflujo

de glicol Gas
residual

30 °F

“torre

o}
: -15 °F
Salida de m
agua libre
Salida de 4
condensados
i Sen e harvidor
Glicot hacia el iSalida del; ——\ .

reconcentrador producto

Figura l 10. Dlagmm'l de flujo s:mpllﬁcado de una plant'l de rcfnocramon

La refrigeracién externa o mccamca es summnstmda por un c1clo de compresion
de vapor. El ciclo generalmente utiliza’ propano ‘0 freon como’ ﬂuxdoe .de  trabajo.

Generalmente la presién del gas se mantiene en’este sxstem'l. El gas es prcenfnado con

intercambiadores de calor antes de ser enfriado a la temperatura especxﬁcada en el

enfriador (chiller). El liquido generado por este enfrxamlcmo es eparado de la corriente
en un separador llamado “separador frio”, la lempcratura de opcrac:én de este
componente se especifica de acuerdo al punto de rocio 'deseado el cual debe mclu1r un’

margen para las operaciones de comercializacién del gas. La refngemcxon mecamca es

descrita a detalle a continuacién

El enfriador es tipicamente un intercambiador de tubo y coraza upo caldera
(kettle). El freén (el cual es enfriado en un ciclo de refrigeracién hasta -29°C. [- ’70°F]) es
usado para enfriar la corriente de gas hasta =26°C [-15°F]. El propano el cual puede,ser

enfriado hasta -40°C [- 40°F] es usado si se requieren grandes eficiencias de recuperacnon

de condensados.
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El gas'y el hqmdo son’ separados en el separador *‘frio”, él'cual es del tipo
mfzimco El agua y el glicol son recuperados en la parte inferior, el hidrocarburo liquido
es enviado a una torre de destilacién y el gas es recuperado en la parte superior del
separador. Si de la corriente de gas se desea recuperar etano, esta torre serd llamada un
des-metanizador. Por el contrario si lo que se deseca recuperar €s propano y componentes
pesados, la torre recibird el nombre de des elamzador El gas que sale por la parte
superior de la torre es llamado gas residual’y servxray para llevar un pre-enfriamiento de la
corriente del gas de alimentacién . R k

Los niveles tlpxcos de recuperacnén de Ilqmdos son: C3~85%, C4~94%, C5+~98%,
Muchas plantas de refrigeracién: usan frec’m omo refngerante con:una temperatura de

limite de enfriamiento de —-29°C debldo a que el cédlgo ANSI de tuberfas especifica

J mfcrloree de -29°C para

‘consideraciones metalurglcas cqpecmlcs para temperau

asegurarla ductllndad

1.8 Deshxdratac:on del gas’ us'mdo ghcol

En la cabeza del' pOLo,, los ﬂuxdm producxdos por el yacimiento casi

mvarlab]ementc contienen agua. Lae mayores razoncs para dcshldrdmr el gas son:

1. El gas producido puede combm'lrse con llquxdos o '1gua llbre parn form'lr sélldos de :

hidratos que pueden taponar las v‘ilvulas ‘medidores o mclu%o Ia tleCl fa.-

2. Siel gas no se separa del agua producnda puede ser corroslvo, eepecmlmente en K

presencia de CO; o H2S

Los contrato% de vent'ls Y. las especxﬁcacxones de la tubeua uenen un mdx1mo

contenido de agua usualmeme 7 1b H,O por MMPC, o punto de rocno

Cuatro tipos de glxcoles son usados para secar el gas producido por los yacxmlcmos
estos compuestos son eulcn-ghcol (EG), dictilen-glicol (DEG), trictilen-glicol (TEG) y el

tetraetilen-glicol (TREG). Grosso (1978) discutié los méritos relativos de cada glicol en

morg ol
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detaile._El sistema_que usa TEG ha.ganado_aceptacién mundial comd;la,:scrlecciéh mds.

econémicamente viable por:

1. El TEG es mds ficil de regenerar:a una concentmmon del-98 al 99 %, con- una'

limpieza atmosférica porque su punto de ebulhc16n y temperatura de descompos:cxon
son altos, esto permite depresiones altas en ’ ’
rango de 80-150°F.

IS

con DEG que solamente alcanza una temperatura de 328°F(Ballard, 1966)
3. Las pérdidas por evaporacién son’ menores que las de EG o DEG.
4. Los costos de inversién y operacxén son bajos.
5. EITEG no es demasiado viscoso arriba de 70°F.

Por mis de 40 afios el gas dulce y'amargo han sido deshidratados usando TEG.

1.8.1 Descripcién del pljocesd de deshidratacién

Como se m'ue'stra' en la figura 1.11 el gas hiimedo primero fluye al separador:de

entrada o “scrubber” para remover los liquidos o impurezas sélidas. Poslcrlormcme el gas
fluye dentro y hacia arriba de una torre donde es contactado en contracorrlente y sccado :

por glxcol pobre”, finalmente el gas seco pasa a través de.un mtcrca‘mb‘xladovrrd "'c,llor :

gas/glicbl antes de ser enviado a la linea de transporte.

El glicol reconcentrado entra por la parte superlor de ]«.l torrr "contactadora ‘donde,

fluye hacia abajo de plato en plato y absorbe el agua del" gaq que sc eleva

hiimedo o “rico™ sale del contactador y fluye hacia un mtercambxador de. calor. ghcol:'

pobre-glicol rico. El glicol enriquecido entra a la columna receneradora fluyc por

debajo de la cama empaquetada del hervidor (rebonlcr) esto despo_]a al ghcol hquxdo, de

agua en forma de vapor la cual es venteada en la: parte supenor dewla iv'olumna

regeneradora que tiene una presién de operacxén cercana a la atmosferlca El ,g]lcol'

reconcentrado y caliente fluye fuera del reboiler para dmglrse hacia el mtercamblador de’

calor glicol pobre-glicol rico, donde es enfriado por el gllcol rico. Fmalmentc el gllcol

S -

41

El TEG tiene en teoria una temperatura de descompomcnén de 404°F, en comparacxén‘
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~ regenerado fluye a través del intercambiador de calor glicol/gas y se bombea por la parte

superior de la torre contactadora.

Gas seco . .
aventa Salida de agua
Entrada de glicol . S“CS.' &(\Jl de Columna Aletas cn!::'t-ndns
regenerado intercambiador de regeneradora por aire
T, Gas
Reboiler
Scparndor de
entrada —

Torre gontactadora

~’_—L Acumutador
L

Bomba de
Salida de glicol glicol
rico

Figura .11 Diagrama de flujo simplificado para deshidratacién con TEG

(Manning, 1991)

1.9 Ecuaciones de estado -

En afios recientes se h"ari,ftilech"ov valiosos esfuerzos en predecir ‘relaciones entre
presidn-temperatura-volumen iybtras propiedades termodindmicas usahdt; ecuaciones de
estado (EE) . El estudio pionero'fue el trabajo realizado por Georgio Soavé (1972) al
extender la EE de Redlich'—wang (1949) y el factor acéntrico de Pftzef y cél. (1961) para
componentes individuales. Reglas especiales de mezcladt) permiten predecir no
solamente la entalpia y la entropfa de la mezcla sino también las constantes dc equilibrio
K del vapor y lfqu}do. Otros desarrollos en EE se llevaron a cabo por otros investigadores

como Peng y Robinson (1976). Estas ecuaciones fueron ampliadas para predecir mezclas

con contenidos de H.S, CO2 y H20.
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La explicacién de estas ecuacxones Yy su uso queda fuera “del” alcance de este

trabajo. Los cdlculos de predxccnén con las: EE son’ demasnado comp]e_]og que actualmente

serfa imposible su aplicacién sin.un qlmulador y una computddor'l personal El uso de

computadoras personales hace que las simulaciones’ de proce:os para el tratamiento de las

corrientes de hidrocarburos sean lo suficientemente pmcucas para cualqmer usuario.

Los métodos mis 1mportantes de EE son proporcnohados en la tabla 1.3. la cual

puede ser tomada como una guia para los usuarios mtcrc.sados,

Tabla 1.3 Ecuaciones de estado para los cdlculos de propiedades termodindmicas de

mezclas en simulaciones de procesamiento de gas.

Ecuacién de estado

Comentarios

Grayson-Streed versién de Chao-Seader

Usado para simulacién de refinerias,
especialmente cuando hay prescncia de Ha.
Buena para presiones moderadas,
temperatura ambiente y arriba. Método
ripido.

Soave-Redlich-Kwong (SRK)

Usada para  hidrocarburos ligeros y
procesamicnto de gas natural, para procesos
a alta presién y baja temperatura (2000 psia
y ~—70°F). Puede manecjar moderadas
cantidades de CO,, H.S. y H»

Peng-Robinson, w/Ng-Rquins'oh::(PR)

Similar a SRK, pero con mejor aplicacién en
la zona critica y para CO> y H,S. Predice la
formacién de  hidratos de gas @y
congelamicnto por CO»

Benedict-Webb-Rubin-Starling (BWRS)

Superior @ SRK y PR donde es aplicable.
Limitada a componentes Cl-Cl1,
C2=,N.,CO:, y H,S. Mucho mais lenta que
SRK y PR, mejor para predecir la densidad
del liquido.

TESIS (7

,

FALLA DE CHIGEN |

43




Capitulo 1

1.10 Objetivos dc la tesis

La tesis tiene como objeuvo principal optimizar el proceso de compres:én en

clapas multlples para instalaciones de procesamiento de hldrocarburos costa fuerd Mis

especificamente, los objetivos’ de la’tesis son:

1. Proponer un esquema de procesamiento y transporte .
y:transporte de_la

2. Desarrollar un modelo para la simulacién del’ procesamxenl
mezcla de crudo ligero y gas. Lo i
3. Realizar el estudio para seleccionar un métddo de optimizacién:para el disefio del

proceso de gas en una instalacién costa fuer

4. Optimizar el proceso de lratamiento‘dek;lia"thezcyla ecru
en instalaciones costa fuera. ; : : ' : ;

5. Estudiar la posibilidad de usar unidzides‘d’e_d 'hidr‘z}tiaciién y enfriamiento parzi el
secado del gas producido. ; A : L : e ’ S v

6. Estudiar la posibilidad del uso de agua de mar para enfriamiento de gas en

plataforma.

1.11 Descripcién de la tesis

En el capitulo 2 se desarrolla el esquema de procesamlemo de gas Sé analizan

diferentes esquemas ‘de  procesamiento. Se  obtienen los dngramas de prcsmn y

temperatura para los dlferentes andlisis. Se enfatiza la necemdad‘de,comrolar el punto de

rocio del gas para no generar condensados durante’ cl transp te.. Se cump]e con el

objetivo de maximizar la produccién de aceite y me_]orar su ca]xdad :
En el capnulo 3'se da una descripcién del mctodo de- bal'mcc de HUJo en los nodos

como modelado del sistema usado para representar el proceso de compresién de gas y sus

subsistemas.” ~Se ““proporcionan - las ecuaciones bisicas “de flujo que representan
matemdticamente ‘a los nodos y conectores del sistema simulado. Se genera un diagrama

de nodos y conectores para entendimiento de cémo trabaja el simulador de procesos. Se

TESIS C2X s
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plahtea:un;médelo matemdtico del proceso usando el diagrama de nodos y:éqnectores
mencionadd’. Se pfoporcionan los pasos para generar una simulacidn.
-En:él ‘.C‘apx’tljlyo 4 se describen los criterios tomados para optimizhr el proceso
propuesto.. Se desarrolla el esquema de optimizacién por mdxima recuperacidn . de
_lfquido, Se desarrolla el esquema de optimizacién por minimo requerimie'nto:,de potencia
de:compresién. Se comparan los resultados obtenidos en los esquemas mencionados. Se
selecciona la opcién que cumpla con los objetivos planteados por el proyecto de
maximizar la ganancia. ‘ e
En el Capitulo 5 se presenta un andlisis de dlferentes upos de 1ntercamb1adores de
calor. El disefio preliminar de los mlercambxadores de ‘calor que usan el agua de mar
como medio de enfriamiento para instalaciones ‘de. comprcsxon muluetapxca se'lleva a
cabo. Se comparan las diferencias entre mtcrcambmdores con pos bnlxdqdc% de apllcacxén

en el proceso.

En el Capitulo 6 se presenta las concl»us;iobné's‘x y ‘f‘eqémre'x.mdz‘xéiqnésvobtenidas del
desarrollo del presente trabajo. ' T el e
En los apéndices se cubren los slgulemes tépxcos fundamcntalcs y 'xuxmareS'
e Elementos basicos del proceso e i
 Balances de energia k
e Balance de masa
e Métodos de opumlzamén

e Programa en Excel para dmeno de intercambiadores de calor
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CAPITULO 2

DESARROLLO DE UN ESQUEMA DE
PROCESAMIENTO DE GAS

Es dificil determinar con exactitud el proceso que conformard una instalacién
central de procesamiento costa fuera; sin embargo hay ciertos puntos que pueden- ser
indagados a partir de la informacién disponible. Un componente que tiecne gran impacto

en la seleccién de las operaciones de procesamiento es la recuperacién y transporte de los

condensados de hidrocarburos liquidos, debido a que tienen gran influencia‘ en:las. =

especificaciones de venta de las corrientes producndaq l'xs cualcs incluyen: presnon
temperatura, composicién y presién de vapor Rexd ( PVR)

Durante la etapa tcmprana de un proyecto no es necesano crear una lista del equipo
que conformard “el proceso umcamente debcn especxf“carse cuantoc. trene< de
procesamiento se requieren.y cémo estaran dxsmbuxdas las cargas-a través de ellos. El

diseflo preeliminar debe conlener el equ1po prlnClpal y de ‘exportacién ( bombas y

compresoras, etc.).

2.1 Bases para el esquema de procesamiento
El desarrollo del esquema de procesamiento en el presente trabajo considera como
corriente de alimentacién, la mezcla de seis campos de diferentes caracteristicas,. los

cuales estdn referidos como A, B, C, D, E, F. Las propiedades de los fluidos para cada

campo s¢ muestran cn la tabla 2,1,
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Tabla 2.1 Propxedades de los fluidos para [os campos A, B, C, D, E, F. )
Pyac Ty Ptp RGA Tipo de Flmdo

Campo " ‘ , | °API 3,3
o kglem” - °C Kg/cm”® m’/m
A 853 179 544 43 1,360 | Gas y condensado
B | 647 | 150 481 | 41 | 530 | Aceite Volatil
—C ~ 650 ~ 160 421 | 36 | 371 | Aceite Volatl
D 767 163 463 37 370 | Aceite VolAtil
AE 802 ) 160 455 35 448 Aceite Volitil
F 910 141 520 | 30 | 77 | Aceite negro

Para lIeV'll‘ a cabo los cdlculos se consideraron gastos base arbitrarios de 234 000
bpd de aceite establllz.\do y 465 MMpcd de gas a condiciones estandar. Pala obtcncr el.

eqqucma definitivo de procesamiento de la mezcla se analizaron operacnones como

enfriamiento de crudo, absorcidn, separacién selectiva y en alta presuSn‘ uso. dc un <olo
tren de separacién, control del punto de rocio del gas, recnrculacnon myeccnon Vdc

condensados a la corriente gaseosa, uso de agua de mar como fluldo dc enfrmnilcnto -
En la tabla 2.2, se muestran las bases de estudio para el an'illsm dc la 't

marina de proceso

Tabla 2.2 Caracterfsticas de disefio de la instalacién de:procesamiento propuesta,

Central de proceso para 234,000 bpd de aceite y 465 MMPCD de gas.

Presién de salida de la plataforma 95 kg/em?2

Proceso de compresién adiabitico con
35°C
temperatura constante de

Transporte del gas hacia el punto de
30 pg x 140 km.
entrega a través de una linea de

Presién de llegada al punto de venta : e 70 Kg/em?2

2.2 Descripcién de la mstalac:on de proccs’nmlcnto propuesto v

La mezcla de hldrocarburos lleg “a la central dcprocc.so usualmente pasa a través

de un cabezal hacia cuatro cmpas de separacién, de éstas tres estdn contenidas en - la
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msmlacxon marma -y una mds serd la instalacién de estabilizado suuada" I
Enfrramxento de la corriente de gas por agua de mar para las inter-etapas de’ compresnon
fue considerado. Loq condensados generados por el enfriamiento son: mtegmdos con la
corriente de crudo y enviados a tierra para su tratamiento final. . ‘

Por su parte, la corriente de gas obtemda en el separador dc alm es envxada -sin

compresxén y sele mtegraré el gas obtenido de las etapas de separamén a menor presxén.
Esta corriente serd comprimida hasta ‘la premon necesaria para vencer las cmd'm de

pre%xén en el gasoducto. Una umdad dethdratadd debera ser mstalada pam eliminar el

aguay evitar problemas de corr0510n en la lmea de transporte.

Un listado breve del equipo de proceso principal es enunciado a continuacién

e Dos cabezales

ma. y una cn nerra

U Cuatro elapas de separacxén tres ‘en: plataf
yr‘ripos A,B,C, D

¢ Una vasija de separacién en alta pre: 16n‘pa i vlos

e Tres etapas de compresxén

e Enfriamiento 1nteretapas de compreslon con uso de agua de mar..
» . Deshidratacién de la comente de gas. ' ’ ‘
* Integracién de los condensados a la comcnte de aceite para ser llcvados a tierra,

e Estabilizacién de los condensados en txerra por calentamxcnto.

El diagrama dc flujo de proceso simplificado con las operaciones principales se
muestra en la figura 2.1. E]"p'roéedimiento de cémo se definieron: las condiciones de
operacién y el equlpo principal requcndo para las operaciones descritas se presema a

detalle en las seccnones sngunenteS'
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——— ————— [ GAS .
| L : DES HCRATADO
ss'rsnADE Cmrnssnmv N > AGUA

TRATAME NTOCE GAS Y - :
RECUP ERACION DE GONDERS ADCS .

CAMPOS (T35 Kglem?
A B.C D

CAMPOS
E, F

AGUA A
TRATAMIENTO

TAN PARA
ES TABILIZADO (4 ETAP A).

Figura 2.1 Diagramh de ﬂujo' de pr,kocfck:sd/simbpliﬁcado

2.3 Conexion de diferentes camposy" 1 comple_)o de produccnon

La llegada de la mezcla ‘de -cada campo. a la - plataforma de producc:on se
determiné de acuerdo al tipo de yacimiento. Los campos con mds alta RGA y presién en
la cabeza son recibidos en un cabezal de alta presién a 95 kg/em? y los restantes son
enviados a un cabezal de primera etapa en 35 kg/cm’. Este arreglo de cab’ezale"s‘penni‘te
aprovechar la energia de los yacimientos y diferir en tiempo la instalacién de equipo de
compresién, debido a que el gas obtenido del separador de alta es enviado a’ tierra sin
compresién. El esquema de cabezales propuesto en la figura 2.2, muestra  la coné:gi_c’)n de -
los diferentes campos, el arreglo mostrado ofrece una gran flexibilidad opermiVa en fco,xjx’a_ ]
sc tiene 5'=25 combinaciones de campos diferentes al complejo de pn'oducéiéh D:ebiid’o .1
que si un campo ya no es capaz de vencer la contrapremén 1mpuesta, sera dlreccwnado

hacia el cabezal de primera con una presién de 35 kg/em®.
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< a deshidratadora

95 kg/cm?

D
_g_m— a compresoras
[N ———
E o pa
Z 35 kg/em?
F [ P

Normatmeate
cemada —_

>
Prg  Normelmeate ’ =

abrerta

Figura 2.2 Esquema de cabezales propuestos

2.4 Determinacién del nimero de etapas de separa 6n

Las presiones de separacnén se defimeron en un prmcnpxo a partir dc las relac:one%
de compresién. La lemperatura de descarga en cada compresor debe ser menor a los

150°C. La opnmlzdcxén de las prcsxoncs que regmin cl proceso en la v1da 1mcml dcl

proyecto de explotacién se ]]eva a cabo. -
La compos1c16n de ‘alimentacién a la instalacién propucsm en la figura 2 1 se

proporciona en la tabla 2.3.  La composicién muestra . dos tipc vde componentes

componentes individuales reales (N2 hasta el C74) y pseudo componchtes _os cuales

fueron definidos por sus propiedades promedio como punto dc cbulhcxén Yy un promedxo
de la densidad especifica. Los cidlculos se llevaron a cabo con el, slmulddor de proceso
HYSYS (Hyprotech, 2001). La ecuacién de estado utilizada fue la de Peng—Roblnﬁon El

gasto de aceite estabilizado arbitrario fue de 234 Mbpd.

50
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Tabla 2.3 Alimentacién a los separadores de primera etapa

Sepa 95 kg/em? Sep a 35 kg/em®
Componente Fraccion Componente Fraccién mol
mol

Nitrogeno 0.0089 Nitrogeno 0.0042

Cco2 0.0107 CO2 0.0255

H2S 0.0029 H2S 0.0267

H20 0.0152 H20 0.0133

Cl 0.6771 Cl 0.4416

c2 0.0766 C2 0.1157

C3 0.0334 C3 0.0630

1C4 0.0053 IC4 0.0111

NC4 0.0183 NC4 0.0311

ICS 0.0073 IC5 0.0091

NCS 0.0104 NCS 0.012)

NC6 0.0158 NC6 0.0252

NC7 0.0000 NC7 0.0000

C7+ 0.0606 C7+ 0.0000
HceptanoB 0.0077 HeptanoB 0.0000
OctanoB 0.0067 OctanoB 0.0000
NonanoB 0.0066 NonanoB 0.0000
DeccanoB 0.0055 DecanoB 0.0000
Undccano+B 0.0311 Undecano+B 0.0000

C7pP 0.0000 c7p 0.0074

c8p 0.0000 Cc8p 0.0064

CcopP 0.0000 cop 0.0051

cior 0.0000 clop 0.0058
CIl1P 0.0000 CliP 0.0420
C7+PT 0.0000 C7+PT 0.1546
Total 1.0000 Total 1.0000
Gasto misico, 1.501*107 Gasto masico, 1.552*10°
Kg mol/h Kgmol/h
Temperatura , 63 Temperatura , 77
°C °C

Presién, 95 Presion, 35
Kg{cm2 Kg/cm®

El nimero de etapas de separacién se determiné con base a la prednccnén de la

produccién de crudo en el tanque de almacenamiento. En la ﬁgura 2 3: e. observa el

efecto de agregar etapas sobre el‘ gasto de aceite producxdo ¥ su calldad El mcremento en‘

n resulta en un incremento en la producc16 de acexte El

cl mimero de etapas de separa

beneficio de etapas”adi'éi’dnalc separacxén es obvio. Sin embargo, el mcremento -de

ctapas de <eparac16n requncrc mds eqmpo y mids espacio en la plataforma. En la pmctxc'{
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en .raras ocasiones. se utilizan_mds de. cuatro etapas. de .separacién,. Arnold (1998), . .

recomienda el uso de tres etapas cuando la presién del primer separador estd entre los 35
y 50 kg/em2, y el gasto es menor a los 100 Mbpd, un niimero mayor dc etapas puede ser
utilizado cuando se rebasa este limite o los cdlculos de equilibrio de fases muestran el

beneficio de adicionar mds etapas.

224000
222000 -

Qo, BPD

218000

BT S P 2 3 4

o de etapas

Figura 2:3-Variacién de Ia‘pro‘ducci'én de‘aceite contra el nimero de etapas

En este trabajo se tojné la decisién de Qsar cuatro'etapas de separh(:;iéh:;;resk‘en la o
plataforma y una en‘la tie;rra. La primera etapa de separacién comprerndé‘; c‘l'o:s s:cbarzi’do'res’,
a diferente presién. El mdximo gasto arbitrario de 234 MBPD de aceité estabilizado es -
tedricamente obtenido por separacién diferencial, la cuAayly correks'po,nd‘e aun fﬁﬁfnero
infinito de etapas de separacién. SRR AN .: - W |

E! volumen de aceite estabilizado recuperado dye;acru‘e'rd‘qi_'q'dh‘el_vvzﬂor de presién
no optimizado de separacién es de 222,500 -BPD. La opt:imiz'acién de -presiones de
operacién puede aumentar la recuperacién hast{lk en Ljﬁ 2% en volumen adicional en el

tanque de estabilizado.
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Capitulo 2

2.5 Recuperacién y manejo de condensados

La reréuperzié‘iérnvdé hidrocarburos liquidos de una corriente de gas natural puede

llevarse a cabo mcdiante un simple enfriamiento hasta- métodos sofisticados para el

control “del “puntode rocfo, como los descritos en el capitulo 1. El grado deseado de -
recuperacién de co,hyydre‘nsado‘s iiene una gran reperérus'icr;)n' en el ‘:diséﬁo, costo y seleccidn
del proceso. _ : CIELL

En algunas instalaciones costa fuera ddrid;e'e_liga‘sk es vendido directamente, los
hidrocarburos pesados se remueven para controlar el punto de rocio del gas y prevenir la
formacién de liquidos por condensacién en-la:lfnea de transporte y en Iosksi‘stemas de
combustible de los equipos rotatorios. En estds casos los liquidos son un biproducto del
procesamiento y si no existe mercado para ellos entonces pueden ser utilizados como
combustible. Alternativamente, los liquidos recuperados pueden ser estabilizados .y
vendidos como condensados. - ) , '

En este trabajo el objetivo es produckir gas'transporlable por lo que el proceso para
su tratamiento debe ser minimo.. Otra consideracién  es que en tierra se- tienen -
instalaciones de recuperacién de Ifq'Lii'dos naturales del gas y que en estéy‘p;ﬁ'ntov ?ésidphdei

sc comercializan los productos obtenidos.

El disefio de la central de proceso implementa L’micamem’c"las' 6p'é‘r'z’1c‘}ioneys‘
necesarias para obtener una “corriente de gas de transportable”, es decnr se transporta gas
amargo deshidratado y sélo se cuida que la velocidad de flujo sea sut“cnente para no
generar asentamiento de liquido en las partes bajas del gasoducto. El disefio éptimo del
didmetro :del gasoducto evita problemas de formacién de tapones. Lo anterior. evita
instalar procesos mds complicados para recuperar hidrocarburos liquidos, los cuales son
extrémadamente caros. o

Los esquemas de transporte que se analizaron antes de hacer la se‘lecc':irén;ﬁnVal
fueron tanto para gas transportable como para gas vendible. A continuacién se ‘d‘escriben

estos esquemas.
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2.6 Tr.msporte del gas hacia tlerra
Antes de llegar-a’la decnsxon de no lmp]antar un sl%tcma de recuperacxon de»

condensados en plataforma fue necesana ‘su eva]uamon, asi dentro de] proceso se

investigd la po%xblhdad de 7'1 licar en plat'xforma algun mét d

licuables, debido a . que el gas: de ahmenmmon contlene 5 26 gal iq. C§+/Mp1e s,

haciendo a la corriente un.gas ricoen lncuablcs

La figura 2.4, ilustra la aplicacién de’los dlferentcs meto oS’ c"xfcéuperacién de

condensados. Se ve que- para el ‘enfriamiento mecamco no s rcqu1ere compresién-

adicional de la corriente de gas. La f‘gura 2 5. es un dlagrnma de premon enta]pla que
ejemplifica el comportamiento de un ciclo de cnrrmmlento cuando se aphca un cxclo de

refrigeracién mecidnica y cl fluido de trabAJo es eqcncmlmeme propano puro

120
- 100
—+— REFRIGERACION :
——JT a0
—-—TURBINA 80

8
 PRESION (Kglem2)

Zona de vapor-liquido

Gas

-200 -150 Z100 -50 0. il s
. TEMPERATURA (°C) S

Figura 2.4. Diagrama de fases para la recuperacién de condensados:
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a0°C s7ec il 15~
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: =100 -1050 -1000 " - -950 . =900

-1300 -1250 2120005
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Figura 2.5‘:Diiag'ramzi{p;resién ei{talpfa para el ciclo de prépand.

‘'Se analizaron diferentes opciones de transporte de la corriente de gas producida. El
punto de entrada a la tuberfa estd ubicado en ¢l complejo de produécién y conectado - por
una luberl’a de 30 pg de dizimetro al punto de venta. Con una parte marina de 77 km y una

parte terrestre de 65 l\m los casos analizados son:

1. Transporte de la corriente de gas sin usar proceso de refrigeracién (gas trdnsportablc)
2. Transporte de la corrlente de gas usando refrigeracién (gas vendible). ' :
3. Transporte de la corriente de gas en alta presién.

A _continuacién se discute cada caso.

2.6.1 Transporte de la corriente de gas sin usar proceso de refrigeracion

El transporte de la corriente de gas . sm control del punto de rocio produce
condensados en la Iinea que disminuyen la capacndad de transporte y aumentan las caidas
de presién. La velocidad de flujo debe mantenerse entre 10-15 fu/s. para evxmr"

asentamiento del liquido condensado. La determinacién de un didmetro adecuado para la

o -

3?3 Lo
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linea de transporte es uno. de los. crlterlos ‘principales- en _la_definicién de] smema de

procesamiento y transporte fi Fnal

Bajo este esquema de trdnsporte el gas’ debe ser deshidratado para reducir el punto

de rocio del agua y con ello evntar la _formacxon de hidratos de gas o condensacién de

vapor de agua en la linea que provo

' capluradores de 11qu1d0 antes de la: llegada de la corriente al centro de procesamlento Y.

comercializacion.

corrosién En tierra se considera la instal

i6n de

La figura 2.7 ilustra el dxagrama de fases para la corriente de gas que entm al

gasoducto y Ia trayectona que sxgue esta corriente dentro de la tubcrm Como el punto de

rocio de los hidrocarburos no es controlado, la trayectorla que sngue la comentc en la

tuberia durante el transporte cae dentro dela zona de conde'b

flujo de dos fases. La condensacién en la’ tuberm

presién acompaiiada con un’ rapldo dcscenso de

on retrograda y produce
da’ por dxsmmucnon dc la

emperalura La cantldad de

condensados formados por transporte asmende a 3 OOO bpd lo'; cuales se recupcran en

tierra para su estabilizacién.

120
Trayectoria de P-T'en Ia
100 - tuberfa
S 80 1 Liquido
) .
x
> 60 A
Q
4]
=2 40 4
a.
20
Zona de vapor-liquido as
0 ] B - L] L T
-200 =150 - -100 -50 0

TEMPERATURA (°C)

Figura 2.6. Flujo bifdsico por condensacién en el gasoducto.
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La presién y temperatura a la entrada de la tuberfa coinciden con las condiciones
de salida del deshidratador. ‘Sin’ embargo no: uuluar un metodo para el comrol dc la

temperatura de rocio del gas provoca que la trayectorla dentro de la lmea esté dentro de la

zona de dos f'lSBS

Jos

2.6.2 Tranysp(')rtekde l“' ci)"rl'l"iénte dé 'gz’isfusand'o efﬁge acién

ﬁxdo de trabajo mejora la
btiene: una mayor produccxén de

ion de un sistema de este tipo

aumenta el equ:po y peso en plataforma asi.como a~mver510n inicial y los costos de "

operacnén y mantemmlcnto Inc]usxvc para grandes volumenes de gas asociado producido
se puede requerir de una plat'lforma completa sélo para esta operacion.

El diagrama de fases se muestra en la fxgurd 2.8 : la trayectoria del gas mdlca que
no hay condensacién. En esta alternativa se inyectan los condensados recuperados del
enfriamiento a la corriente de aceite para ser llevada a tierra. -

El volumen de hidrocarburos liquidos recuperados por la implcmentacién “de
enfriamiento asciende a 10,772 bpd medido a condiciones estindar (@ c.s.) y la mezcla
liquida enviada a tierra alcanza una densidad API de 38°. La temperatura de contpo] ,del
punto de rocio es de 10°C. Para tener una buena estabilizacidn en tierra se puede usar un"
sistema de estabilizacién por calentamiento (reboiler). L ‘

En la figura 2.8 se observa que con un valor de 15°C para la temperatura de rocio;
tampoco habria condensacién en el gasoducto. Sin embargo, la rccuperaéién “de :
condensados es mids pobre con este valor. El volumen de hidrocarb,urosﬁ 1{§Uidos
recuperados seria solamente de 6,432 bpd @ c.s. L e

Cuando se usan sistemas - de secado es absolutamente necesarlo conslderar .
unidades deshidratadoras con TEG o mycccnén demetanol a la corriente de gas‘y con‘ello

evitar la formacién de hidratos

SIS 1] .
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120
—e-30°C sin Rec. Cond.

—=—10°C conRec. Cond.  Gas original
——15°C con Rec. Cond.
—=—20°C con Rec. Cond.
—a-t@ansp.a 10°C

——tmansp.a 156°C

—s—transp. a 20°C Ligquido
——transp. a 30°C

Trayectoria de P-T en la tubera

80 -

PRESION (Kglem?

Gas despues del
proceso

40 -

Zona de vapor-liquido

-200 -150 -100 -50 0 50
TEMPERATURA (°C)

Figura 2.7. Diagrama de fases después de la remocién de condensados
La tabla 2.4 muestra los datos correspondientes a una instalacién en Qatar donde
se implementd este sistema el cual sirvié como uno de los criterios para no considerar

este proceso en las instalaciones costa fuera del golfo de México.

Tabla 2.4. Planta recuperadora de condensados costa fucra Qatar (Mitsubishi 1979)

Planta Recuperadora de condensados costa fuera
Cliente Qatar General Petroleum Corporation (QGPC)
Localizacién de la planta Costa fucra Doha, Qatar

Capacidad de procesamiento 130 MMpcd de gas

Tirante de agua 30-35m

Dimensiones Modédulos de compresién ; L55.9 x W24.2 x H31m X .3
Unidad de TEG , L25.4 x W241.7 x H22m X 3 unidades '
Espacio para los médulos , L19.8 x W19.8 x H23m X'3

unidades

Peso total Médulos ; 17,500 Tons.
Cubiertas y pilotes ; 9,000 Tons.

Periodo de fabricacién 18 meses
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La lnstalacxén anterior fue requerlda por QGPC de Qatar, para tener una corriente

de gas dentro de especnﬁcacxones del contrato de venm.

2 ( 3 Transporte de la corrlente de g'ls en alta presnon o

Como se mencxono en’ el capxtu]o I al 1mp1emcntar esta opcnén el gas se transporta

como un ﬂuxdo monoﬂmco ¢ cn que densa") El gas se compnmc hasta una presién mas

ﬂlta que la maxxma que se: puede tener en: el _sistema (crmcondebax) Esta operacién

prev1ene Ia formacxén de dos fases en cualquner punto del transporte del gas a través de la

lfnea. El valor de la cncondenbartes de 98 Kg/cm por lo que se tiene que comprimir el

gas hasta’ 140 Kg/cm para que llegueba txerra ﬂrrxba del valor de la cricondenbar. Con lo

antenor se asegum que se tenga una’ sola:faqe durante el transporte. Los condensados

pueden ser recuperados Y es abllldeOS en’ uerm La desventaja seria implementar una
ctap'l adncxonal de compre%lén que llevam al gas de 95 Kg/cm®_g hasta 140 Kg/cm®_g. El
incremento de sistemas auxiliares es evidente ya que se necesitarian intercambiadores de
calor adicionales para disminuir la temperatura de descarga y evitar que rebase los 150
°C. El peso y espacio requerido en plataforma aumenta, asi como los costos de operacién
y mantenimiento. El diagrama de fases para esta opcién se muestra en la figura 2.9.
donde la linea de trayectoria dentro de la tuberia nunca cruza con la C11111pzina de la zona
de dos fases. Las lineas serdn de un espesor mayor para soportar lns"altas‘ presbiovnes pero
los didmetros serdn mds pequciios por el incremento de I’a"dehsi‘c‘l’ﬁd al comprimir.cl

fluido.
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Trayector{a enfa - £ frla‘mlemo
LA

tuberia

N
o
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-200 -150° ?_-loo TS0 0 “50 100
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Figura 2.8. ,Diag‘rayma de’ fasés parg el gas_‘cn fase den'sa a través - del gasoducto.

2.64 Selecc:on dela opcmn para el transporte de gas

Aunque fa opcnon de tcner un qmtcm'l para el control del punto de rocio y
garantizar gas seco me_jora las condlcloneﬁ para el transporte de gas el uso de este sistema
se.recomienda cuando el gas no. es comcrcmh/ado directamente hacia otro pais o a

centros industriales. El incremento en ‘el cqunpo para tener gas a condiciones de venta
requierc mucho equipo para lograr cse vobjetivo. Los costos por inversién y
mantenimiento son elevados con respecto a la opcién de tener una corriente de gas
transportable. Se requiere de una plataforma adicional para el proceso de secado y sus
servicios auxiliares. )

La opcién de tener una corrientc de gas lmnsportable disminuye l,osr
requerimientos de equipo sobre cubierta, abaratando los costos iniciales de operacnon y -
mantenimiento. Sin embargo se debe tener especnal cu1da_doen la definicién del didmetro
de la linea de transporte para tener velocidades adecuadas de transporte y con ello évitai‘
asentamientos de liquidos. :

El transporte en fase densa se limita pblf la presidn de llegada a la instalacién de
procesamiento y comercializacién ubicada en tierra. Los requerimientos de potencia de
incrementan. La energia natural de los yacimientos no es aprovechada
TN
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puesto que se requiere la compresién de todo.el volumen de gas. Los costos de inversién
inicial, operacién y mantenimiento son makyores que-los de gas transportable.

Por lo anteriormente expuesto se decidié tener una instalacién que genera una
corriente de gas deshidratada y transportab]e. Se definié que el didmetro dptimo de
transporte es de 30 pg, esta configuracidn ayuda a mantener la velocidad de transporte
entre los 10-15 pies/s. recomendados. Las figuras 2.9, 2.10, 2.11, muestran el efecto del

didmetro sobre la velocidad promedio del gas y la presién de entrada al gasoducto.

20
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Figura 2.9. Efecto del didmetro sobre la velocidad promedio del gas
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Figura 2 lO Ef‘ccto del dmmetro sobre la presién de entrada al gasoducto.
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Figura 2.11. Efecto del didmetro sob:é la caida de presién en el gasoducto.

TESIS (2N
FALLA DR CRIGES

36

02



Capitulo 2

Los resultados anteriores son resumidos en la tabla 2.5

Tabla 2.5 Resultados de cilculo para diferentes didmetros

Di [pg] Pm Top dens@c.f | Zm | Vg Qs Pl P2 P
) [Kglem?] | [°C] . [Ibm/pic?] [piess] | (MMsci/d] | [Kglem?) [Kg/em?2] [Kg/em?2]
34.5 72.6 20 5.74 0.7 9.4 534 75 70 5
28.5 76.3 20 6.05 0.7 13.0 534 82 70 12
23 86.3 20 6.84 0.7 17.7 534 101 70 31

La figura 2.13 muestra las predicciones de la presién a la entrada del ducto para

diferentes contenidos de condensado en gas. Las simulaciones se hicieron en el simulador

PIPEPHASE Ver.7.2. Se utilizé la correlacién de Beggs y Brill. Sc ve quc la presién

requerida a la entrada es menor de 93 kg/cm 2 . Los compresores se disefiaron para 95

kg/cm 2, entonces la capacidad del ducto es suficiente para transportar el gas en el afio

de mdxima produccién. La fraccién volu‘métrica”del liquido, velocidad del gas-y

temperatura a la entrada y salida se muestran en la tabla 2.6.

Tabla 2.6 Relacién Condensado/Gas vs Presidn a la entrada del ducto.

i
i
]

5
'.-T : c]
5 M| 1231 | 157 | 35 - 255 | 002 | o
2 70 122 | 1aer | i 388 | o0dd o
0 3 R R
D 3 08 15 258 | (5 | o064 |
ED 5 208 | 1585 2564 | 065 | 00
50 i 7 1202 158 3 | 2Egh 003 | 005
R T W 159 | 1585 3 2580 006 | 005
YT . 197 | 1584 | 35 ¢ 2871 007 005
540 2 352 1| 70 1187 | 15A 3% U osvs L 308 007 |
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Presion a fa entrada {kg/cm2}

945

2
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Figura 2.12 Relacién condensado / gas
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Capitulo 3

CAPITULO 3

MODELADO DEL SISTEMA

En los capitulos T y II se dieron las bases de las operaciones comunes en una

instalacién costa fuera de procesamiento. Este capitulo trata de proporcionar los
conceptos para el entendimiento y creacién de un modelo de simulacién para que los
ingenicros en proceso puedan implementarlos en la solucién de cada problema en
especifico y obtener modelos de simulacién de las alternativas mds prometedoras.
Este capitulo cubre en gran medida los pasos para crear o desarrollar una simulacién. Las
principales acciones se basan en el diagrama de bloques mostrado en la figura 3. L. Los
esfuerzos se enfocan bdsicamente en la creacién de un modelo de procesamlento en
régimen estacionario. El ingeniero encargado del disefio de un proceso sobre‘una -
plataforma marina debe ser capaz de: ‘ ) : P L

o Recopilar informacién y relacionarla cdmo una base de datos.

o Implementar los pasos de la figura 3.1 y crear un diagrama de flu_]o de: proceso
que involucre cillculos de equilibrio, opcracnoncs de cambxo en prcslon y
temperatura L T

o Saber cédmo seleccionar las piezas principales del equipo'cho;n" vcll"o' Cfeaf' un
modelo detallado de la simulacién de proceso con un balance de mzjtcri:i y:-energia
y una lista del equipo principal a usar. Lo R
Conocer cémo interactiian los equipos al acoplarlos en la instalacién real.

Entender los grados de libertad en el modelo de proceso creado

TESIS (" j 65
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Capitulo 3

o Tener un concepto del role de un_simulador de proceso para_obtener datos y

analizarlos durante la ejecucién de balances de materia y energia.

PASOS DE DISENO PARA UN PROCESO

Situacién actual - Oportunidad

[Dﬂem inacién del P roblem BJ

1

—1 E xaminacién de Literatura

v

I Creacion de bases de datos preliminar ]

Sisrtesis preliminar de proceso
Reacdones, separaciénes,
Cambio de operacionesen T-P,
Tarea de integracion
Seleccién de equipos

Creacién del proceso

Si

¥
l ¢ Es tavorable el perfil pvehmmaﬂg}&o

PARTEI

Rechazar

—

Desarrclio de Caso Base

‘ PART1

Cree un diagram a de fujo

Proceso de integracidn I

a
Metodas de Anaiisis y
Algornitos para el
proceso detallado

[Modelado deltren de separacion

PARTE I

Analisis de segunda ley|

[Integracién de calor v potenda_|

Valoraddn del ARTE [V

control de una

planta
Calictad del modelado
para el cortrol de plantasg

Analisis de cortrol para el
DFP

Crear una Prueba piloto de la Preparar un
detaliada base instalacién del modelo modelo de
de datos Modificar DFP simulacdn
No ¢Elprocesoes
prometedor aun?
St Disefio detallado

(Elproceso es
prometedor sun?

Rechazar

¥
N
——0( éEl proceso es tactible? J

Simulacién dindmica)

Dimensionamiento del equipo
Cogto estimado del captal
Analisis econdmico

Optimizaddn

v Si

PARTE
laborar reporte del disern de
roceso y presertandn verbal

;' Diserio final
Planos de Equipos
Diagmama de tuberias
Diagramas de instrumeptacion

Ensayc de la puecta en marchn|

Simulacdn dinémica
incluyendo el equipo adicinal

Analids de seguridad y
confiabilidad
Prueba pilcto de
laboratorio para

Modeio a escala de ia instalacion

H
'
:
'
H Programa de instalacion de equipo
.
'
.

instalacon
Anélisis Hazop

leceion de un proceso.
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Capitulo 3

Los simuladores de proceso. proporcionan soluciones para los bal'mces de materia y
energia acoplados con equnllbrxos de fases, ecuaciones de transporte y cmetlca quimica.
Los datos que se pueden obtener de” una simulacién de proceso-son cargas térmicas,
requerimientos de potencia, equilibrio de  fases, déséniﬁéﬁd de operaciones como
deshidratacién, endulzamientovar otros muchos cdlculos termodindmicos. Con los
resultados obtenidos se pueden'dimcnsibnar equipos 'y proponer un costeo preeliminar del
equipo principal involucrado en la simulacién. Muchos de los detalles concernientes en la

creacién de un modelo de~simulz}ci6'n son presentados en Jos apéndices A y B:

3.1 Dla},rama de flulo de proccso

El dlagrama de ﬂuJo ‘de proceso es el lenguaje del ingenicro en pxoceso. La
creacién de este eequema se ha convertido en un trabajo de arte, debido a quc descrlbe ya
sea un proceso existente o un proceso, hlpotétlco con suficiente detalle. T

El andlisis o la simulacién es la herramienta que el mgcmero uullza ‘para
interpretar el diagrama de proceso. El corazén del andlisis es el modclo matcmatxco yel
conjunto de ecuaciones que relacionan las variables del proceso: como. temperatum
presién, flujo y composicién, con el drea expuesta al intercambio de calor, Juego de
vilvulas, configuracién geométrica, etc. La 91mulac10n est.xcxon'm'l lrala de encontrar la
solucién para las variables desconocidas, proporcnonando los valores de las C'lntldades
conocidas. E

Existen diferentes niveles de andlisis en una: snmulacxén de proceso en orden de
complejidad son balance de materia, balance de energxd dlmcn51ondlnlcnto de eqmpo y
andlisis de factibilidad. Adicionalmente se integra una senc dc ecuacnones de: dCUCl‘dO a
cada nivel de complejidad y nuevas variables se introducen ocasmndndo que Ia solucnon
llegue a ser demasiado complicada. : -

Afortunadamente, muchos de los procesos comprendid()s en una instalacién de
proceso costa fuera involucran equipo de proceso convencional: intercambizldores de
calor, bombas, compresores, unidades para deshidratacién, etc. Para estas unidades.de

proceso las constantes fisicas, quimicas y propiedades termodindmicas difieren, pero no
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-las_ecuaciones. Por lo tanto para cada unidad.de proceso es pasible preparar uno o mds
algoritmos de solucién para el sistema de ecuaciones formado y con ello obtener
soluciones de los balances de materia — energfa, cdlculos del tamafio y costo de equipo.

En los simuladores la libreria de subrutinas o modelos, usualmente escritos en
FORTRAN, automdticamente resuelven los sistemas de ecuaciones y por lo tanto
constituyen el corazén de la simulacién de procesos. Las ecuaciones de las unidades son
interconectadas con corrientes y las ecuaciones de cada unidad en el proceso son
acopladas para ser resueltas simultdneamente por un método numérico como el método
de Newton Raphson. o :

Por lo anteriormente expuesto, un diagrama de flujo de proceso 'p(iedé ser definido

como una recopilacién de iconos para rcpresenmr umdadcs de'proceso y lineas de

corriente para representar el flu_)o de’ materia:-de und unidad hacxa otra El dmgrama dc

flujo de proceso (sin optlmxzar), para la’instalacién considerada en este traba_)o se muestra

en la figura 3.2.

3.2 Simulacién del dlagrama de fluJo de proceso . i

Un diagrama de ﬂu_|o de proceso (DFP) es un esquema sxmplxﬁcado del proceso a
simular, En un DFP se represenmn las corrientes " y. opemcxones prmcnpales Un'l
simulacién de proceso enfatiza el flujo de mformac:én La analogxa entrc dlagrama deﬂ
flujo de proceso y simulacién de proceso se ilustra: comparando las ﬁguras 3. 3 y 3 4 Loe
diferentes simuladores en el mercado pueden utilizar bloques o 1c;o,nos—parzl_~fepr§semar ’

las unidades de proceso y asi crear el modelo del proceso propuesto..

En la figura 3.4 aparecen difercntes unidades

I. Las lineas (flechas) representan la transferencia de flujo, temperatura, presién,

entalpfa, entropfa y las fracciones de vapor y liquido de cada cor:iénté.

8]

Los bloques o iconos, representan las unidades de simulacién. :

Para convertir un diagrama de flujo de proceso en una simulacién de proceso, se
reemplazan las unidades de proceso por unidades adecuadas de simulacién. Para cada
unidad de simulacién una subrutina ( bloque o modelo) es asignada para resolver sus

ecuaciones.
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725 98.96 48,89
CAFOS:ARC.O zsamecso l g ! l l UNIDAD DE

Ps 35 KGLM Q TIZMPC0 | DESHDRATACION |~ {naciamerra)}—o]  cra }—

T:725C
m=15008 kgmath
—_—

5.7

l AGUAA
TRATAMENTO 2078 MYPCSO

TRATAMIENTO

12850 HP

81,223.816 bpd
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P2 J5 KGN
T:771°C
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Fieura 3.2 Diagrama de fluio de oroceso sin optimizar del orocesamiento costa fuera proouesto
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el Salgade. .
Gasseco agia
auerta — Ak tis
O ' [0 errpaas por
alre
G icolal
Evtradade glicol de Coltm ¥a -
fege rerado he lcag:’aaov regererado @
Reboler
s i SIS
Separador de — Totre $0 v tacudom
e1trada
A
] J__| Acim sadot
Saltua ae glcol Bomba de
1o gncoli

Figura 3.3 Diagrama de flujo de proceso para una deshidratadora
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Figura 3.4 Simulacién en HYSYS, para la deshidratadora de la figura 3.3.
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Cada simulador en particular tiene una extensa lista de subrutinas para modelar y
resolver las ecuaciones de las unidades de proceso. En muchos casos el rango de
modelado va de aproximado. a detallados y. rigurosos. Los modelos de flujo
cstacionario en un simulador no resuelven ecuaciones dependientes del tiempo. Estos
simulan tinicamente las operaciones en flujo estacionario de las unidades de proceso
para estimar el tamafio y costo de los equipos. Otros dos tipos de subrutinas son
utilizados para predecir la optimizacién o la convergencia, cuando se utiliza el
‘recirculamiento de corrientes subrutinas de convergencia son utilizadas. Por otro lado
es -importante conocer cémo se aplica el equilibrio de fases en el modelado de
procesos como en los separadores o vasijas. En la seccién 3.6, se presenta un ejemplo
manual de c6mo traducir un diagrama de flujo de proceso en un diagra‘mq‘dé npdos y

' conectores, para crear un sistema de ecuaciones (modelo de simull‘c‘lc‘ic'S:n) que ser4

resuelto con las subrutinas integradas en el simulador.

3.3 Subrutm'\s de solucién

Al modelar las unidades de proceso, la informacién ﬂuye entre la umdad de
solucndn (subruuna) y los vectores de alimentacién (cntradas) vanables dc sallda
(productos) y parémetros del equipo. Los vectores de parémetro< para los equ1poe

requieren de las" condiciones * de  operacién, ﬂu_]os,~pr051one< temperaturas y

cficiencias.

Para c_)empht“car este flujo de informacion, en la Fgum 3 5 se supone que se tiene
un separador como unidad de proceso el cual \es ‘modelado por una subrutina de
nombre FLASH. Los valores de presién y temperatura de operacién son datos
proporcionados. Las variables para la corriente de alimentacién son introducidas en
un vector especial llamado FEED. La entalpia, fraccién de vapor-liquido, entropia y
densidad son pardmetros calculados por la estimacién de las propiedades del sistema.
Una vez que todos los datos son introducidos, los simuladores generan un programa

que representa en una forma compacta las especificaciones provistas.

TESIS Co
FALLA DE ORIGEN 7




Capino 3

La comunicacién de los_datos_de alimentacién.con el médulo de solucién. se
muestra en la figura 3.5. Una ‘vez que los datos son interpretados a través del
programa se genera una syecukenc_:iu de cdlculo y la-llamada de las subrutinas para cada
unidad de simulacién es hecha (modelo). Durante la ejecucién de una subrutina, los
vectores de ¢nt§ad9—prr9dﬂugtokswy pardmetros de los equipos son accesados a través de
la "‘lljr‘zrlrrizrlda'r‘i del vector “B". Los cambios son grabados cuando se calculan nuevos
valores en‘la solucién de las ecuaciones. En muchos simuladores las unidades de
subrutinas ‘toman las- variables de las corrientes de alimentacién como ;entrad,_z‘lk y
calculan ']as variables de las corrientes producto; muchos parimetros de los equipos
son especificados, pero algunos son cdlculos y almacenados. En- otros simuladores
como el HYSYS, los modelos son programados para reconocer la alimémacién‘ﬂen

_orden inverso cuando esto cs apropiado para la qimulacién dcliproceco. Lo dhterior
mas especxﬁcamente es que se proporcionan los valores de las corrientes producto y

se calcu]an las variables de las corrientes de 'llxmcntacmn. Este método es Ilamado

~ flujo de mformacnén bidireccional.

TE.IS oo

s SR Y
VA .a ’ HIRREN :‘_’

e 72




Capitulo 3

SUBRUTINA FLASH
F|F, . FeFpTPhVFLFSp MV

SURRUTINE FLASH : FEED [ ]
COMMON/B/B(NPLEX) /
EQUIVALENCE (B(1), IB(1)) VAP [ ]
I cuq L ]
ECUACIONES DE SIMULACION A RESOLVER INFORMACION DEL EQUIPO
Block inputs
............. . o
e i 0
RETURN VFRaC O
END DUTY [1}
ENTRN ]
PROGRAMA PRINCIPAL MAXIT o
FLOWSHEET TOL o
BLOCK F1 IN=FEED OUT=VAP LIQ
BLOCK F1 FLASH Block results
QCAL 0

PARAM TEMP= 120 PRESS=13.23 -

LLAMADA DE LA SUBRUTINA
CALL FLASH

Figura 3.5 Transferencia de informacién y Subfutinarrde'soluéikéyn'(Séidér, 1998)

Dentro_de ‘la estructura_de laisubrutin'a FLASH el vector . conuene los
vectores de alimentacién y los paramctros de los eqmpos parn todas las’ corrxentes y

unidades ‘de simulacién.. El' vector B se rcf“ere como un :vecto

almacenamiento, para que pueda‘ser llamado por la subrmm FLASH en’ 'ua‘lquxerr

ctapa del cdlculo. ‘ ) i
Cuando se simula el separador, Fl las varnab]es de la'corn nte 'se.toman del

vector de ahmentacxén FEED y dos de los parametro de equxp TEMP PRES/

VFRAC vy DUTY se toman de la subrutina de entmdas 'Cuando las cuacxones de~
cquxllbrlo son: resueltas, las variables de’ las cornentes son 'llmacemdaq en los

vectores VAP y LIQ. La carga térmica es almacenada como un pardmetro dcntro de

QCALC.
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....Para.cada_ unidad. ’de 'simulacién, -el- vector de :parémetroq calculados: por—una =

unidad’ de subrutma se salvan para iniciar 109 cdlculos lteratlvos para e_]ecucnones

qubeecuenteq de Ia subrutma o ser deqplegadoq o ‘impresos.

7341\/Ietodos de solucmn N ST Joli
‘Los metodos comunmente utxluados para obtener las soluciones:de las umdadee

de proceso son los metodos de Newton -Raphson, Quasi-Newton de Broyden y el

dnante. Loq métodos anteriores se usan cuando las

método del elgenvalor-d"

ecuaciones a resolver son‘alt men;e no lineales y con interdependencia:

3.5 Modelo matematlco de un dades_ de proceso
El modelado matemétlco de umdades de simulacién para represen(ar los procesos

caracteristicos de las mstalaCIonc de procesamiento de acelte y gas, es el metodo de
balance de flujo en los nodos Un nodo en general es el elcmento que. summlstra matcrm
hacia el sistema o estd sujeto a c1erta demanda de flujo. El gasto que entre: hacna el nodo
debe ser considerado como posmyp yel gasto que sale como negatwo. Por lo antenor se
define como nodos a lb's"i)_ﬁnvtbs"d'el sistema donde se inyecta o se extrae materia'y se
unen dos o mds elem‘emoskkdeil sistema ( tubos, bombas, compresoras, vélvulas, c‘tc.). El
elemento que enlaza a'dos nodos es llamado conector. La conjuncién de los elementos
anteriores conforma el diagrama de nodos y conectores. S '

La simulacién de sistemas de procesos grandes, se basa en las ecuaciones de
conservacién de masa, momento y energia en cada uno de los elementés d'elk sistema.
Parks aplic6 el método mencionado para simular pequeifias distribucionéé de gas. Stoner
fue el primero en hacer el método prictico para la aplicacién a-grandes problemas
aplicando la técnica de mamz ampliada y otras mejoras que sustancialmente redu_]eron el

tiempo de cdlculo en los sxmuladores.
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3. 5 1 Balance de

aterayenergla ) o e .
Los balances de matena y energla son doe herramncntaq bdsicas para el disefio de

|ento en’ mar. Estas  ecuaciones de conservacién, mds. las

instalaciones " de . pre ce:
relaciones” de gastos y de equ1llbrxo, pueden resolver muchos problemas técnicos en el

dlseno “selecci6n y dnnenswnamxento de equnpo. ’ o

3. 5 1 1 B'llance de materla
La relac16n ‘més general de balance de masa o materla se presema a contmuacnon

El- snstema referldo es un volumen de control seleccmnado por convemencna ‘para

cualquier aplicacién particular.

Gasto o flujo Gasto de Gasto o flujo de . Gasto de

de masa e ploducc16n en el masa que sale ‘acumulacién
dentro del : sistema por del sistema en el sistema
sisterna. : reaccién quimica

El desarrollo de aplicacién de las ecuaciones bdsicas del balance de materia se

lieva a cabc:'e'nf'el"apendice A.

3.5.1.2 Balance de energn »

En ocasxones tamblen llamado bqlance cntalplco cuando cs apllcado a casos
especnﬁcos del balance de’ energn general para un sxstema dado. El balance deenergia es
por s mismo una declaracxén matemadtica de l'1 pnmera ley de la termodmamlca Esta ley

declara que la energia es conservada en un proceso real es decxr que no aparece y

desaparece a placer.
El balance de cnergia es usado con mucha frecuencxa en “las instalaciones de

procesamiento de campos de aceite'y gas su aplxcacxon mvolucra sistemas con consumo
de combustible y su-uso eficiente. La.ecuacién general de balance de energia para un

sistema estacionario con una entrada y salida simple se proporciona en el apéndice A,
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3.6 E_iemplo'préctico para el pl:iniearhiehto, matemitico general del modelo

Para el’ing(éniéro de proéesos ‘el simulador es una herramienta importante en la
solucidén . de sistemas de instalacionés y. operaciones integradas en el procesamiento de
crudo y gés. La cx‘eacién'del miode‘lo' matemadtico para hallar la solucién se lleva a cabo
mediante la aplicacién de un método de balance en los nodos. La definicién de los
elementos qu¢' componen un diagrarha de nodos y conectores esti dado en el APENDICE
A. Para una mejor comprensién del método aplicado de solucién, se proporciona un
ejemp]d sencillo. El modelado del sistema se hace en diferentes pasos. A continuacién se

describe cada etapa del andlisis.

Etapa 1. Diagrama real de flujo. En el diagrama de la Figura 3.6. se representan tres
estaciones de compre516n (comp. 1,2,3) que recomprimen el gas hacia una. central

petroquimica (CPQ)

Figura. 36D1agramareal de flujo.

Etapa '7 Dm n dos y conectores En este paso se representan esquemadticamente

los clemento del sxstema en un dlagrama de nodos y concectores, figura 3.7.
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ConP.2
conp. 3

Figura. 3.7 Diagrama de nodos y conectores

Se observa que los comprcqores son repre'sentudo@ como_conectores Y Lmen Io%

nodos de entrada (presién de quccnon) y sallda (plesnon de dcqcarga) Asn _sc txene un

sistema con 9 nodos y 8 coneclores.

Etapa 3. Aplicacion de- las ecuaciones zle l)a/ance c/e ma!erm Convcccnon

de signos, el flujo que entra es positivo (+), mlemras cl que sale es negauvo ( ) Por
sencillez s enuncian las ecuaciones de conservacion. ‘en los nodos 1. y 7: las ecuacxones
para los otros nodos siguen el mismo esquema de planteamlemo. i : L

F=+Q —~q, . F,=q4y+qg—qx . ctc (3.2)

Etapa 4. Sustitucién de las ecuaciones de flujo (ver apéndice A) de los conectores en las
ccuaciones de balance de materia en los nodos. El gasto ql4, en Fl, puede ser sustituido

por la ecuacién de una compresora. Para F7, q47, q57 y q78, se sustituyen por las
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ecuaciones de una lmea, para ‘este ‘caso como la red es de’gas la ecuacién de flujo
utilizada fue la de Panhandle A.

F,=+Q, — CNEMHPN_ ,

[‘—])—J—Jhl : ]-l
Plr 7 _, B P : ) (3.3)
F= E“C_”(Pf - P72)" + E57C57 (F.’iz o Pvz)" - E7xc7x(P72 - F;«Z)" '

Etapa 5. Establecimiento de las. mcogmtas (P o Q en cada nodo), nimero de nodos =
ntimero de incdgnitas. Pdrn este’ pumo la seleccién de qué variable quedard como
incégnita, requiere del Juu_:lo y expenencm del usuarijo. Si alguna variable fue mal

seleccionada, llevard a una inconsistencia del sistema de ecuaciones planteado.

Etapa 6. Solucién del sistema de ecuaciones. El sistema de ecuaciones planteado por las
ecuaciones (3.3), para los diferentes nodos sc resuclve usando cualquiera de los métodos

de la seccién 3.4. Si el método utilizado es Newton-Raphson, entonces
N g
cuando Z fi =0, N = No.deeccuaciones, se obtienc la solucién correcta

El simulador de proceso utiliza este procedxmlento en: Ia solucxén de las diferentes

operacnoncs establec:das. : . R o

3.7 Slmulaclon de mstahcnones de procwamlento en un snmulador comercml

La preparacxén de Lma snmuldcxé lnvolucrados requlcre dos pasos

principales: (1) deﬁnlr la ahmentacxon o Ias '111mentacxones y (’7) defimr el dmgrama de

flujo de proceso. : ;
Sin embargo, Ia conslruccxon dc una mmulacxon sigue cierto procedxmlenlo el cual

es descrito a contmuacxon‘

TESIS €5
FALLA DE ORIGEH
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La F\gurn 3 I: chr s

‘el tratamiento de la mezcla provemente de los campos.r

Seleccionar una ecuacién de estado.
Proporcionar los elementos que compondrin la mezcla de ahmentacxon.

Proporcionar el grupo de componentes hipotéticos caracterwados por Sus propledndes

como peso molecular y densidad.

Construir el diagrama de flujo de proceso (equwalentc al deagrama de nodos Ly

conectores) en esta operacién se deben incluir todas'las operamone: contcmpladas en

Alimentar con las condxcnone< de" opemcxon ‘a las dlfcrentes operacione del punto

anterior. e P 2 :
La ‘depuracién:de mformac16n, 'malmm 'y chom de- reeulmdos dependcra de I

'expenencm del usuarlo._.. :

nld cn formd condcnmda los p‘moq pam cmplco de cualqmcr

lmulador de proceso. -

.. l“’{‘ = f"‘"

FALuA W
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CAPITULO 4

OPTIMIZACION DEL PROCESO

La optimizacién es el proceso de encontrar las condiciones que dan el médximo o
minimo valor de una funcién. En ocasiones en la prictica es dificil optimizar un sistema
complejo por esto se optimizan subsistemas para elegir la mejor combinacién de ellos
(Stoecker, 1971). Un proceso de optimizacién requiere seleccionar el criterio que debe
ser optimizado. El minimizar costos es probablemente el mds comiin. El minimizar el
peso en una nave espacial o el incrementar la recuperacién de unv‘prodLlclo pueden ser
otros dos buenos ejemplos de criterios de optimizacion. ‘ '

La simulacién de sistemas y componentes son pasos pfélimin'lrcs en 'loq brocéqoﬁ
de optimizacién. Es necesario simular un amplio rango de condlcxones dc operacxon de

los sistemas a optimizar. Un sistema puede ser 6ptimo para c1ertas condncnones dc disefio,

pero no para ¢l rango completo de condiciones de operacién:
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4.1 Conceptos bisicos de optimizacion
Para resolver el problema de optimizacién se- requnerc el: plantedmlento de -un

modelo matemdtico. En la creacién de un modelo de opumlzacxon es necesario el manejo

de los siguientes conceptos.

tomar,

Funcién objetivo. Es la expresién m

las variables de decisién.

factibles. R S S I8 :
Solucién 6ptima. En genera Vuna solucnon optlma se. obtlene cuando los Vﬂlores de las

variables de demsnon proporcxonan el valor max1mo ) mmxmo de la funmon ob_]etlvo y se

satisfacen todas las resmcc ones.

4.1.1 Desarro o de
~Un modelo de opumlzamon debe considerarse como un medlo para rceumlr un

modelo de optnmuacnon

pxoblema de la v1da real En su defmxcmn mads simple se puede decnr que un modelo de”
optimizacién* "ES UNA ABSTRACCION 'SELECTIVA DE LA REALIDAD"' Un
modelo de opumlzamon su‘ve para identificar las rclaciones pertmentes cntrc Ias V'mableq

del sistema y en escncm debe contener tres clemean'

I.-Alternativas de decisién de entre las cuales se hace t una qeleccmn_'.
.-Restricciones (Excluyen alternativas no factlbleq)

3.-Criterios de evaluacnén (Claelfican las allernauvas f‘lcubleq)

En su proceso la optimizacidn ~utiliza cinco pasos principales, que son descritos a

continuacién:

T}LSIS CCN
FA.LL:E "-‘..- ” L'TGE?‘I 1
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i. Formulacién y definicién del problema v
~ Enla formulacién de un problema de oplxmnlncnon pdld una funcxon de obJellvo

incluye especificaciones en forma de ecuaciones (resmccxones de 1gualdad) Yy expresxoncs

de frontera (restricciones de desigualdades)......i....

Esta fase del-proceso se requiere:

a). Una descripcion precisa de las metas u obJeuvos dcl eﬂudto
b). Identificacién de las variables de decision comrolablcs y no controlables.w

¢). Reconocimiento de las limitaciones o rcstrlccxones de las varnbles

ii. Construccién del modelo ’

Primeramente se decide sobre ecl modelo mds adecuado para representar al
sistema. El modelo especifica las relaciones cuantitativas entre el objetivo y restricciones
en términos de variables de decisién, Los datos (pardmetros) de entrada serdn estimados a
partir de datos histéricos, estadisticos o de simulaciones. Se debe decidir si el modelo se
considera deterministico o probabilistico, depekndiendokde su complejidad y posibilidad

de solucién puede ser matemditico, heuristico o de simulacion.

iii. Solucién del modelo e :

Si la solucién del modelo se obtienc de una técnica bien conocida se dice que
proporciona una "Solucién 6plir'na"'.‘Porry. otfu‘parte si las relaciones existentes son muy
complejas para permitir una solucion analitica o exacta, entonces los métodos heurfsticos -
pueden scr apropiados para la bﬁsdueda de la solucién Sptima aproximada, En 6casioncs,
alin obteniendo una solucién exacta, ésta no es aplicable a menos que el modelo mismb
ofrezca una representacién adecuada de la realidad. De ahi que la co}nrstr'uc'ci(;)n 'y
desarrollo de un modelo representa la parte medular en 0ptimizaci6n B

Debido a la naturaleza dindmica y cambiante del mundo real es necesarlo realxzdr
andlisis de sensibilidad para estudiar el comportamiento de la solucién en IQS enlornos de

las estimaciones de los pardmetros de entrada.
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iv. Validacién del modelo v
El modelo es vzilido si ihdepcndienktemente,de sus incxacti;udes puede predecir

confiablemente el snstema. Un metodo comun para probar la alidcz es comparar su

funcxonamxento con datos del pasado o snstemas semeJdnt&

v. Implementacion i S o
Una vez que el modelo de opnmxzacnon se evalu'l y V‘l]lda contra el caso base, €s

posible optimizar el sistema con relacmn a varlab]es conllnu’ls como niveles de presidn,
gastos de las corrientes de rec1rcu1ac1on, uempos de xjesxdencm, integracién de corrientes,
y divisién de flujos. El modelo de simulacién permitird dar las recomendaciones

pertinentes para el buen desempeiio del sistema bajo 1as condiciones estimadas.

4.1.2 Formulacion niatemética del problem'l'de optin1iidci6n .

Loe métodos ingenieriles se apoydn en. leyes y principios matemdticos que
analizan el ‘comportamiento de un sistema y sus dxvcrqos componcntes. En sistemas
fisicos, las ecuaciones pueden estar basad'ls en leyes de ‘conservacién que involucran
cantidades fisicas como la fuerza, la energla el momento, la masa etc.” Un si%tem'\ que

estudia la distribucién de la corrlente en un c1rcu1to. o aque] en el cual se analxza el

balance de masa en reactores quxmlcos, ‘son’ eJemplos claros dc apllcacxon de lae leyes

mencionadas y pueden ser modclados porccuacxone_s algcbrallcas slmullnncas-lxncales o

no lineales.

El método de optimizacién mampu]a los valore% dc ‘un- Juego e vanablcq

principales (xl.x,),x3......., ) para lograr una maxnmnmctén o mlmmlzamon dc una

funcion objetivo f dada y construida a partir de cuulquxcr m.imero dc] varinbles
independientes del proceso. ' ;

min f(X,,X;. X3, X,)

TESIS ¢
FALLA 0x :’f"__.”“ N
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Donde:xl. X5 x3‘....'.k;. Xn, R ........Son'variables de decisién

Cada variable principal, x, deberi manipularse en un rango especificado:

<0,.--con i=m]+1,....

Ci(yl,y2,y3, ..7'...yn)2 0, con |=n12+1,....

Las funciones del tipo restriccién no deben usar por lo general a las variables
principdles. Todas las variables son normalizadas de acuerdo con los valores de frontera
inferior y superior. Los valores deben ser seleccionados cuidadosamente. El exceder estos
valores puede ocasionar problemas al escalar las variables. El punto de arranque
proporcionado debe estar situado dentro de una regién factible de solucién. Las

restricciones son opcionales y no todos los esquemas de optimizacién .las toman en

cuenta.

4.1.3 Optimizacién global
Muchos problemas pricticos se reducen a tencr que optimizar una funcidn, para

maximizar un beneficio o para minimizar un riesgo. En términos matemadticos. el
problema se enfdca en-encontrar un valor (xg) en el dominio (D) de cierta“funcién
objetivo () que verifique :

X,=arg max f(x)

TESIS CON
FALLA DF 03 i
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.81 .se.: dxspone de,,un metodo pam maximizar . funciones,. también  se tiene para

mmumzarlas ya que

0} =m0}

- El poceso de OptlleﬂClOI‘l de una"'funmon pucde eer dlflCl] cuando. i

en onalldad S

"« El dominio D de la funcién tiene unargra‘ dx'k

e Cuando D no se reduce a un conjunto’ nuvmevrlc,o o,yectonbl‘al,' sino.que sus elementos

forman estructuras complejae

« Cuando la funcién f no se cxpresa analmcamente “yisu evaluacxon requ:ere algun

proceso de simulacién. E . .
» - Cuando f tiene muchos maxxmos relauvos en los que cualquxer algommo clasxco
podria quedarse atascado. ) ;

Sc necesita entonces un método de busqueda del mdximo global que exija las
menos restricciones posibles a la funcidn objetivo. Para entender mejor lo que es un
maximo global se define primero qué es un madximo local. Para cualquier modelo de
optimizacién con una maximizacién, un punto factible x =(x;,x,,.....,x,) es un midximo

local si para un e -suficientemente pequeiio;  cualquier punto factible

X = (.\"l,x'z,....,.\",.)con ].\' i —x}l(a (i=12,..,n) satisfat:e £lv)= f(.\").

En resumen, un punto xesun maxnmo Iocal si f(x)> f( ) pam todo x.” factible .

que esté cerca de x. De manera andloga, para un problema de mmlmlzamén un punlo de

X es un minimo local si f(x)<f(\‘ ) para todo x facuble quc este cerca de x.Un puntorr

que es un midximo local o minimo local se l]ama un extremo local o relauvo La lared de
optimizacién se complica cuando existen multlpleq maxxmos (o} mlmmos, pues lo que se
desea obtener es el mdximo global de la funcién. ASI un mdxnmo local puede no ser la

solucién para el modelo de optimizacién. Por eJemplo, conmdcrando que

maxz = f{x)
0=sx<10

TESIE . ]
FALLA DE ORIGEN 5
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donde f(x) tiene un comportamiento como el mostrado en la figura 4.1. Entonces los
puntos A,B y C son todos “mdximos locales, pero-el: punto C (1m1x1mo global) es la

solucién 6ptima para el modelo de 6ptimizacién.

\ - g e e T

A

Maximo global

Miximos locales

z=f(x)

A\
x

o . 10 .

Figura 4.1. Mzixirhos locales y mzix’imd global de“unra funcién

4.1.4 I\/Ietodoe numencoc apllcados en In soluc:on de la optlmuacmn de S|stem.1s de

produccxon o :
Los metodos numerlcos son técnicas mediante laﬁ cuales es posxble formul'lr

problemas de tal forma que puedan resolverse usando operaciones 'lrltmetlcas. Aunque—— :
hay muchos tipos de métodos numéricos todos comparten una camctenst}xca cqmun.
llevan a cabo un buen nimero de tediosos cdlculos aritméticos. : : ;

Los métodos que por sus caracteristicas pueden ser apllcados en la solucnon de'
sistemas de tratamiento de hidrocarburos se proporcionan en la tabla 4. 1. Los detallcq de

aplicacién y desarrollo de los mismos se dan en el apéndice B.

TESIS ¢
FALLA DE CTIGE
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Tabla 4.1 Métodos numeéricos aplicados en: el

rlgiilﬂiisﬁis de o‘ptimizacién"drgl si
produccién (HYPROTECH 2001) T RIS S

ma de

Problemas coﬁ : Problemas con:
Problemas sin restricmones de restrlccnones de’ Céicﬁls de

Método restricciones deslgualdad 1 "‘d"(/e:ny"iyvva‘das
Box ) S X
Combinado X X X
sSQP X X X .
Fletcher- Reeves X X
Quasi-Newton X X

En Ia prictica muchos problemas no pueden Ser resucltos con estos métodos o con
la combinacién de ellos, por lo que se emplean métodos heuristicos junto con simulacién
manual del proceso” para ‘créar: “drboles de sintesis de andlisis” (programacién no

lineal).

4.2 Procedimientd de optimivdci(m de las ganancias por venta de hidrocarburos

producidos en instalaciones costa fuera

Las instalaciones por’si mxsmas consmuyen verdadcros proyectos de inversién,

cuya importancia hace imprescindible estudiarlas y evaluarlas esmeradamente antes de
decidir su diseiio, adqunstcnon, mstahcxén o rehabilitacién (Solérzano 1998) .
La funcién objellvo, Y par’l la opumxzac16n del proceso comprende dos

contribuciones fundamentalcs ingresos 'y costos, Entonces:
Y=I-C (4.6)

I —es los ingresos totales; C — es el costo total.

TESIG ~ ‘ ;
FALLA DE GRIGEY .
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Los ingresos totales considerados por la venta de crudo e ingresos por venta de

gas, es

o < R Y

Los costos (C) inclgye;‘r’l;c()srtg:s po:r_invé;rrsrién ‘inicial: (1) y los costos de las

actividades de operacién (CO) asi C estd def iida’como -

S=114CO (4.8)

Los costos de opefﬁcién incvluyérj;aflré's: costos pbr cyncrgiu (CE) y mantenimiento
(CM). N
- CO =CE.+CM (4.9)

El planteamicnto de optimizacién antes descrito fue aplicado para establecer las
presiones de separacién en la segunda (P,) y tercera (P2) etapas que den el valor maximo
de la funcién de objetivo (4.6). Dos esquemas de andlisis fueron analizados; uno
involucra la optimizacién del caso base al minimizar los requerimientos de potgnéia, El
otro, la optimizacién al maximizar la recuperacién de hidrocarburo liquido esiabiliZado.
Los casos de estudio son los presentados en la seccién 4.4 de este capitulo. : :

Los cilculos mostraron que el efecto midximo sobre la funcién'objeft'ii'by seuenc en
el ingreso generado por la produccién de crudo. Para evaluar la funcnon de ob_jetlvo en losf
dos casos se realizaron corridas del cédigo HYSYS. Los resultados detallados de estas

las presxones P y

simulaciones se resumen en la seccién 4.4. En los resultados se ve qu

P> en las etapas de separacién que corresponden a la maxlma recuperacnon de
hidrocarburos liquidos y minima potencia de compresién no comcndcn Es mterc%‘mte
notar que el ahorro en energia para el caso de minimo requcrlmlento de pkolencxa es

menor que la disminucién de ingresos por venta de crudo.

88




Capitulo 4

mstalacnon propuesta :
Para estdb]ecer el valor mdximo de la func1o : de objcuvo (4 6) se analizé el

esquem’l de procesamlento descrito en el capnulo 2 del presente trabajo.

EnA la'predlccmn del comportamlemo d _esta funéxon se considera que los gastos

por mversnén inicial (II) son constantes Los costos de operacién (CO) se definen como

una funmon de los requerimientos de potencla nccesarm para comprimir el gas, Para

ingrésos por venta de hidrocarburos Se‘ tomafon’:lo’s precios actuales de aceite y gas, 28

dls/bl y 5 dls/mpc, respectivamente. En" el andlisis se comparan dos grandes casos de

optimizacién maxima produccién de liquido 'y minima potencia de compresidn del gas.
El desarrollo del modelo de optimizacidn para los dos casos consistié en:

« La reordenacién e identificacién de las variables de decisidn, cuya seleccidn s¢ basa
en la relacién que tiene el subsistema de separacién con el subsistema de compresién.
Las variables de decisién son las presiones de descarga de los compresores. Cabe
aclarar que al mover los valores de las presiones de succién y descarga de los
compresores se mueven las condiciones de separacidn de la mezcla.

+ La seleccion de una nueva funcién objetivo, la cual tuvo como sustento incrementar
la recuperacién del hidrocarburo (gas o aceite) que incrementara la ganancia con la
venta del mismo. :

= Las restricciones a las que se sometié a la funcién son del tipo desigualdades donde
la relacién de compresién no debe exceder un valor de cuatro ni ser menor que dos.

La temperatura de descarga en los compresores no debe sobrepasar los 300°F

Sc traté de optimizar la funcién objetivo (ccuacxon 4. 6) con la huxamlenla “optum/ddor“
incluida en el cédigo HYSYS. Los métodos de anilisis son los plcsentadoe en la tabla 4-
l. Los resultados obtenidos con el uso de esta herramienta para ld cvalmcxon del

comportamiento de la funcién de objetivo en cl caso de midxima produccxén de crudo se

presentan en la figura 4.2.

TESIS Con
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W
&
]
&

Presidn cn la primera ctapa
90 - de separacién constanie a
P R s 29 kg/em’”

waMMdmm@awqwm
8

~
»
. ;
] " —
85 0

726 78 80 82 . 84 8.6

Presiones segunda etapa, Kg/om2

Figura 4.2. Comportamiento de la recuperacri‘c;)n ae acene édn resbécto a'la presién de
separacién L e e : :

Al ejecutar los cilculos, se observan xnzixi111os‘y minimos locales que originan
que el comportamiento de esta funcién no sea lineal, haciendo la optimizacién de la
funcién objetivo una tarea muy dificil. Los métodos é'nuhpizidos en la tabla 4.1. fallan por
lo tanto el proceso de optimizacién debe verse 'a’ nivel global 'y - calcular el
comportamiento de las variables de decisién en forma manual o con métodos heuristicos.
Algunos subsistemas como las redes de intercambiadores de calor,” pueden ser
optimizados convenientemente usando combinaéiones dc los métodos de la tabla 41
pero esto no es prictico al tratar de optimizar de esta manera una -instalacion de

procesamiento de aceite y gas.
4.4 Optimizacién del procesamiento propuesto

Se selecciond el procedimiento de repetir la simulacién en forma manual .para

mcjorar la funcién objetivo por las razones cnunciadas cn la scccién anterior. La
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simulacién se calcula cada vez qué«se,asignan incrementos uniformes.a las variables de
decisién (presiones separaciéh en las etapas 2 y 3 del DFP). Los incrementos
considerados deben estar dentro de un rango especificado por el usuario. Para facilitar la
tarea de optimizacién se crea un algoritmo de cdlculo dentro de! simulador, esto ayuda a
mantener. dentro .del_rango especificado ;a_las variables de decisién. EL objetivo es
encontrar- qué variables tienen el mayor aporte en maximizar la funcién de objetivo (la

ganancia).

4.4.1 Optimizacién para mdxima producciéon de liquido

El método mds comiin para la remocién del gas disuelto en el aceite es por la
separacién de fases en una serie de separadores vapor-liquido en sucesivas disminuciones
de presién (6 separacién multietipica, SME). La Figura 4.3. representa ¢l tren de
separacién analizado en el presente trabajo. Las condiciones que se muestran 'en el
diagrama y las corrientes de alimentacién referida en la Tabla 4.4, fueron utilizadas en la
simulacién de esta parte del proceso. Se debe producir un aceite estabilizado en el tanque

. . .. 2
de almacenamiento en tierra con presién de vapor verdadera de 0.9 kg/em~,.

98 Rpfem?

Gus
Deshidrataclaon

Separidor
presion cte

IS Kgaom?

Gas w compresor

tratam et de nltw

Separador a

Compos  —_J
FoF L presson cie

13 Kpiom?

CGus w compresor de
intermedia

Acelte

Apuaa

tratum hn!] Gus w eompresor

de b

s

Tanque e

Agun e
tratambento

Acehe

Agunu
Tratum iento

Acvite

mienuy

Figura 4.3 Tren de separacién propuesto a optimizar
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_En_la tabla 4.2, se muestran dos tipos de.componentes los individuales reales (N»
hasta el C7,) y pseudo componentes, los cuales fueron definidos por sus propiedades
promedlo como punto de ebullicién y un promedio de la densidad especifica.

La preslén de 95 Kg/cm® es la correspondiente al separador de alta presién, la cual
) sc:cslynglec_lrorcomo la minima presién requerida para que el gas llegara con 70 Kg/em?, a
través ‘de un gasoducto con didmetro de 30 pg, al complejo petroquimico. El aceite
estabilizado tiecne una densidad promedio 37°API, los cdlculos realizados se llevaron a
cabo con el simulador de proceso HYSYS (Hyprotech, 2001), La ecuacién de estado
utilizada fue la de Peng-Robinson. El gasto de aceite estabilizado arbitrario para esta
simulacién es de 234,000 bpd. i
La segunda (P;) y tercera Ctdpd (P») de separacién se variaron para determinar el
miximo en la produccién de aceite. Como sc ‘muestra en la figura 4.4 las prcsxoncs
Sptimas encontradas son 17 kg/em® y ‘2 kg/em?, respectivamente. Para este caso la
produccién de aceite en el tanque de almacenamiento es 221,800 bpd. Sin embargo, esta
condicién no es posible porque la temperatura del gas a la descarga de los compresores
excede el limite permitido. La médxima produccién de aceite que puede ser obtenida sin
exceder el limite de la temperatura del gas es con las presiones 15 y 3 kg/c1ﬁ2 en la

segunda y tercera etapas de separacién respectivamente.
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Tabla 4.2 Composicién de las corrientes de

los separadores de primera etapa

alimentacién a

Sep a | 95 kg/em2 Sep a |35 kg/ecm2
Componente Fraccién Componente Fraccidén mol
mol

N, 0.0089 N, 0.0042

CO; 0.0107 CO» 0.0255

H.S 0.0029 H.S 0.0267

H-O 0.0152 H,0 0.0133

Cl1 0.6771 Cl 0.4416

Cc2 0.07606 Cc2 0.1157

Cc3 0.0334 C2 0.0630

1C4 0.0053 1C4 0.0111

NC4 0.0183 NC4 0.0311

ICS 0.0073 IC5 0.0091

NCS5 0.0104 NC5 0.0121

NC6 0.0158 NC6 0.0252

NC7 0.0000 NC7 0.0000

C7+ 0.0606 C7+ 0.0000
HeptanoB 0.0077 HeptanoB 0.0000
OctanoB 0.0067 OctanoB 0.0000
NonanoB 0.0066 NonanoB 0.0000
DecanoB 0.0055 DecanoB 0.0000
Undecano+B 0.0311 Undecano+B 0.0000

Cc7p 0.0000 C7pP 0.0074

c8pP 0.0000 C8P 0.0064

CopP 0.0000 cop 0.0051

clop 0.0000 clop 0.0058
cl1p 0.0000 Cl1P 0.0420
C7+PT 0.0000 C7+PT 0.1546
Total 1.0000 Total 1.0000
Gasto masico, 1.501*107 Gasto misico, 1.552*10
Kgmol/h Kg mol/h
Temperatura , 63 Temperatura , 77
°C °C

Presion, 95 Presion, 35
Kg/em? Kg/em?
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222000
PRESION ETAPA 2

——17 ~®—15 —a—11

221800

-G ——g ——13

221600

221400

221200

Qo BSPD

221000 -

220800 -

220600

220400 -

220200 —— -
[¢] 1 2 3 4’ 5 6 B 8 9 10
PRESION ETAPA 3 Kg/cm?

Figura. 4.4 Méxima recuperacién de aceite, variando la presién en la segunda etapa

4.4.2 Optimizacién para minima’ potencm de compresnon

Cuando. cl:gas.se comprlme ala prcqlon rcqucnda la- opcuSn de minimizar los
requerimientos de compresioén representa econémicamente una solucién viable, As{ lo
definieron Kryska, et al. (1976), Penick and Thrasher (1977), que al minimizar los
requerimientos de potencia se minimiza el peso en plataforma. Los resultados Vde
optimizacién de las presiones de separacién para minimizar la potencia requerida pa‘ra la
compresion de gas sc presentan en la figura 4.5, Segun estos cdlculos la pdtencia mfnima
se requiere cuando las presiones de la segunda y la tercera etapa de separacién son 17

kg/em?y 9 kg/cm?, respectivamente.
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(8]

LINEAS DE TERCERA ETAPA
CONSTANTES

——17 —e— 15 —a—13
- 11 —u—-9 —e—8

POTENCIA TOTAL HPx10*

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
PRESION ETAPA 3 KG/CM? :

Figura 4.5 Minimizacién de la potencia de recomprésién.

Los cdlculos se llevaron a cabo en el simulador de procesoq HYSYS (Hyprolech

2001). Las grdficas generadas para la potencia no mcluyen Lolerancm en Ia meficnencxa

mecinica. Sc uso una eficiencia isentrépica de 0.75 para los compreqorcs, valor promed:o
para compresores centrifugos. Las relaciones de compresién: para‘las presiones optimas

son las siguientes :

Los liquidos que entran a las compresoras causan dafios severos, por esto los
condensados formados después del enfriamiento interetapas deben ser removidos antes

de alimentar a la siguiente etapa de compresién. La simulacién asume que los liquidos
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generados-- por- el--interenfriamiento - son removidos -en -su-totalidad - en-el.-separador

(scrubber) del compresor.

4.4.3 Andlisis comparativo de las opciones de optimizacién

Altas relacioh"e's de compresién en un compresor reciprocante pueden generar

elevadas tempemturas “de descarga del gas'y excesivas cargas hacia la biela del pmton La
temperatura de descarga del gas no debe exceder 300 °F (149 °C) porque pueden causar
formacién 'de_coque’ del aceite lubricante. En el caso analizado, las relaciones de

compresién y los valores de las temperaturas de descarga son aceptables,

Tabla 4.3 Compardcxon de resultados de optimizacién minima potencia y médxima
recuperacién de liquido

Crudo i . Presién en las
Densidad del aceite RGA total
Caso estabilizado etapas 3
°API \ Pic’/bl

(bpd) (Kg/em®)
Min HP 220,223 37.3 (85,35).17,9.0 2,171
Max Rec Aceite 221,562 375 (85.35),15.3.0 2,146
Propucsta

221,175 37.5 (85,35),13.5.0 2,152
original

Tabla 4.4 Comparacién de resultados de optimizacién minima potencia y mdxima
recuperacién de liquido

Caso
Etapa de Compresién Min HP Max Rec Aceite Propuecsta
1 370 1,978 686
2 1,093 1,824 1,936
3 12,580 13,020 12,850
Total 14,040 16.820 15.480

Las comparaciones de resultados obtenidos para ambos casos se presenta en_las
tablas 4.3 y 4.4; en cllas se ve que las condiciones Optimas para los dos criterios-de
optimizacién no coincide la diferencia entre la potencia total requerida para los dos casos

es 2780 HP. Suponiendo que el costo de los compresores ¢s de 1500 US $ /HP, entonces
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la diferencia entre los costos.de cdmprésores-para:]dé' dos céso; conyéidér}ados'eé del orden
de 4’000,000 US $. Sin embargo, en caso de mdxima producéién de aceite €l gasto del
aceite es 1,300 BPD mayor que‘en cnsoide—ryﬁl‘h‘imu:pdténé,izl rcqﬁcridh'dc cémpresores.
Suponiendo que el precio de un baril del petréleb es de 20 US $/B, entonces se requieren
153 dfas para recuperar la inver,s,ibc‘)n_asovciada,,éon,,e,l ,,;inérememo del tamaiio. de

compresores. Por esto se recomienda:disefiar el sistema para mdxima produccién-del

aceite.
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CAPITULO 5

DISENO DEL SISTEMA DE ENFRIAMIENTO
DE GAS

5.1 Clasificacion de intercambiadores de calor

Los intercambiadores de calor son componentes dentro de un proceso encargados
de proveer el intercambio energético entre dos o mis fluidos a diferentes temperaturas.
Los intercambiadores son usados en la industria costa fuera de explotacién del petréleo
en una gran variedad de aplicaciones como en el endulzamiento y deshidratacién del gas
y en cl enfriamiento cntre etapas de compresidén. De acuerdo con cl tipo de proceso de
transferencia de calor, los intercambiadores son clasificados como de contacto directo o
indirecto. En el contacto directo no existe una superficic que separe las corrientes de los
fluidos frio y caliente, por lo que la transferencia de calor ocurre en la interfaz: en este
tipo de intercambiadores los fluidos deben ser dos liquidos inmiscibles. En los

intercambiadores de contacto indirecto, la transferencia de energia ocurre entre un fluido

oMy e
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4 de transferencia’de calor. Los fluidos frio y

caliente y uno frio a través de una superfi

caliente fluyen ximultzineamente yla encrgn‘a en-forma de calor es transferida a través de

la pared que los separa. A onunuac16n se-da. una breve explicacién de los criterios que

deben cumplir los mtercambladorcs de calor mas cominmente usados en la industria

petrolem

Loq crlterlos bamcos para la seleccxon de un mtcrcambxador de calor son'

T EI mtercamblador dcbe satxsfacer las espccxf'cacnone% del proceso y las condw:ones

de paro y mantemmlento en la pldtaforma

e El mtercambmdor de ca]or debe ser resmteme a corrosxon,d ‘la‘corriente.de servicio -

y de proceso asi como la del ambiente predommantc.

. E] intercambiador debe ser reslslentc al ensucmmlento ‘

. EI intercambiador debe pcrmmr su mantcmmlcnto Esto - 1mp]|ca usualmentc cl"
cambio de la configuracién quc permlta llmp|e7a y recmplazo de cualqu:er componenle

afectado por corrosién, erosién ©° V|brac16n. Estos requerimientos dcﬁnen cl drea de

instalacién y mantenimiento. ; ' ' : :

» El costo del inlercamrbiaddr"jy los i‘ccv)::.tos asociados con su opc’racvién ":(l(";bt}lfl ser

minimos.

'ador de calor es limitado por Ios requcrlmlemos del smo

e E] tamaiio del mlcrcamb

de instalacién. Estas I1m1lac10nes ‘son’en dmmctro pe<o longltud capamdad etc.

5.1.1 Interca‘nihi‘n'dbx;es' de calor pdr aire ; ’ ;

Este tipo de- intercambiador de calor ha llegado a-ser dyeﬂuk‘so normal.-en -la
industria para procesos de enfriamiento. El intercambiador de calor. de este tipo consiste
en un banco de finos tubos en los que fluye aire impulsado por véymilador'es'arrib‘a o
debajo de la unidad. Las caracteristicas de desempefio de los tubos son exactamente
iguales que las’ de los intercambiadores de tubo -y coraié.' Consccuentemente
correlaciones idénticas son tomadas para calcular el cochnente ‘de transferencm de calor
y la caida de presién. Por la parte del aire, su desempeifio es totalmente dlferente debldo a v

que cl flujo de aire cruza los tubos. Por lo anterior se han desarrollado correlacnones
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especificas para la determinacién del coeficiente de transferencia de calor y la cafda de

presién.

5.1.1.1 Configuracién
La configuracién de un mtercambxador de calor por aire depcnde prmcupalmcmei

del servicio para el cual serd- disefiado, condiciones ambientales prevalecxentes y
disposicién de espacio. Las configuraciones mas comunes son: o
1. Horizontal. El mantenimiento es mucho mas fdcil en esta conﬁgumcnon' :
2. Marco o soporte en A. Usado exclusivamente en plantds de potcncm para
condensacién del vapor de turbinas. Los tubos son cmpolradm en ‘forma

triangular con los sopladores por debajo.

El marco en A permite una reduccién en espacio del 30 al’40.9% comparado con la
configuracién horizontal, :

3. Vertical. Esta conﬁguracxon " generalmeme,, usadav p'\ra pdqueteq en

llmltado y se “sitdan

compresores. Su uso-es ventaJoso donde e] espacno ‘e

idealmente en plataformas marmasﬁ en donde estdn propcnsos al deterloro y ala

disminucién en su desempe

una reduccién del desempeno del mtercambmdor de calor.
Inadecuado enfriamiento del proceso. Esto puede resultar por:
e La carga térmica (la transferencia de calor) que excede las condncnones de dmcno
debido a un incremento en el gasto, cambio en la composicién o mcremento en'la
viscosidad-del fluido de proceso. : : i
e Inadecuada drea superficial parala transferencia de calor. :

e Fluido de proceso mal distribuido.
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s . Recirculacién parcial de aire_caliente: 'd'e la salida del intercambiador _hacia la
entrada del mismo. Esto resulta en. una alta temperatura en la entrada causando asf

una reduccién de la dxferencm de tempemturas Iogarltxmca media, (DTLM) y bajo

desempeiio.

¢ Flujo de aire mal distribuidé debido 'u‘lz'i"imidecuadii zirezi ngrarcl thli de tubos.

noche).

e Dificil control de la temperatura‘de enfriamiento.

Seleccion mcorrecta de la !emperatm‘a aml)zeme de: (ll.scno. Este cs el factor mds
importante p'lra la eficiencia de opemcmn ‘de un mlercambmdor cnfrmdo por aire. Las
variaciones de la temperatura ambiente no se consideraban especmlmenle en climas secos
por lo que seleccionar una temperatura para los intercambiadores no era tarea dificil. Las
altas temperaturas y la baja medicién de sus diferencias asi como Iya gran drea para la
transferencia de calor repercuten en un alto costo. De otra manera si un valor bajo es
considerado, los enfriadores no operardin satisfactoriamente ‘ddn“dc la temperatura
ambiente nunca serd mads alta que la del valor de disefio. La seguhda edicién del API 661
recomienda que la temperatura del aire de diseiio debe ser él yzilof de la temperatura
promedio del ambiente la cual no debe excederse en un 5 % durante el afio.
Considerando un afio de 8,000 h. de operacién ¢l 5% serdn 400 h. Por:lo anterior este
tipo de enfriadores.no tiene un desempefio superior al disefiado para la-mayor parte del

dia en los meses de verano.

'5.1. 2 Intercambiadores de calor tubulares ;

Este tipo de intercambiadores estdn construidos de tubos crircularcf:s.ﬂ Un fluido
fluye dentro de los tubos y el otro sobre la superficie externa de los:migmos. Didmetro,
niimero, longitud y arreglo de los tubos pueden ser variados, de  ahi su flexibilidad

operativa.
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Los intercambiadores-de tubo'son clasificados como:’
« Doble tuberfa.

e " Tubo'y coraza, -

-5. l 2 1- Intcrcambndores de doblc tuberia - R EEt

" Estos tlpos de mtercambmdores consisten de una tuberia situada concéntricamente
dentro del interior de otra tuberfa de didmetro mds grande con los accesorios adecuados
para direccionar el flujo de una seccién hacia la siguiente. Los intercambiadores de doble
tuberfa pueden ser arreglados en paralelo o en serie segiin sea la necesidad de caida de
presién y temperatura de flujo prevalecientes en las instalaciones. El uso mds comtin de
este tipo de intercambiadores es el calentamiento o enfriamiento del fluido de proceso
donde se requieran dreas de transferencias de calor bajas (hasta 50 m?). Esta
configuracién es buena cuando uno o los dos fluidos estdn en alta presién. La mayor
desventaja radica en que estos intercambiadores son espaciosos y de alto costo por unidad
de superficie de transferencia. S

La tuberfa interna puede ser una simple tuberfa o un conjunto de las'mismas, si el
coeficiente de transferencia de calor es pobre a través del espacio anular, se :lei bueden‘

agregar aletas a la tuberia o tubos internos.

5.1.2.2 Intercambiador de tubo y coraza

Los intercambiadores de tubo y coraza son de los intercambiadores mds versiitiles
debido a que son propuestos para diferentes alternativas de enfriamiento de los procesos
que involucran manejo de hidrocarburos. Estos intercambiadores proveen una relacién
grande entre el drea dispuesta para la transferencia de calor y el volumen del
-intcrcambiador ademads son de fdcil mantenimiento. Pueden ser disefiados para manejar
altas presiones y icmperaturas, estdn construidos de tubos montados en grandes corazas
cilindricas con los ejes de los tubos paralelos a las mismas. Un fluido corre dentro de los
tubos mientras que otro fluido va por la superficie externa a lo largo del eje del

intercambiador. Los  componentes principales de cste tipo de intercambiador son los

-
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tubos” (haz- de tubos) coraza, tapas -y baffles. »Esms parte< y conexnones llplcas se
muestran para propésltos ilustrativos en la figura 5.1. o '

La Standards of Tubular Exchanger M’muf’lcturers Aqsocmtlon (TEMA) deﬁnc
diferentes upos de mtercambladores de calor tubo y. coraza i\bl como. caractenstlcas de

_disefio. y pracucas deconstruccién. ..o

Entrada fluido caliente Entrada fluido frio

S ERE N\ [l

va Z
[V X - . X P
M ‘I - X )} c— » ) 4 ,$
W 'l ra A f X X = :
”» o ) | Py p | - X =X .|
oK — = X - X - — — B
::_-x p— s ’ 4 X ’ §
=  » |

N

Salida {luido caliente

Salida fluido Irio

Figura.5.1. Componentes de un intercambiador de tubo y coraza (TEMA, 1999)

Este tipo de intercambiadores son de los mds usados en operaciones de
produccién de gas en el mundo. Los estdndares de TEMA definen los rcquerikmientos de
diseiio’ para virtualmente todos» los rangos- de temperatura 'y presién que-pueden ser

encontrados en las instalaciones petroleras de produccién de aceite y gas.

5.1.3 Intercambiadores dc placas con sello

Un mlercamblador de placas y su patrén de flu_|o son mostrados enla ﬁgura 5.2.
Este tipo de lntcrcambladorcs consiste de una serie de placas delgadas con’ superficies
corrugadas u.onduladas que separan los fluidos. Las placas estdn provistas de partes

esquinadas arregladas de tal manera que entre los dos fluidos a diferentes temperaturas el

TESIS C7
FALLA DF ,rw'”"x] 103




Capitulo 5

calor debe ser intercambiédo kallerniitivamenle entre. los espacios.de las placas. Un di's'eﬁo,
apropiado de los sellos permxte un apx]amxento cle placas para mantenerlas Juntas a través
de la sujecién por compresién del’ aprxete ‘al final de los mismos. EI -sello: prcvnene las
fugas hacia el exterior y direcciona al fluido hacia donde se desea. El patrén de ﬂu_]o se

sclecciona generalmente para que sea en contracorriente entre cada ﬂuxdo.

Estos intercambiadores de placas estdn generalmente hmltados para comentes de
fluidos con presiones menores a 25 bar y temperaturas inferiores a 250 °C. debido
principalmente a que el flujo que se maneja a través de ellos es pequeﬁb. las fuertes
turbulencias gencradas provocan que se obtengan altos coeficientes de transferencia de
calor, elevadas caidas de presién y altos esfuerzos que minimizan el ensuciamiento. Estos
intercambiadores son relativamente compactos y ligeros en peso para el drea ocupada
para la transferencia de calor. La temperatura y la presion estdn limitadas debido a los

detalles de construccién y sellado.

Fig. 5.2. Intercambiador de placas (TEMA, 1991).

Son usados' tipicamente para el enfriamiento de intercambio de calor entre dos

corrientes de-liquidos. Son fdciles de limpiar y esterilizar porque pueden ser desamblados
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..completamente. Los_desarrollos actuales en tecnologia de materiales han permitido
introducir estos intercambiadores en dreas que se consideraban de uso exclusivo para los
intercambiadores de tubo y coraza para cl enfriamiento de corrientes gaseosas en inter
etapas de compresién. Lo que los hace atn mds comkpetitivos en la aplicacién para
temperaturas mayores de 350 °F ( 177 °C) y74(7)VQ Ps_ig 27 Kg/cmz). Las vibraciones y
fracturas que se ocasionan con el uso der ortrrqéiltii)rdrsrde intercambiadores como por
ejemplo el tubo y coraza son climinados con »est'eitip.o de intercambiador. Las principales

desventajas de este tipo de intercambiador son“su alto costo y las bajas presiones de

operacién.

El intercambiador de placas tlene i'flexibilid'\d operativa de ser un equipo

modular en caso de mcremento en la: produccxon de ﬂuldo y tener mayor capacidad de
cnfrmmlento de la corriente del proceso g Cemans
leltcs estdndar de desempefio:

e Mixima presién de disefio 25':Kg/cm (360P51g) :

e .Mixima presién de disefio 30Kg/cm (435Ps|g)

con construccién especial 0 :
* . Temperatura mdxima ;1,60 °C (320 5F) .
e Gasto miaximo 3600 m3/li’(16 000 USgpm)
e Coeficiente de tmnsferencxa de calor 3500 7500 W/(m“ °
(agua/agua).
e Area de transferencia de calor = 0.1 2”00 m? (l 24 000 ﬂ')

e Tamaifio de conexién m'ixxmo 18 pg

5.2 Procedimiento de disefo preliminar de Iosintercambiaddres de calor

La seleccién de los intercambiadores dc calor tubo y comza dcbe sallshcer los
requerimientos del proceso pdl‘d la caida de preslon hasta la qlgutcnte progrdmacmn de
mantcnimiento y Imlpxcm El procc.dnmc,mo Io&,xco de cilculo se mucstm en'la hgum 5.3.
Primeramente, el problema debe ser identificado tan completo como sea pOSlble. Los

gustos' y las composiciones no son los pardmetros que determinen el disefio de los
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intercambiadores de calor, asi se toman en.cuentan ,pzirzimctrosi_com'o tembpeyraturas de
entrada y de salida, requerimientos de presién en anibziskico,’rriéntes.,'requcrimientos de
cxactitud de la ingenierfa de proceso y de la;inf’o':xjmq'ciéﬁ adicional necesaria para la
ingenieria de disefio. La combinacién de los ,’parzi}nétros mencionados ‘lleva ‘a una

seleccion tentativa de disefio del intercambiador de calor, = =

106




Capitulo 5

IDENTIFICACION DEL PROBLEMA

SELECCION DE UN TIPO BASICO DE
INTERCAMBIADOR

SELECCION DE UN TENTATIVO
JUEGO DE PARAMETROS PARA EL
DISENO DEL INTERCAMBIADOR

MODIFICACION DE
LOS PARAMETROS

i I DE DISENO

FLUJOS DE DISENO : DESEMPENO
TERMICO, CAIDA DE PRESION

EVALUACION DEL DISENO: Q, AP INACEPTABLE

ACEPTABLE

ACEPTABLE

y

DISENO MECANICO, COSTOS, ETC.

Figura. 5.3. Estructura bdsica para el disefio de un intercambiador.
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5.2.1 Estimacién de dimenyrsib’rrlvesr del Virrlterlr"czi'rnb'iavddi' de calor detuboyc;)rzwa

El tamaifio del interCambi'ador de calor puede ser obtenido p“drb la'ecuacién 5.1

Q _ Q . 5.1
UOAT UO FA?)lrl.lf

m

Donde A, es el drea externa utilizada para el intercambio de calor basado en el
didmetro externo de los tubos y Q es el flujo de calor en el inklrercambiad‘or.

7 Primeramente se estima ¢l coeficiente de transferencia de calor individual usando
el factor por ensuciamiento. Las tablas para la estimacidén del coeficiente de transferencia
de calor individual o global estdn disponibles en diferenles manuales. Se prefiere estimar
el coeficiente de transferencia de calor global debido a que da una mcjor idea de la
magnitud de las resistencias.

El coeficiente de transferencia de calor glob'ﬂ U,, que.se -basa.en el dxametro
externo de los tubos puede ser estimado por: los valores mdrvxdtnlcs de. los coeﬁmemcq
de transferencia de calor como la resistencia de la pared y.la: del en%ucmmlemo -El
cdlculo del coeficiente de transferencia de cq]or global puede ser. calculddo por la

ecuacién 5.2

R ) R
—l——=-/lg‘(——l———+—ﬁ)+.‘\okw+~—ﬁ+ !
U, A\ nily 7 o oty

(5.2)

En esta etapa usualmente se determina la distribucién de las resistencias térmicas

para condiciones de ensuciamiento y limpias.
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Para una simple pasada por los tubos y.un. interczinibiador a c'o'ntrac'o’rrient'e '
F=1.00. Para el disefio preliminar de la carcaza 'y cualquier. pasad'l por los tubos F
puede tomar el valor de 0.9.. La carga de calor puede ser calculada por. medlo de un

balance de calor como :

0mlC) T -Ta)=aC, - 63

Si una de las corrientes cambia de fase :

Q =mh, S S (5.4)

Donde m es la masa de la corriente que cambia dc fase por uni’da'd de,ti'empo y
hipees el calor latente de la corriente que cambié de fase. - ‘ e :

El cilculo de la diferencia media Iogan’tmica"de"tcmperjz’ufu‘ras (DMLT) es
necesario para la estimacién del flujo a contracorriente parka'k las 'c:‘Liatj‘:C; tempé;fal‘uras de
entrada y salida proporcionadas. Si tres temperaturas son conocidas, la cuarta puede ser

obtenida a partir de un balance de calor :

= (Tm "Tu:)“(le _Tcl)

In Tw =T
Thz _Trl

El problema ahora es convertir el drea calculada con la ecuacién (5.1) en
dimensiones razonables. El objetivo es encontrar el ndmero correcto de tubos de didmetro
d,, y €l didmetro de la vasija D, , para acomodar el niimero de tubos N, , en la longitud

proporcionada L del intercambiador.
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A, =7, N,L (5.6)

El niimero total de tubos puede ser calculado (N,) con buena aproximacién como
funcién del-didmetro de-la. vasija Es-decir,.tomamos.el circulo de la.vasija y lo dividimos

entre el arc‘l proyectada del dlseno de tubos Flgura 5.4. Partiendo de un tubo con drea A,

se tlenc que

5.7

Donde CTP. cs una constante para ¢l cilculo de los tubos. Debido a-que es

necesario tener un claro entre la vasija y el didmetro exterior de los tubos CTP puede

tener los siguientes valores, segin las pasadas del fluido.

Pasadas por los tubos CTP
1 0.93
2 0.9
3 0.85
=(CL)P?. (5.8)
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donde CL es una constante que depende del arreg]o de tubos que se pucdcn observar en la

siguiente tabla, aﬁl los valoreq caracteristicos son :

: rCL A Valor Angu]o de arreglo tubular
1.0 90°y 45°
0.87 ‘ 30°y 60°

La ccuacién 5.7 puede ser escrita como :

ch) D} ; 5.9

N, =0.875
( (PR)* d

Donde PR es la relacién entre PT'y d,,.

Al sustituir Nr en la ecuacién (5.6), en la ecuacién (5.9) se obtiene una expresién en

términos de las variables principales de construccidn.

: 2, 2 : (5.10)
D, =0.637 [CL | Ap(PR)d,,
crp L | :

Después de seleccionar el disefio bdsico tentativo de dimensionamiento , los datos

.pucdcn ser utnhzados para alimentar un programa de cilculo o blcn llevax a cabo calculos
manuales para obtener pardmetros de operacién tales como: :

. Tcmpcralurus de salida.

« Calor transferido entre fluidos.

» Longitud del intercambiador.
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« ...Caida de preé' 6n a través de los tubos. ...

Flujo ®< Flujo

.30°

Flujo ) Flujo

:
¢

90" . ! oo
Figura 5.4. Angulos de arreglo parael haz de tuberfas en un intercambiador de tubo y

coraza.

5.2.2 Estimacién del gasto requerido del agua

Un esquema de cémo sc utilizé el simulador para la determinacién del disefio
preliminar se muestra cn la Figura 3.3. El simulador valida el calor tr‘unsferido entre el gas
de alimentacién del enfriador y el agua de mar utilizada como medio de enfriamiento. Si
los cilculos llevados a cabo muestran que la cantidad de calor requerida no:puede ser
transferida para obtener las temperaturas de salida especificadas o si las cafdas de
presién son excedidas en el interior de la coraza o en'los t}yubo's', serd nécesario

_seleccionar un disefio diferente al preliminar. » :

Para obtener el gasto de agua, todos los datos de geometria prelilninar deben de
ser conocidos. Los cdlculos para determinar el gasto de agua incluyen los de'transferencia
de calor, mediamé la def”mcnén de los coeficientes de transferencia de calor por
conveccién y conduccmn en cada elemento que compone el intercambiador. El otro

cdleulo ohllgzllmm es l.l ci u(rlukdc presion para cada corriente especificada. Si Ta longitud
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del_ intercambiador - de calor es proporcxonad’l entonces el . snmulador calcula la

temperatura de salida para ambas temperaturas. Si por el commno se e<pec1f|ca el flujo
de calor, entonces el simulador determma las dlmcnsnones requenda% del. mlercambmdor
para satisfacer el flujo de calor espec:ﬁcado. : : b

S| cl ﬂu_|o de agua calcuhdo en el dnali i.s no es eatmhctorlo se dcben hacer

modlﬁcacmnes ala geometria. Por e_]cmplo si el mtercambmdor no puedc proporcxonar el
flujo de calor, entonces se debe encontrar-la mdncru dc mcremc.nmx ya sea ¢l drea del
mtercamblador o el valor del coef'cxente de lransfercncm de calor glob'll Una manera de

incrementar el valor del coeﬁcxeme de transferencxa de calor es aumentar la velocidad del

fluido dentro de los tubos, lo que conlleva a mcrementar las pasadas a través de los

mismos. Otra manera de aumentar el coeﬁcnente de transferencia de calor, es reduciendo

el espaciamiento entre los bqﬂes EI mcremcnto del “drea disponible para el mtercamblo

de calor puede obtenerse por mcrementar Ta longltud o didmetro del mtercambmdor de
calor o incluso poner varios mtcrcambmdores conectados cn seric.
Si la caida de presién calculada se excede de lo pronosticado, puede reducirse el nliimero
de pasadas a través de los tubos o podemos incrementar el diimetro de los mismos, con
lo que se puede disminuir la longitud de los tubos e incrementar el didmetro de la vasija y
el ntimero de tubos.
Sf la'caida de presion en la vasija es demasiado grande, entonces parimetros como

cl espaciamicmo, distancia entre tubos y corte de los bafles pueden ser incrementados.

5.2.3 Estimacidn de las caidas de presién. o

El disefio térmico de un kintkérc':ambiador de calor tiene como objetivo calcular un
drea adecuada de superficic para manejar eficientemente las especificaciones de flujo de
‘calor. Los cfectos de la friccién del fluido dentro del intercambiador son de igual
importancia debido a que con ellos se puede determinar la caida de presién de los fluidos
yendo a través del sistema y consecuentemente determinar la potencia requerida en las
bombas para mantener el flujo. Por lo tanto es importante considerar lo anterior debido a

que las bombas son componentes que agregan costos tanto a la adquisicién del equipo

TESIS CON 113
FALLA Dl




Capitulo 5

. .como_. al. mantenimiento. Asi la seleccién_ final: de _un_ intercambiador dc calor.restém”

influenciado por la caida de” presnon midxima permlSlb]e 'y el costo por bombeo Loq

cuales. a su - vez. estdn influenciados . por. .la: dlsmbucxon dc tcmpcratumﬁ y el ~drea

disponible para la transferencia de calor.

Para “flujo totalmente desarrol]ado dentro de un tubo la <1gu1enle relacxon

funcnona] para:la calda de presién por fnccxén pqra cu'llqmer ﬂu_|o ya sea Iammdr o

turbulento ; puede ser escrita como:

AP '7' : ) 7 -
T?¢(U",,r(;,p,y,e)

.11
Donde la canmdad e-es’ una medlcnon cslatlca dc 1'1 rugomdad del tubo y tlcnc

dimensiones de longxtud la rclacnén dc l‘l ccuacxon (5 1 1) asume que la’ cmda de presxon

4P es proporcional a la longnud L de los tubos

5.2.3.1 Caida de presién eﬁ la coraza

La caida de presién del lado dc la coraza depende del ntimero de tubos, niimero de
veces que el fluido pasa entre los bafles y el grupo de Lubos,k longitud de cada cruce.
Supéngase que la longitud de un grupo de tubos estd dividida por cuatro bafles entonces
el fluido viaja a través del grupo de tubos cinco veces. : g

La correlacién desarrollada para el cdlculo de la caida de presién, usa el producto
de la distancia a través del grupo de tubos. Tomando como el D.I. el de la vasija, D; y el
niimero de veces que el fluido atraviesa el grupo de tubos. El didmetro equyiv'alente usado -
cn los cdlculos se define segiin el arreglo de tuberias dentro del intercambiador. '

Este didmetro equivalente de la vasija se toma como cuatro \;eces cl-drea-neta-al

flujo para un arreglo determinado dividido entre el perimetro mojado :

D = 4x Area libre al flujo (5.12)

L4

Perimetro mojado
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Como ejemplos de arreglos la figura 5.5 . muestra. dos.diferentes..arreglos de tubos
en el intercambiador para un arreglo cuadrado, el perimetro es’la circunferencia de un
circulo y el drea libre al flujo es el drea del cuadrado menos el drea del circulo (seccién

sombreada).

F1.1110
- ———

Figura. 5.5. Arreglo cuadrado y reclangular en un intercambiador de tubo y coraza.

Por lo anterior se tiene que para un arreglo cuadrado el didmetro equivalente es:

MR -2y a)

c—-‘ e (5.13)

o

Y paraun a‘rreglor triangular: -

4 8 (5.14)

{ﬁrf,@ _”L]

wl, /2
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Las variables que afectan la velocidad’son'el‘ didmetro de la vasija, el claro C,
entre. tubos adyacenteq la dnqtancn entre centros (pltch) Y el espacmmlcnto entre bafles,
B. El ancho del drea de ﬂUJO en los tubm localmados enel centro de la coraza es (Dy/P1)C

y la longitud del drea de flujo se ‘toma como el espaciamiento entre bafles, por lo que el

drea tmnsversal al fluJo de los tubos A‘, en el centro de la vasijaes:

Ay =—2 , (5.15)
Por lo que el gasto mdsico dentro de la coraza se define como :

o
Gy =2 (5.16)

CAg
La caida de presién en la coraza se calcula por la siguiente expresion :

. Gy (N, +1)D
ap= L2t 1)Ds ’;pg ¢s) 2 : (5.17)

donde :

0.4
s = (_'”" J ' (5.18)
/Iu'

Npes el ntimero de bafles y (Np+1) es el niimero de veces que el fluido en la coraza pasa

por el grupo de tubos. El factor de friccion f para la coraza se puede calcular por :
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.f =exp(0.576 -0.19InRey) R Y ¢ 78 € )
donde :
D, ‘ L
400(Re = G;‘ = <1x10° (5.20)

La. correlacién = se ha probado baeandose en - datos- obtenidos -de los
mtercambmdorcs de calor que actualmente. operan en dnferentes mstalamones El

coef1c1enle de friccién toma en cuenta las perdldaq en la entrada como en la sdllda

5.2.3. 2 Calda de presmn en los tubos
. La cmda de presién en el lado de los tubos puede ser calculada por el nimero de

veces que el fluido atraviesa los tubos (pasadas), Np y la longitud L, del intercambiador.
La cafda de presién a través del grupo de tubos que componen el intercambiador .

estd dado por la siguiente ecuacidn:

AP =4 f L pﬂ (5.21)
1, 2
(o]
LN  G?
AP =4 £t 22
: S 4 2p (5.22)
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El cambio de direccién en_las pasadas:introduce una Cald"l achcnonal de preslon e

4P,, debida principalmente a exp'msxoncs y comraccxones eubxm% que experxmenta el

fluido durante su regreso por . los tubos, el cual €s, eval{u,ado; p,_(?l: medio de-las cuatro

velocidades principales permitidas por pasada.

AP, =4N, ”(2]"' (5.23)

La caida de presién-total dentro de los tubos es:

pU? (5.24)

"

LN,

van, |

N

I

AF, toral "(4f

5.3 Descripcién del programa de calculo

Para el cdlculo del dxmensmndmlenlo Y. las caxd‘m de presién a través dec un
mterC'xmblador de tubo.y coraza, se desarrollo una_ hoja de calculo en Excel la cual
facilita la seleccién de las condlcioncs de operacién que habrdn de predominar en' el
intercambiador de tubos. Para hacer. uso de la hoja de cdlculo debe de introducirse una

serie de pardmetros los cuales se enlistan a continuacién.

5.3.1 Datos de entrada
' Los datos de entrada estdn divididos en dos grupos de pardmetros: datos para la
estimacién de dimensiones y datos para la estimacidn de las caidas de presion.

Los datos para la estimacién de dimensiones son:

» Flujo de calor Q en (W)
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« _Coeficiente de transferencia de._calor convectivo entre la quperﬁcxe externd dellos... ..
tubos y el fluido de enfriamiento /1, ( W/m? °K) S _’ :
« . Coeficiente de transferencia de calor convectivo entre la sdpc‘rﬁcie‘ interriya ‘de-los -
‘tubos y el fluido del proceso A; ( W/m? °K) e '
] - Resmencna por ensuciamiento de los tubos Ry ( W/ m2 °K) 7 .
» Coeficiente de transferencia de calor por conduccién p'lra el tubo K (\V/m °K)
« Diametro exterior de los tubos d, (mm) )
« Didmetro interior de los tubos d; (mm)
=~ Constante de arreglo dec los tubos CL :
» Constante segun las pasadas del fluido dentro de !o.é tubos CTP

5'de presion son:

. Gasto mdsico del flundo enfrmntc dentro:de la coraza ( kg/h)

.. VlSCOSlddd del fluido enfrxame dentro de l'l coraza ( Ns/m")

«  Viscosidad del agua (Ns/m?) R NG o

e Densidad del fluido dentro de la coraza ( Kg/;ﬁ3)' ’

» Distancia entre centros de los tubos (- pitch, rcdondeundo el valor)
« Gasto mdsico dentro de los tubos ( kg/h) :

e Viscosidad del fluido dentro de los tubos ( Ns/mz)

» Densidad del fluido dentro de los tubos ( Kg/m:’)

+ Ntmero de tubos ( tomando solé la parte entera )

5.3.2 Datos de salida
Al alimentar la hoja de cidlculo con los pardmeltros arriba listados, se obtienen las

caracteristicas de disefio del intercambiador de calor, tales como :

« Didmetro de la vasija, D, (m)

« Longitud de la vasija L(m)

1o
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_ s _ Nimero de tubos dentro.de la vasija N, .
» Temperatura media logaritmica T (°C)
e Temperatura media logaritmica corregida T, (°C)
.

» Coeficiente de transferencia de calor global con ensuciamiento, U, ( W/ m~ °K)

= Cocficiente de transferencia de calor global sin ensuciamiento, U, ( W/ m; °K)

El programa calcula un cierto' niimero de tubos de cual s6lo se debe tomar la
fraccién eniéra e introduéirla en la celda de datos para la estimacién de caida de presion.
Otro criterio de cdlculo fue tomar un pitch de 1.25 correspondiente a un arreglo triangular
para los tubos. Si;'se desea hacer los cdlculos para otro tipo de arreglo de tuberia, entonces
se deberd introducir el pitch correspondiente.

S UEl programa sc pude consultar en el apéndice C de cste trabajo.

5.3.3 Verificacion del pfogrmﬁa

Para la validacién de los cdlculos se tomé el ejemplo 8.1 presentado en el libro de
Kakac y Liu, (1998). Se debe disefiar un intercambiador de calor para calentar agua cruda
por medio del uso de agua condensada a 67 °C y 0.2 bar, la cual fluird dentro de la coraza
con un gasto mdsico de 50,000 Kg/h. Elkcalor serd transferido al agua proveniente de la
ciudad que llega con un gasto de 30,000 Kg/h a 17°C (Cp= 4184 J/Kg °K). Para los
cdlculos se recomienda usar una vasija y una pasada. La resistencia debida’ al
ensuciamiento es de 0.000176 m? °K/W. Se¢ debe permite sobre dimencionar hasta en un
35% de la superficie de disefio. La mdxima velocidad del refrigerante para no tener
problemas de corrosién serd de 1.5 m/s. La mixima longitud de tuberia serd de Sm por
limitaciones de espacio. El material del tubo serd acero al carbén ( k = 60 W/m °K), el
‘agua cruda fluird dentro de los tubos con % pg (19 mm de D.E. y 16 mm D.L). Los tubos
estan dispuestos con un arreglo cuadrado con .un pitch de 1.25, el espacimiento del baffle
es aproximadamente 0.6 del didmetro de la vasija y el corte del baffle es 25 %, la midxima
caida de presién permitida dentro de la coraza es de 1.5 psi. La temperatura de salida del

agua no deberd ser menor que 40 °C . Llévese a cabo un andlisis preliminar.

TESIS
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Solucioén :

Utilizando la_hoja de cdlculo se tiene que :

Tabl‘aS.l Datos de entrada para la verificacion del programa

Q Ho Hi Rf K del tubo| do di CL
‘KJ/h KW [W/m2 °K| W/m2 °K | m2 °K/W W/m°K | mm | mm
2.885E+06 | 801.0| 5000 4000 0.000176 60 19 | 16 ]
crp PR do L Thl | Th2| Tel Te2
M m °C °C °C °C
0.93 1.25 0.019 3 67 53 i7 40
Tabla 5.2 Resultados utilizando la hoja de cidlculo
Uf Ur Tlm.cl‘ Tm AI‘ Al‘ Ds Di Nl Lc
W/m2 °K| W/m2°K| °C °C m2 m2 m pg m
Kakac y| 1428.4 1908.08 | 31.4 | 28.26 19.86 14.85 | 0.293 ) 11.53 |116.48| 3.0
Liu,
1998 T
Progra-| 1428.4 1908.09 {31.383(28.245| 19.854 [ 14.863 | 0.293 | 11.53 (110.95}- 3.0

ma

Al comparar los resultados con los obtenidos en el libro, se puede observar que son muy

semejantes.

5.4 Disefio de intercambiadores ‘de calor para la plataforma de compresién

propuula

Con base en ¢l dlscno conceplual del. proccso de comprcenon y separacion de gas

(alternativa 2), se'realizé: el dlseno prelxmmar de-los intercambiadores de calor para la

tercera ctapa de comprcsxon de gaq

La ymformacxén necesaria sobre el proceso se tomd

desde la prediccién hecha’en el c6digo HYSYS. La Tabla 5.3. muestra datos de entrada
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para tres casos considerados. El pardmetro que fue cambiado en estos tres casos fue el

ntimero de intercambiadores de calor, ver tabla 4.

Tabla 5.3. Datos de entrada para el disefio de intercambiadores de calor de la

etapa 3 de

compresién
d. 1 h. [ R, K Te | T T T,
Cuso | N @ .o e " cre | cL | pr ) i n "
M mm mm wWim'k wW/mik m’k/W W/mk °C °C °C “C
] 4l 6 19 16 5000 250 0.00018 60 093 | o087 | t25 | a5 | 20 | ss03 20
2 g | 6] 19 16 5000 250 0.00018 60 093 087 [ 125 | a5 | 20 | 8503 | 30
3 10 6 19 16 5000 250 0.000N 8 60 093 0.87 1.25 25 29 85.03 30
Tabla 5.4. Pardmetros de disefio principales de intercambiadores de calor
Caso DMLT Q my Ag U, D, N, Qw
°C BTU/h | MMPCD m’ W/m®*C pg MBPD
I 184717 | 2.328E07 141.85 1128.31 194.0538 57.3 3153 217.2
2 18.4717 1.164E07 70.925 951.627 194.0538 52.6 2659 108.6
3 18.4717 [ 9.312E06 56.74 761.379 194.0538 47.1 2127 86.88
Las tablas 5.5, 5.6, 5.7, muestran los resultados de cilculo obtenidos con ayuda
del programa para los disefios térmico e hidrdulico descritos arriba.
Tabla 5.5 Datos de entrada para el diseiio de intercambiadores de calor
L] d. d h, n Rn k ) Ta | T | Ta | Te
Etapa N s N . crp CL PR
M mm num W/m'k W'k mek/W W/mk °C °C “C °C
| I 6 19 16 5000 250 0.00018 60 093 .87 1.25 28 29 74.76 0
2 206 19 16 5000 250 0.00018 60 093 | 087 | 125 25 | 290 | 9054 | 30
3 s 6] 19 16 5000 250 0.00018 60 093 { 087 | 125 25 | 29 | 8503 | 30

~
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Tabla 5.6. Parimetros principales.de disefio para intercambiadores de calor

Etapa | N [ DMLT Q my, A, U, D, N, Qw
°C BTU/h MMPCD m* W/m*eC rg MBPD
| I 16.104 7.276E06 37.51 682.348 194.0538 | 44.6 1907 65.0
2 2 19.701 1.814E07 38.745 695.325 194.0538 | 44.9 1943 165.0
3 8 184717 1.164EQ7 70.925 951.627 194.0538 | 52.6 2659 108.6
Total 13 1.366E08 9686.014 1264
Tabla 5.7. Datos de entrada y salida para la estimacién de la caida de presidén en los
: intercambiadores :
Bapn [N| W0 MY b Y ,  .kkm o e M i I
Kg/h | Nsm; Kg/m® Triangular | PSI Kg/h Ns/my Kg/m PSI
1 1 | 4.43E05 19 1 1014.8 1.25 07.8 | 64114 | 1.17E-05 12 1907 | 0.54
2 2 | 5.56E05 19 1 1014.8 1.25 11.7 53935 | 1.33E-05 35 1943 1 0.13
3 8 | 7.18E05 19 1 1014.8 1.25 16.4 76303 | 1.53E-05 | 73.33 | 2659 | 0.07

5.5 Anailisis comparativo del disefio de intercambiadores de tubo y coraza vs.
p Yy

enfriados por aire

Se realizé una comparacién de dos disefios de intercambiadores de calor uno es de

tubo y coraza y el otro enfriado por aire. La tabla 5.8 muestra los pariimetros' principales

para estos dos disefios hechos para la carga térmica en un intefcambiaddr de calor de la

tercera etapa.
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Tabla 5.8 Comparacién de pardmetros principales del intercambiador de calor de tubo y
coraza con los de intercambiador de calor enfriado por aire

Tipo de P, BTU/h Q. .MMPCD Thi Tha Tet Te2 AT, U . A
intercambiador °C °C, °C °C °C wW/m* K m?
Tubo y coraza 1.164x107 70.925 85.03 30 25 29 18.5 194.1 951.6
Enfriado por 9.457x10° 70;925 . 85.03 40 35 60 12.8 28 7820.36
aire :

El andlisis de los datos presentados en la tabla 5.8 muestra que el intercambiador

de tubo y coraza tien‘e una‘gfan 'venmj'l qobre el intercambiador enfriado por aire desde el

punto de vista del érea requenda de transfelencm de calor. Ademis la temperatura de gas

a la salida del mlcrcambmdor de calox enfriado por aire es mayor que la temperatura a la

salida del mlercambxador dc tubo y. coraza.

5.6 Dmeno lcrml(.o d(. mtercambndores de calor dc plam

< El drea total dc transfcrencxa de calor de placa se obtlenc de la siguiente formula

.- (5.25)

Para‘los mtercambladorcs de calor de placa U alcanLa 7500 wW/m® K (agua/'lgua)

La diferencia de medl'l logammxca es:

AT, =

( I

c? )( h2—

)

Th 1-"c2

In A=<z
Tnz - Tcr

El gasto del agua de mar requerido se obtienc de la siguiente férmula.

FALLA
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P

M= e— ' 5.27)
Cp (Tcr = Tcz) Lo : .

Con base en Ias ccuacxones . 25 - 5.27) se realizd el calculo de .uea total requeuda de

transferencxa de calor y el gasto toml de agua. Los resultados del célculo se prc,sentan en
la tabla 5.9.

Tabla 5.9 Diseiio térmico de los intercambiadores de placa

P Thl TIIZ Tcl Tcz U AT"“ A Qw
Btu/h °C "C *C °C W/ K °C m? m'/ss
1.366E8 29 25 20 28 7000 2.49 2294 2.3
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Conclusiones y Recomendaciones

6.1 Contribuciones hechas

Las contribuciones del presente trabajo han sido en términos de la optimizacién
del proceso de compresiéon y del andlisis del uso del agua de mar como medio de
enfriamiento de la corriente de gas. Con respecto a la optimizacién, las principales

contribuciones se pueden resumiren :

1. Se investigé la dependencia que existé'dcl gdsto de crudo cstzibillizado con rcspécto a

las presiones de compresién.

[S]

Se encontré que la recuperacién de hidrocarburos liquidos cstd en funcién de las
presiones intermedias de separacién (Qoe=f(P},P2)). o

3. Scinvestigd el comportamiento de la potencia requerida en compresion.

Se mostré que es muy importante encontrar las condiciones bajo las cuales la

produccion de hidrocarburos liquidos es midxima.

TESIS £y
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5. Se mostré que las presiones (P|,P‘)) en las etapas. de separacxon que corresponden asla=-

mdxima recuperacién de hidrocarburos hqundos y minima potencm de compxesnon no

coinciden. G : o
6. En el caso considerado, las ganancias por aumento de- produccnon de crudo es un

ordcn de magnitud mayor que el mcremento de coqtoe de. operacxon mocnados con.el ...

incremento de potencia requerida para comprimir el gas.

Con respecto al sistema de enfnamncnlo las prlncxpalcs conlnbucxoncs son

I. Se mostraron las ventajas del uso del agua de mar como medio de enfnamlcnto en.

lugar del aire.

2. El uso del agua de mar reduce significativamente la carga térmica’ a,ci‘al;iﬁ planta

deshidratadora de gas. [ ‘
3. E! uso del agua de mar incrementa la recuperacién de-condensados generados por

enfriamiento de la corriente de gas. ‘
4, La cantidad de vapor de agua en la corrlenle de gas es mcnor cuando la temperatura

del gas se encuentra entre 27 y 30: °C Lovan erlor repercutc en; el consumo de TEG

de la unidad deshidratadora.

Los resultados del presente trabajo han sido pi‘;,blyilbcados' en forma de :

Articulo en una conferencia de la SPE:

> M. Ortega-Aguilar, M. Peregrino, J. Vérdcjo-Fiérrb PEMEX Exploration, and Y
.V. Fairuzov, Inst. of Engmecrmg, Natnonal Autonomous U. of Mexico * The
Use of -Sea Watcr for Gas. Coolmg in Offshoxe Processing - Facilities-in the

Campeche Bay in the Gulf of México”, SPE 74381,10 de febrero 2002.

6.2 Conclusiones
Las principales conclusiones de este trabajo son:

I. El diseiio del sistema de produccién de hidrocarburos estd determinado por dos

pardmetros: ganancias obtenidas, costos iniciales y de operacidn.

TESIS CON .
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6.3 Recomendauones para futuros trabajos

Se _mostré que la decisién de la aplicacién de un sistema de procesamiento se debe

basar en un estudio integral que tome en cuenta el andlisis costo-beneficio y no

tnicamente en la prediccién de caracteristicas técnicas del sistema.

Para buscar el punto 6ptimo. kde‘recupcracién" de condensados se requieren métodos

numerlcos apllcables a una funcxon con maxxmos Yy minimos locales.

El uso de un sistema para comrolar el punto de rocio en el gas, permue evitar

patrones de flujo no deseados en-las lineas de transporte (bache,
eliminacién del agua libre de la corriente de gas se reducen los

corrosién en gasoductos.

tapén), con la

problemas - de

El uso del agua de mar para enfriamiento de la corriente de gas ofrece varias ventajas,

por lo que debe ser analizado en el desarrollo de instalaciones bajo condiéi‘ones del

Golfo de México en la Sonda de Campeche.

Los resultados de este trabajo fueron aplicados en-un proyecto de mvesugacxon y

desarrollo realizado por ¢l Instituto de ingenieria de’ la UNAM_V

Exploracién y Produccién (Proyecto Estratégico de Gas).

para Pemex

Este trabajo tiene aplicacién directa e inmediata en el. dcsarrollo de loq campos

nuevos pertcnecnentcs al Activo de E\(plomcnén Litoral de T'lbasco.,

Se han alcanzado los objetivos: de opumx/m el. proceso de compre

6n‘en etapas

multiples, se propuso un esquema alternativo de compresmn y enfriamiento del gas. Sin

embargo, es necesario complementar este- estudio con las_siguientes recomendaciones

para trabajos futuros:

- Tomar en cuenta el costo de la inversién inicial (espacio en plataforma, adquisicién de

‘equipo, etc.) en el proceso de optimizacién para maximizacién de la ganancia.

Encontrar un método numérico robusto que permita la optimizacién para funciones

no lineales, con mdximos 'y minimos locales.
Llevar a cabo la optimizacién para las condiciones de operacién de

tomando en cuenta la variacién de la produccién en el tiempo.

(*P"{
(R
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“Incluir un_estudio de_andlisis_de . sensibilidad que muestre el comportamiento’ del
sistema  fuera de condiciones de disefio. Este punto es indispensable porque la
diferencia de la produccién real y la pronosticada puede ser muy grande.

Incluirla incorpbracién de reservas de nuevos campos al sistema de procesamicnto de

hldrocarburos propuestd -
Incluir un estudxo de paro y arranque de equipo ocasionado por la condens’lcmn en las

stalaciones de proceso y transporte.
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“Apéndice A

APENDICEA

A.l I‘lementoq basicos del proceso.

Un balnncede’materia y energia con operaciones termodindmicas, alrededor’de cada
nodo para el sistema planteado es llevado a cabo. El simulador utiliza cicrtas ecuaciones

bdsicas de cada elemento del sistema para ejecutar los cilculos, entre ellas estdn:

Tuberia. Es un elemento utilizado para transportar los diferentes fluidos comerciales
producidos hacia su destino final. Las tuberias de proceso_difieryen de las tuberias de
transporte, ya que las primeras son mucho mas cortas y lri1n$pon'lan mezclas de acei[e, gas
y agua. El disefio y andlisis de las tuberias involuéra la aplicacién de los fundamentos de
mecdnica de fluidos del flujo de f]uxdo a traves dc tuberias. cilindricas. La energia
nccesaria para mover los fluidos dentro de las. tuberfm es proporcnomda por dispositivos
como bombas y compresores. Para reprcscn‘larkel ﬂujo en la tuberfa dentro del sistema de
nodos y conectores se tienén'dbifefent'e‘s "c‘o‘rrfiéklac‘ilbnes como Beggs-Brill (1973),. Kermit
(1977), cte, las cuales utilizzin n{apae' ~de. patrones de flujo para . predecir el
comportamicnto de la cornentc y calcular parimetros como colgamiento’ de’ liquido,
fraccién de vacio, caida de preston y temperatum, asf como los porcenta_;cs de vapor y
liquido que se tendrian para cnertas condiciones., La dcﬁcnpcxon de cada uno dec los
métodos mencionados no es o,b.]etxkvo de este»trabajo. —Para—consulta a detalle de -estos
métodos se recomienda el texto de F. Garaicochea, “Transporte de hidrocarburos por

ductos™, (CIPM 1991),
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+ Bomba. Las bombas tienen gran cantidad de usos en las mstaldcnones petroleras.

Las bombas son los dispositivos que proporcionan la energia necesarla _para mover cl
aceite a través de las tuberias de un punto a otro. :
En la vida inicial del campo, el yacimiento proporciona la energia para procesar y enviar

el liquido a su punto de entrega. Conforme Ia presnon del yac1m1ento declma se hard

necesario la instalacién de bombas. Estas convierten el movnmlenlo rotatorlo de un motor

primario en movimiento lineal de un liquido dentro. de la tuberm. Como funcxon

secundarfa, las bombas ﬁlrven ocasionalmente para mezclar fluidos.-Los: upoq dc bombm

mds comunes usadas en la mdustrm pe(rolem son centrifugas, mcxprocantes y dc tormllo.

‘__ Iszp,
Q=7——""5
(Pz'l’l)

e = Compresor. Los compresores tienen- el mismo propdésito para la corriente de

gas como las bombas lo tienen para el liquido. Por lo que un compresor mueve. a la
corriente de gas de un sistema de baja presién hacia uno de prcmon mads alta. Las
diferentes etapas en una instalacién de procesamiento se encuentran a menor presion que
la linea de transporte asi la compresion es usada en todos 1os aspectos de proccs‘nmicnto
de la corriente de gas. Como en recuperadoras de helio, recuperacién de condemados
distribucién y transmisién, reinyeccién para mantenimicnto de presién, almacenamlcnlo
de gas y licuefaccién para transporte. La cldsmcacnén de los diferentes tipos de
compresores s¢ hace de acuerdo con el método de- operacidn. Por lo tanto en la industria

petrolera los compresores mds comunes son reciprocantes, centrifugos, de tornillo.

hp
Q:._______%____

K| P2 -K, , A2
7
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e Vilvula. Las lineas de flujo no son siempre S,imPI,et“f,:t‘,‘b,é“’aS( lr_.ﬂasrtrube‘rqu contienen
diferentes elementos como codos, vilvulas y otros cambios de didmetro importante
los cuales llegan a ser importantes en la evaluacién de la caida de presién total. De
estos elementos son de especial importancia las vdlvulas. Los cdlculos para este

dispositivo son considerando un proceso isoentdlpico.

Q=K\/(I)| "szl’l A3

Q =0.5Kp, para flujosénico

« Equipo de transferencia de calor. Muchos de los procesos para el'gasb prpducido.
requieren de equipos de transferencia de calor. Lo;‘;‘ tres iipos de t’rans'ferenc:ia’de calor
son e DN ; , : e

—> Conduccién

— Conveccidn

— Radiacién ,

Los equipos disefiados ulilizzi’n'uyna qofnbinacién de dos o tres de cstos métodos para

tener una transferencia de 'calo‘r eﬁciemé.’“Las instalaciones de produccién a menudo

transfieren calor de fluido a fluido o de un fluido al aire. Los intercambiadores de calor
mids comtinmente usados en el procesamiento dél gas son '

— " Intercambiadores de tubo y coraza

—> Intercambiadores de doble tuberia

—> Intercambiadores de platos

— Intercambiadores de aire forzado

e Separadores. La funcién de los separadores de aceite y gas es separar
mecidnicamente la fase liquida de la gaseosa a las condiciones de presion y temperatura
especificadas para ¢l proceso. Los separadores bifidsicos separan gas de la corriente de

liquido. Los separadores trifdsicos separan el gas del liquido y este es separado en sus

[ SIS
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fases de aceite y agua. En campo los separadores son Hamados scrubber“cuando’ la

relacién gas-liquido es alta.
La corriente de alimentacién I del separador es separadaen sus corrientes de liquido M,

M~ (aceite y agua) y en su corriente de -vapor de equilibrio 1.

AP ]

) (R Scpnrador

Para la prediccién de las fases de equilibrio y sus propiedade@ exis‘tcn diferentes
ecuaciones de estado que permiten ca‘lcularlaq Una gum raplda de su aplicacién se
proporciona en la tabla 1.1. Sin cmb'lrgo 1'1 descrlpcxon de cada una de ellas queda fuera

del alcance de este ployccto

A.2 Balance de energia

En ocasiones” también: llamado 'balancc'entzilpi(:o cuando cs - aphcado a-casos

especificos del balance de energia gencral pam un mstema d'\do. El balancc de cncrgn es

por s{ mismo una declaracién matematica de ld

declara que la energia es conscrvnda en’un’ pl‘OCCbO redl es decnr que 'no aparece y
desaparece a placer. i

El balance de energia es usado con mucha flecuencm en las instalaciones de
procesamiento de campos de aceite y gas su ap]lcacmn mvolucra smtemas con consumo
de combustible y uso eficiente. La ecuacién general ‘de balance de energxa para un

sistema estacionario con una entrada Yy salida Slﬂ’lple se proporcnona a continuacién

fTommT . ]
o N oo
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A4

g (Z z) Wr-v?)_
H,—-H )+ + W
( ) 2 c j 2 z c .I Q S ‘ umlh

—— A2

Diagrama de flujo para'un balancc de energia

Donde )

H =corriente enlalplca, encrgla/masa ]

VA —clevacxon sobre un punto de referencia arbltrarlo longitud

Vv =velocidad pxomedlo de un ﬂuxdo dentro de” un conduclo longltud/txempo

Q —cnergm suministrada: al sistema debxda a’ una dnferencm de temperatura- (transferencia
de calor), energia/masa e ’ ‘

Ws =energia proporcionada por el slstema cn forma. de traba_]o mecdnico, encrgm/masa

AHcomp - = calor de combustién por combustible. quemado energn/mdm

Y = aceleracién de la gravedad, longltud/(uempo)‘ _
"Yc =factor de conversién entre masa- longnud txempo y umdadeq de fuerza
=1 K -m/(s -N)
=32.174 ft-lbm/(s>-1bf) _
J =factor de conversién entre fuerza- dlsmncm y-unidades de energia

=1.0 N-nv/J =778. 17 ft-1bf/Btu.
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Los sistemas reales raras veces en verdad son estacionarios. Sin embargo un
andlisis -de la - ecuacién Al.4, se aproxima lo suficiente para cualquier aplicacién. Los

términos involucrados son descritos a continuacidn.

Cambio de entalpia. El termino Ha-H, es el cambio neto en entalpia de la corriente de
flujo. La entalpia estd compuesta de la suma de la energia interna del fluido y la cnergia
PV adicionada al fluido. La energia interna representa la energia inherente que tiene una
sustancia que no puede scr observada pero que se sabe que existe. Microscdpicamente, la
energia interna es la suma de las cnergfas cinéticas y potenciales de las particulas que

conforman un fluido.

Energia potencial, El término g(Z»-Z,) /g.J, es el cambio ¢n energia potencial relativa al
campo gravitacional de la tierra. Otros tipos de energia potencial como la eléctrica o

magnetica, son despreciables en el procesamiento de aceite-gas.

Energia cinéticii El c'ziinbi'o en la energl‘a cinética del flujo del fluido estd dado por la

slgwemc rclacxon (V' ~V? )/2g J Esle término solamente es importante si ¢l cambio de

velocm'ld es. muy gmnde lo cual no es el caso para intalaciones de proceso de aceite y

gas.

Transferancia de calor. La transferencia de calor, Q, de o hacia un. sistema’ por
conduccién, conveccién o radicién, es en muchas ocasiones un término importante. que
debe ser tomado en cuenta, especialmente cuando el uso de combustible estd involucrado.

El gasto de transferencia de calor es,
q=wQ : A.S

donde g=gasto de transferencia de calor, energia/tiempo

— e 3
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w=gasto de flujo.del fluido, jnﬁsba/,l}iemp,o._:

El gasto . de lmnsfcxencm de calox qux7'1 sea. despu.ctablc en algunos casos. . Un proceso

para el cual Q=0 es conocxdo como f\dmbauco

Donde la tmnsferdncna de calor es’ 1mportanle, puedc ser calcuhdo por la rclacnon

siguiente:
q=UAAT, . B ' , A6
Donde
8] =cocficiente de transferencia de calor total, energia/((drea)(tiempo)(temperatura de la
fuerza manejada) ;
A =drea de transferencia de calor
AT,, =temperatura de la fuerza manejada

(El método para calcular la transferencia de calor en los equipos como intercambiadores
de calor se presentan en cl capitulo 5. Para mayor informacién .de los mecanismos de
transferencia se pueden consultar libros de texto como cl de " Kreith,  Principios  de

transferencia de calor, 3“‘ ed., Intext, 1973.)

Trabajo de flecha. Bombas, compresores:y turbmas mvolucran tra crencm de cncrgn

del fluido via una flecha hacia sus alrededores. La potencm o el gasto de hacer traba_]o Pq,

cs la cantidad de veces que la ﬂccha hacc vanar al ﬂuxdo

P=w W, : - A7
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_Abplicacién del I)alance de energm e R
En operacnone% de procesamlento en campo, el balance de energia se¢ puede reducir a una
forma mads s;mplc‘, Algunas “de ellas como sumatorias para todos los componentes,

excepto para los de combustién donde el término de calor por combustién no es cero,

Intercambmdores de calor.rEn estos componentes Ios cambios en energla cinética y

potcncm] son dcsprecmb]es No se hdce trs ldeo La ccuacién (1) sc reduce a:

El calor adicionado o removido es iguzil al'cambio en la entalpia entre la entrada y salida
de la corriente.’ Q scm posmvo si'el calor es ddlcxonado y neganvo si el calor es removido

de la corriente del (]uxdo.

Valvulas. El cambio en energia cinética y potencial son dec.precmblcs No se hace
trabajo. El tmbajo es esencialmente adiabitico. '

Ha - H,,-O . : :
E! proceso es “isoentdlpico”. La expansién es referida como una cxpansién de “Joule-

Thomson?”.

Separadores. Los separadores operan igual que las vdlvulas (isoentilpico). Por lo tanto,

la entalpfa de salida, Ha, es la suma dc las entalpias de salida del vapor y el liquido.
Hs — H,=0 A9

Compresores, bombas y turbmas. Los cambios en la energia cmeuca y polcncml se
consideran desprccxablcs para’ estos - componentes. .. Su opcmcnon es esencialmente

adiabdtico.
Ws=~(H2 — H}) A.10

R |

e
7 "L
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El trabajo de flecha adiciona un signo negativo a la expresién anterior. El trabajo de
flecha es positivo si el trabajo es hecho sobre los alrededores (expansor o' turbina).y

negativo si es hecho sobre el fluido (bomba o compresor).

quentadores y hornos. Los cambios en energia potencial y cinética son desprecnables
No sc hace trabajo. El calor de combustién contribuye a mcrcmcnldr el valor de la
entalpia de combustién del gas y el de la transferencia de calor.

A1~It'nmh = —Q+ (H2 - fll ) . . Al
El intercambio de calor consta de dos términos el calor absorbido por el fluido cuando

estd siendo calentado Qprocs ¥ 1a pér;lida de calor hacia los znlredédorcs Quoss.”

Ameh = —Qprm th\ + (H H ) : - E S EE e A2

El calor de combustién se estd tomando como una Cdn[ld'ld neg auva (convenc1on ‘
termodindmica). : : ' ;
Idealmente es deseable incrementar el primer término del lado derecho y reducir el

segundo.

Cilculo de la entalpia. De las discusiones anteriores sc entiende que.la entalpia es una
_propiedad importante en el proceso de cdlculos. A continuacién se describe una técnica

de evaluacién de esta propiedad.

TESIS CON
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Relaciones bdsicas. De la termodindmica- qe conoce: quc la: entalpm puede ser: evaluada—"

por cambios sensibles en el calor (cambxos donde la tempel atura es elevada o dmmmunda

sin cambios de fase) por

AH - =(H,—H,)= I:’C,,(IT(mgdidqlx‘ir pf

donde Cpes una funcién de

de C, y asumirlo.como ¢

los calores latentes son Ios camblos en la entalpla ocumdoq por un cambxo de fases como
evaporacién o condensacxon )
Las cartas de entalpia son desarrolladas para datos de calor espccnfco y el calox latente

después de que los datos apropiados son seleccionados.

A.3 Balance de masa

El balance de materia y el balance de energia (discutido en el apéndice A) son dos
herramientas bdsicas para el ingeniero de procesos. Estas ecuaciones de conservacién
mds las relaciones de gastos y las relaciones de cquilibrio pueden ayudar a resolver
muchos problemas técnicos involucrados con el procesamiento de aceite-gas.

La relacién, general de balance de masa o materia se presenta a continuacién. El
sistema referido es un volumen de control seleccionado por conveniencia para cualquier

aplicacién particular.

Gasto o flujo Gasto de Gasto o flujo Gasto de

de masa + produccibnenel - demasaque = acumulacion
dentro del sistema por sale del o ‘en el sistema
sistema reaccion quimica sistema ;
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Si no hay reaccién .quimica y-si.se.asume.un estado. estacionario, entonces la.relacién

anterior toma la forma siguiente

Gasto de masa Gasto de masa
que entra‘al’ = que sale del

SIStema T e e gigtemaT

La relacién 'mteri'or'rio suele ser tan trivial como aparenta, por ejemplo en el caso donde a
un aparato entra una corriente y salen dos corrientes con diferente composlcxon El

cjemplo referido se trata‘del caso de un’ sepnmdor, por eJcmpIO'

..... V. .rm.o.r......,n>

Alimentacion - i Scparador

Dos diferentes ecuaciones de balance de materia pueden ser escritas  un balance para la

corriente global, o un balance por componcnte.

F=Fy+F balance de malcrm de la corrlcnte global

Fz=Fvy +FLx balancc de materm por componeme

Donde
F .= gasto de alimentacién
FL = gasto de liquido, moles/tiempo
Fy = gasto de vapor, moles/tiempo
z = fraccién de algtin componente en la corriente de alimentacién
x = fraccién de algin componente en la corriente de liquido

y = fraccién de algtin componente en la corriente de vapor
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.Los .ingenieros de procesos usan.continuamente los moles.en su ;tra’baj'o,fal
contrario de ‘otros ingenieros solo los mencionan ocasionalmente. z,Qué es an':rhble'fEs
simplemente la masa de una sustancia expresada en unidades de. mmdno de .su pcgo”
molecular. Estrictamente hablando, se necesita de un prefijo para mdlcar que el mole es”

Ibmole, gmole o kgmole. El pcso molecular de una sustancia es Vdescrrg,trqricomo gganlvas, 1b_

hay en una Ibmole (Ib por lbmole), g por gmole, kg por kgmole. :

La ventaja de usar unidades molarcs es que cualquier sustancia tiene ‘el mismo
nimero de moléculas en ella. La unidad molar expresa equiva]en_‘c'iak en términos de
moléculas. La mole es usada como unidad en los cdlculos de la ley de los gases porque la
constante R de esta ley es la-misma para todas las sustancias. Las unidades molares son

usadas también en cilculos de equilibrio de fases.

Ecuacion de contmuldad
Como una comemc de flujo a lo largo de una lubena en; FIUJo estacxonano que
puede experimentar posibles cambios en presién y temperatura, aunque su gaqto mdsico,
w, es constante, el gasto volumétrico puede cambiar por C'lmbxos en'la densldad ‘Incluso
el promedio de velocidad del fluido puede variar. Estas hecho< eslan contenidos en la
ccuacién de continuidad. ‘ : ‘
w=VA, S AllS

Donde
w —gasto mdQICO. masa /uempo
\Y% —veloc1dad promcdxo del fluido en el conducto
A =idirea transversal del conducto de flujo

p =densidad del fluido
El gasto volumétrico estd dado por

Q=VA =n1/p A.l6

144




Apéndice A

como la densidad se requiere para la evaluacién de la ecuacidén de continuidad, para su
cdlculo se puede consultar el texto de F. Garaicochea, “Transporte de hidrocarburos por
ductos”, CIPM 1991.
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APENDICE B

B.1 El método Box :

Este procedimiento estd basado en el complejo método de Box; el cual utiliza el
algoritmo desarrollado por Press et al. conocido como cuesta bajo simple_ y el algoritmo
Box de Kuester y Mize. -

El problema considerado para cl desarrollo del método es la minimizacién de
Ax)=f(xp.x2.....x,) donde x estd sujeta a rcstriccibnés explicitas.

LSxjSuy j=l2uan : (B.1)

y a las restricciones implicitas _
i) by i = L2 m (B.2)

Si la funcién objetivo f{x) es convexa y la restriccién implicita - gi(x) también es
convexa, el problema podrd tener solucidn tnica. Las /; y uj son las fronteras i'nf'e‘riores y
superiores para las variables. ' e

El método es un procedimicnto iterativo y asume que sc conoce n, m, [, uj'y que
ademds se tiene un punto inicial x; que satisface todas las restricciones (ecuaciones B.1 y
B.2). Se genera primero un juego de k puntos los cuales satisfacen las restricciones y se
evalia la funcién objetivo para este juego de A puntos. Este jucgo de puntos se conoce
como un complejo. Box encontré que la k necesariamente debe ser mids grande que n+/,
que cs el nimero de puntos usados.en el método simplex de Nelder y Mead. Box sugiere
que el valor de k=2n.

Como asumimos que x;, satisface todas las restricciones dadas generamos puntos
posteriores que satisfacen la ecuacion. 4.1 de la seccién 4.1.2 para.
' xj=l+rly—t;) ' (B.3)
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para j=12....n..y. i=2,3,.......k.donde -r es un pseudo-aleatorio -de i"vdisit'ribjLVicién

rectangular variable en el rango ('0'; 1) cuyas variables son obtenidas de la declaracién

Y=RND(X). : L

Los puntos generados por la ecuacién B.3 para un valQi‘ de-j ‘skatisfacen

automdticamente a la ecuacién B.1 y si también satisfacen a la:ecuacién.B.2 entonces

serdn aceptados como puntos iniciales del complejo. Si el punto.generado por la ecuacién

B.3 no satisface a la ecuacién B.2, se pasard a la mitad del intervalo hacia el centroide

alrededor del punto aceptado.

. (x,.HL_J | (B.4)
X = tL—*

donde

(B.5)

.Si la ecuacién B.4 no se cumple, el procedimiento se repite hasta que cumpla. Si

la gi(X) es convexa s6lo bastard satisfacer las restricciones.

Asi el método Box se define como una técnica de bilisqueda sccuencial la cual

resuelve "problemas no lineales de la funcién objetivo, sujeta a restricciones de

desigualdad no lineales.

Caracteristicas del método Box

No brequicrc de derivadas.

En este método no se pueden utilizar restricciones del tipo igualdad.

Este método no es muy eficiente en términos del. ndmero " requerido ~en las
evaluaciones de las funciones.

Generalmente requiere un ndmero grande de iteraciones para que converja'a una

solucion.
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« - ‘La-aplicacién‘de-este método es' muy robusta.-

Procedlmlcnto del metodo Box ’
1. Proporcnonado un punto de arranque “facuble”, el slmulﬂdor genera un “complejo”

. ongmal de n+l puntos alrededor del centro de una: regxon (donde n_es el .nimero de.

varxables) R B

2. La funcién objetivo es evaluada en cada punto EI punlo que uenc cl valor mds alto de
la funcién es recmplazado por un punto,obtyemdo a“través de’ extrapoldr_frentc al
cruce del complejo con el punto mds alto (reflexién). '

3. Si el nuevo punto tiene éxito en reducirla funcidn objetivo, el simulador trata con una
nueva extrapolacién. Por otro lado, si el nuevo punto es peor que el segundo punto
mads alto, el simulador llevard a cabo una contraccién unidimencional. '

4, Si un punto persiste en dar valores altos, todos los puntos serin concentrados
alrededor del punto mds bajo.

5. El nuevo punto debe satisfacer tanto a las condiciones de frontera como alas
restricciones de desigualdad. Si las fronteras son rebasadas, dicho punto cs retornado
dentro de las mismas. Pero si el nuevo punto viola las restricciones entonces es
movido progresivamente hacia ¢l centroide de los puntos remanentes hasta que la
restriccién es alcanzada. : : '

6. Los pasos 2 al 6 son repetidos hasta que la convergencia se alcance.

B.2'El método SQP
El método de programacién cuadrdtica secuencial (Sequential Quadratic
Programming), SQP, puede utilizar restricciones del tipo desigualdad o inghldhd segun
‘sea el caso. ‘ o FREEE I
SQP es considerado por muchos como el mds eficiente metodo para mmlmxzamén
con restricciones lineales y no lineales. dado un punto inicial mzonable de pamd"l y quc

las variables principales sean pequefias.
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El procedimiento 1mp1ement'1do estd basado en la subrutma de. Hdrwell VF13 Yo

VE17. El simulador sigue el algorltmo de Powell.

SQP minimiza-una: aproxxmacnon cuadmtlca de: Ia funcnon Lagranmna sUJen a

biisqueda utiliza la técnica ‘“‘perro guardlan (Chamberl’un and Powell) para forzdr la

convergencia, AT i
El problema de optimizacién planteado para el método SQP es lamm ' i’z/z)giénde

una funcién f{x), sujeta a m restricciones del tipo gi(x)<b; (i=1,2,...5m).

Las restricciones de desigualdad pueden ser transformadas en ,",Ve':‘c.l.laci’oncs
restringidas por la adicién de una variable disminuida no negativa ;> en c'ad‘a"lVaido de la
desigualdad (nota ;? siempre serd positiva) para obtener . S .

g, (x)+u?=bh G B.6
g.(x)+ul=b =0 '

Entonces el problemq es mmnmuarﬂ\) sujeto a las m restnccxones Bi(X)+ u; 2_h=0.

La funcién Lagramana sera de la forma

m‘f.‘ B.7
F(x./l u)—f(x)+Z‘/'L[g (\ +u, I),.]
Las condlcxones necesarlas debcran ser ﬂatmfechas en un punto estacionario:
COF _ o ag T ' B.8
= J=12000n . :
a.\, ; ‘
IF 2 ] ' B.9
—=0=g.(x)+u’—b;i=12,...,m :
57 ai( )‘ i —b ’
oF S B.10

— =0=24u: i=12,...,m

du;

Cuando multiplicamos la Gltima condicién por /2, tenemos
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FALLA DF ORIGEN 149




Apéndice B

"/1.»'!4,-2'=0 '” ST S o . B.11
b, - g, (=0, i=12,.....m

Las ecuaciones B.S, By9 y 4.11 son condiciones necesarias para un minimo

restringido x*.°L.a ecuacnén 'B‘9 es: una forma arreglada-de las restricciones gi(x) <0. Las..

condiciones de B. 11 1mp11can que algun termmo de la declarac:on sea cero; Si 4; no es
cero entonces g; (x*) bz y la rcstnccnon es activada y %'umfecha como una ecuacnén

Hay una condxcnén que debe ser s'mqfecha enun mmlmo 1c<trmgxdo respccto ak

=0. : S

Supomcndo que laﬁ ecuaciones B 8 :B.9 y B I'l son satisfechas en el punlo (\*
A*,u*), Si el minimo re'11 de la funcnon reﬁmcmén es’ :' = f{x*) entonces z se pucde
considerar como una funcién de b;, con ;:l camblo de b; se modifican las restricciones y

por lo tanto cambiard el valor de z.

Donde lasrderrivadas parciulgs son evaluadas en x*, Puesto que g,-(x)+ ilk2=l)k.
g =’Z’agk 9% _Osiizk
b, ox, ob, Isii=k

Por consiguiente

dz 2 . dg, 92 . f dg, ox;
—_— 2k = : A 2k (L
TR 2, ~an A Z ax, P I ax, Jab,

k=l

i k=1.

150



Apéndice B

Pero de la ecuacién.B,9 esto es cero .

Por lo que

Como b; es incrementado, la regién de restriccién ampliada. con lo cual no se puede
obtener un valor para z, El minimo de f{x) en esta regién con un z reducido se tiene

9F
9b; B.13
A 20

Las condiciones necesariamente deben ser satisfechas en el mfnimo de f{x) donde

x debe satisfacer gi(x)sb; (i=1,2,....,m) para encontrar x y A las cuales satisfagan

I PR TR

ox;, I ox;
gi(x) < b, i=12,...,m¢ B.14
Ale,(x)y=b1=0 i=12,....m

A =20. i=12,...ml

(El signo de Ai es contrario si se trata de un midximo) estas condiciones son conocidas

como las condiciones de Kuhn-Tucker.

B.3 El método Combinado
Este método intenta tomar las ventajas de convergencia global del método BOX

y la eficiencia del método SQP. El m,étod'o arranca con_el-método Box usando una
menor tolerancia para la convergencia (50 :veces la tolerancia deseada ). Después de
converger, el método SQP es usado para obtener la solucién final usando la tolerancia

deseada.
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B.4 El método de Fletcher Reeves ;
El procedimiento implementado es el esquema -de. -gradiente ,fcthugadio.
Modificacién realizada por Polak-Ribere al método de Fletcher Reeves. Esté;‘método es

eficiente para minimizar cuando no sc usan restricciones.

El método de Fletcher Reeves trata de explotar. lo hecho pam -una. funcién

cuadritica de n variables con n busquedas lineales a lo L\rgo de una dueccmn
mutuamente conjugada, donde se localizard el minimo. ‘ :

Considere la funcién

f)=a+b"x+ %.\‘TG.\'

Se pretende hacer las bisquedas a lo largo de las direcciones que son mutuamente
conjugadas con respecto a G. : : ’
La primera direccién de busquedd p'u'a el pnmer punto Xies llcvada a cabo en la

direccién de la mclmacnén mas descendcmc (lo cual parece rdzonable)

: , Ld ,7‘ B.15
Para encontrar. el valor de 7»; cl cual mmlmlza
' : f(xl + ,w ).
Poniendo
L=, +Ad, : B.16

Y buscando en . una direccién dz, con_;ugada en d; (se selecciona d;, por ser una

comblnacnén Imeal de d, y -gz) para enconlrar

Xy =X, ;4-/12(12 7 B.17
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_Para mnmmxzdr f(,\2 +Ad,) 1a. dueccxén de. busqueda d_; para x_; se. qe]eccxonak, -

que sea con_]ugada tanto para d; comio para da. En la elapa (K+1)rh se seleccxona a diys

que es una Combmac16n llncal dc gk+,, {1, dz, seey di.

. esto conlleva que todas las o, seancero

Siendo d“, =g +Za‘a’,, k_l 2.

excepto para o y p‘u'a que

(lL+l =;‘8k+| ',"dkdk B.18

2 = i/, B.19
. ) 8 ’ )

Se establecé }Srinigro las ecuaciénes B.18 y B.19 para k=1, antes de llevar a cabo
la induccikén. Porlo [amio f(.\'i) = f(x; +Ad;)es el minimo de f'(.\'I + Ad,) a lo largo de
la linea, ‘

g2'dy=—g,"8,=0 B.20

En lo sucesivo ¢l método de Fletcher-Reeves serd conjugado y deberd encontrar el

minimo de una funcidén cuadritica de n# variables después de n basquedas. Se asume que

la bisqueda lincal se lleva a cabo exactamente y deprecia cualquier error que pudiera

surgir.

Procedmuento método Fletcher-Reeves

1. ado un punto de partida, se evaldan las dcrlvach: de: la t‘uncxon ob_jcuvo con

respecto a las variables principales.

N

Evaluacién de la nueva direccién de blsqueda-como:la éonjdgaciéh del gradicnte
anterior. B o ' .

3. Ejecutar una busqueda unidimencional- ayrl‘o;l'argo 'd;:_ la ‘ry‘iue\i';lyidir:eccién hasta
localizar el minimo. o R

Si alguna variable excede sus fronteras; regresarla hacia ellas.

Se repiten los pasos:| al 4 hasta que la convergencia sea alcanzada.
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B.5 El método Quasi-Newton
El.-método .Quasi-Newton de Broyden-Fletcher-Goldfa‘rbv-S'hariino\(BF‘GS). de

acuerdo con Press et al. a sido implementado en términos de apliCabil‘idiid yﬁlimitacioneq

_para la optimizacién de procesos quimicos. Este método cs :slmxlar '1l metodo de Flctchcr

" Quasi-Newton calcula la nueva dlreccuSn de busqueda para Ia 'lpI‘Ole"lClon de la

inversa de la matriz Hessiana.

La principal desventaja dc] metodo de Newton.kaun CL o ee"modifique para

asegurar la convergencia global es que el usu‘mo debe kpropoxcxondr las férmulas
necesarias de la segunda derivada para cvaluar la matnz G Esta €s la razén que muchos
usuarios declinan en su uso. Por lo tanlo metodos reldcxonados con el de Newton son
derivados de este cuando soldmeme tenemos las pl‘lITlCld's dcnvadas. El mds obvio el
método de Newton a dlferencms ﬁmtas en- el cual los’ mcrementos Ni; en cada direccién
coordenada e;, se toman como una eﬁum.\cxon de G® para las diferencias en el vector de

gradientes. Es decir una matriz G culla ith es (g ( ( )+h e ) ¢®)/h; es evaluada. Entonces

G se hace simctrica si tomamos —’(‘G‘,+ (TT) y~la matriz resultante usé el reemplazamiento

de G“" en el método de Newton. Las dcsventajaq del metodo 1ncluyen lo siguiente la

mdmz (64-57) quxza no sea po tlva deﬁnmvamcnte ( rcqumcndo modificar la

tecmca) la evaluacxén dc los n grddxentesvreqmcre la estimizacién de G"". y el _]uego de
ecuaciones lineales debe ser resuelto en- cada 1tcrac10n Las dewentayls enuncmd'\e se
evitan con el uso del método quzm- Newton metodo que mcrementa h aphcdblhdad para
resolver problemas. E! método de Quasx Ncwton es pdlCCldO dl mctodo de Newton con

-blisqueda de linea, excepto que G™- es aproxmmda por- una mamL slmetnca exacta

positiva (matriz Hesiana) H®, la cual es correg,ldd o aclu‘llmadd dc iteracién en iteracién.

Por lo que la iteracién kth tiene la estructura bae:ca

a) Serie &) = .g®lgmo,

b) - Linca de biisqueda a lo largo de s™) dando x™* = x4 o™16it)
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¢) “Actualizar H™® ‘dando ‘H**":

Lu-mutrr’iz inicial -H'" puede. ser cualquier malr’ixcxuctu positiva;” aunque ““en’la

ausencia de ‘una- meJor estimacion, la seleccnon més comiin - es -hacer H‘” =I ‘(matriz

ldcnudad) Las venta_ms potencmle% del metodo SO 2 o

i Solamente se requleren lae pnmeras denvadas
i H“" exacla pomlva 1mpl|ca ld dlsmmucxon de propxedadcs (G“" puedc ser
mdcflmda) y L
i, 0(n ) muluplxcada por la 1teracnon (n )
La propxedad (m) puede ser almacen'lda para mantener una aproxnmacxon hacia G,
mejor dicho que,G sea la solucién del sistema de ecuaciones cuando cada iteracién sea

evitada.

..‘..
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APENDICE C

RARRIRIR © R ho - > hi Rt K del tubo do di - CTP |- PR L] Thl | Th2]Tcl1jTe2
Kd/m ] o KW ) Wim2 °K | 2 Wim2 °K m2 *K/w Wim °K mm mm . i f o 3 *C *C {*C|°C
1.23E+07 | 3411.111 | +-5000:: | 250 0.000176 60 19 - 16 - 0.93 6] 8503] 30| 25]) 29

CALCULOS .
Ut Ue Tim.cf - EE Nt s
(W/m2 *°K) | (W/m2 °K) *C: m2 > B R Sme
194.054 200.916 21,118 °| ~'18.472 % 951,627 = | 2 919.125 - | ~1,337 | 52.634 | 2658.95{ - 6.0
gasto maximo de gas 567.4 mmpcd '
CALCULO DE LAS CAIDAS DE PRESION
DENTRO DE LA CORAZA
DATOS
Gaslo
masico(Kg/h)e 7.18E405
Vis.(Ns/m2)=
denitc  de I 8.52E-04
vasija
Vis (Ns/m2)=
del agua 6.04E-04
Numero ded f
pasadas (Nb)
Densidad en fe
vasija (Kg/m3)} 10348
Pt= 0.024
Teclear el nusmo valor
CALCULOS
Pt [ B(m) As (m2) Gs De (m) Aes Fis 1 DP
i (Kg/(sm2)) (Pn
0.024 0.005 0.25] 0.06963072| 20864675909} 0.0195992] 65685] 1.0494] 0.21607] 1E+05] 16.45514

EN LOS TUBOS
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DATOS

Gasto * masico
en los] 76303
tubos(Kg/h)=

Vis.{Ns/m2)=
del fluidd]
dentro de los;
tubos

1.53E-05

Densidad  del
fluido en los

tubos (Kg/m3) 73.33
;mmero total del 5o .
tubos NOTA : EL VALOR A INTRODUCIR EN ESTA CELDA ES IGUAL AL DEL K23 PERO TOMANDO EL NUMERO ENTERO
CALCULOS
Atp (m2) Um Re ft DP (Pa) DP (Ibt/in2)

my/s)
0.2673125| 1.0812801| 8.30E+04| 0.00468124| 472.4795353| 0.0684532

CALCULO REALIZADO PARA OCHO INTERCAMBIADORES
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APENDICE D

Introducciéon

En la industria petrolera, como en cualquxer -otra rama dc la mgcmerla el estudxo--w

y desarrollo de proyectos se realiza consndel ando dos aspectos fundamentales: el tecmco :

y el econémico, siendo gcneralmentc ¢.l, ulumo, la llmllame del primero, aunquc en

ocasiones sucede lo contrario. )
Para alcanzar el grado éptimo, en algin proyecto considerado, debe buscarse que

cl sistema en cuestién opere con la mixima eficiencia el mayor tiempo posible y con los
minimos gastos de inversién, operacién y mantenimiento. La explotacién de yacimientos
de hidrocarburos debe de realizarse de forma eficiente, cn todo momento y en todas las
ctapas del proceso de extraccion, manejo, acondicionamiento y comercializacién, de tal
manera que siempre se conserve el midximo valor comercial. '

Los cambios en infraestructura, como en cualquier componente del proceso’ de
extraccidn, deben estar sustentados en un andlisis econémico que permita decidir si es
posible realizar 1a modificacién del modelo original. o ,

En este capitulo, sc utiliza el método propuesto por Luzbcl'Napolco’n' Solérz’ano
(1999), para evaluar los cambios en la infraestructura de proceso de la m%lalacmn costa
fuera propucsta. Con el estado de resultados bdsico se sabrd si hay me_;orm al aJuetar las
presiones de separacién o incluir un sistema de enfriamiento dlferente altradncxonal
bien, debido a la combinacién de ambos. El afio de comparacién pdra lodos los casos, ‘es’
el afio seis, cl cual corresponde al periodo de mixima produccmn de hldrocarburos
Ilquldos y la puesta en marcha de un complejo de produccién que procesc costa fuera las
corrientes de los yacimicntos. El volumen y la calidad de los productos oblemdos en La
instalacién marina de proceso tienen gran repercusién en los ingresos por venta. »Por esta
razén, se determino que el afio seis es critico en la evaluacidn integral de esfé pnyecio
debido a que estd asociado a miltiples circunstancias que al variar afectan la rentabilidad
esperada. Cambios en la tecnologia, cn el contexto politico, en el marco legal o en el

financiero pueden transformar un proyecto rentable en no rentable o a la inversa.
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D.1 Consideraciones en la evaluacién econémica

Para la evaluacién se tomaron en cuenta los prondsticos de produccién totales de

los - diferentes hidrocarburos a producir. En los proyectos de desarrollo de éampos la:

mayor inversiénes debida a gastos de perforacién y terminacién’de’pozos y al” tendldo de

lineas. Los equipos menores como el sistema de enfriamiento que forma partc de la
infraestructura de tratamiento y comercializacién no altera en gran medida la inversién de
capital, pudiendo considerarse esta inversidn constante mdcpendncntc de la tccnologm
seleccionada para enfriar la corriente de gas, lo anterior simplifica la evaluacién.

El esquema financiero del proyecto de explotacién, en general, estd disefiado de
tal manera que cada mes se pague una cantidad proporcional a la produccién. Al concluir
el afio 14, la inversién sc habrad recuperado en el mismo porcentaje en que se ha extraido
la reserva. ’

En lo que respecta a los gastos de operacién y mantenimiento, se consikdkcran:igunl
para los casos analizados. . , o k :
Los precios para los diferentes productos utilizados para la evaluacién s’onfmo'strados en

la tabla D. 1.

Tabla D.1 precio de los productos

Producto Precio
Aceite 16 di/bl
Gas seco 2.4 di/Mpcd
Condensado 15 di/bl

La tasa de interés es de 12 % anual.

El método considerado para depreciacién es el método de -unidades de -

produccién, donde la amortizacién de la deuda se hace de acUérdo '11 rritmvb-'en que va

ocurriendo la extraccién.  Con la aplicacién .de este; procedlmlemo Se obtendran

resultados financieros mds sanos, pues se-ird recupemndo Io mvcmdo al mlsmo ntmo que

sc agota la reserva de hidrocarburos de’los campos.
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_D.2 Evaluacién del desempeno para el snstema de proceso

Una comparacién de Ia: c1fras del eitado de rcmltado par i Jo% cusos. valuados con

referencia al sexto afio y al caso uno 'mucslr.m en’ la mbla D.2, cstos" resultados
indicaran si los cambios propuestos en el sistema de proceﬂamlcnto son posibles de Hevar
-1t CODO ECONGMICAMENEE isivs otz o s s

Conla variacién "de las- presiones de’ separacién, para el caso de mixima
recuperacién de crudo (caso 2), se tiene una mcjdrx’a en ¢l aspecto volumeétrico. Con esta
simple operacién se ha incrementado en 141,255 bl la produccién de crudo durante el afio
seis; para el caso de tratar de economizar la potencia de los compresores (caso 3), se
refleja una disminucién de produccién anual de 347,480 bl. Sin embargo, para ¢l caso de
ajustar las presiones de scparacién y enfriar un poco mas la corriente de gas por medio
del agua (caso 4), sc genera un incremento de 588,745 bl para el afio en cuestidn.

En los ingresos hay un incremento de - 2,825,100 délares por venta de crudo, de
10,287,863 ddlares por venta de gas y una reduccién por venta de condensado de
3,349,240 ddlares; todo originado por la variacién de las presiones de scparacién. En el
caso que sc deseara reducir la potencia de los compresores, las cifras serfan una
reduccién en los ingresos de venta de crudo y gas en 6,949,600 ddlares 'y 5,087,808
délares, respectivamente, sin embargo, habria un incremento en la venta de condensados
en 8,479,680 debido a que el gas esta mds alejado de la tempcratura de condensaclon
provocando una mayor generacién de liquidos que son recuperddos en uclra Para cuando
se introduce el sistema de enfriamiento en conjunto con la opummacnon dc presiones, se
ticne un incremento en 1 l,77‘4,900 délares por venta de crudo dc ',7,,491,552 délares por
venta de gas y una reduccién dc712,485,920 délares por venta de condensados. Este
(ltimo valor se debe a que se recupera un:mayor volumen de condensado con el
enfriamiento, para ser integrado a la corriente de aceite, la cual tiene mayor valor
comercial. ‘ '

En el renglén de ingresos financieros se cuenta con incrementos de 94,192 y
175,587 ddlares para los casos de midxima recuperacién de aceite y enfriamiento con agua
de mar, respectivamente. Lo contrario sucede con la opcién’ para disminuir la potencia en
la cual, la disminucién es de 47,094 ddlares. Por lo tanto, la opcién 2 es la que sc

comporta mejor en cuanto i ingresos sc reficre
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-En-cuanto - a los -egresos, -se - observa- que . para -los. gastos. de operacién y
mantenimiento, la cifra global es Ia misma para todos los esquemas, pues se supuso que
los cambios en ¢l procesamiento no generan incrementos en esc tipo de gastos. El caso 4
experimenta un aumento de intereses en virtud de aportar mayor produccién. Los casos 2
y. 3 reflejan una disminucién en este renglén.

En ingresos netos hay un incremento en los casos 2 y 4, debido al aumento en
produccién y con ello absorber mayor gasto de operacién y mantenimiento. - Las
operaciones de optimizacién de presiones y enfriamiento de la corriente de gas son
responsables de este incremento, para el caso 2 se presenta una disminucién en este-
rubro. R
D.3 Depreciacién.y utilidad de operacioén

Solamcnt’eryl‘a opéién 4 es la.que sec ve beneficiada al reducir su amortizacién en
38,819 délares por aumento en la produccién de crudo, las opciones 2 y 3 absorben mds
gastos debido a que el ‘aumento de produccién de condensado y gas es mayor que la de
crudo. . ‘

. _El andlisis del renglén de utilidad de operacién indica que hay.un.incremento de
6,897,908 délares para la opcién 4 y en 9,880,476 délares para la opcién 2, lquuc resulta
en un beneficio para estas dos opciones. Sin embargo, en la opcién 31a utiliaad se reduce

¢n 3,618,617 délares.

D.d4 Transferencias fiscales y utilidad neta

El incremento en la recuperacién de hidrocarburos liquidos se refleja también en
un incremento de las aportaciones fiscales, por esto en las opciones 2 y 4 aumenta el pago
de impucstos beneficiando en mayor parte las transferencias fiscales, no asf la opcién tres
donde las contribuciones se ven reducidas. »

Por dltimo, la utilidad neta tiene un incremento global de 1,355,107 délares para
la opcién 2 y de 946,648 para la opcidn tres derivado del incremento enla produccién de

los campos, no asf para la opcién 3 donde la utilidad neta se reduce en 496,294 délares.
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D.5 Costo de producciéon y razén beneficio costo
El costo de produccién y razén beneficio costo pricticamente se mantienen sin
cambios en todas las opciones, lo que significa que las operaciones de optimizacién y
enfriamiento no perjudican el costo del barril extraido.
-.Sin hacer mds hincapié sobre los benéficos esperados al oplﬂirmijzyugrlars presiones de *
operacién de los separadores e integrar un sistema de enfriamiento parﬁ mejorar la
compresién del gas, se resume, que estos cambios pueden ser llevados a cabo mejofando i

el estado de resultando, lo cual se traduce en una mejoria técnica econémica. -

D.6 Comentarios globales de las opciones para la seleccién de tecnologias dentro del

proceso

'Algux;)os autores- par;en,' pdra la: seleccién de la tecnologia, de un supuesto
simpliﬁéador que dice que los ingreéos serdn iguales para cualquier alternativa
tecnolégica. Esta hipétesis ‘propone elegir la alternativa que tenga el menor valor
actualizado de los costos. Se presenta entonces una puja entre tecnologia de grandes
inversiones y bajos costos operativos, con otras de menor inversién pero mayores costos
de operacién. El valor actual de los costos variard significativamente segtin la tasa dc
descuento utilizada (que se supondrd igual, con fines comparativos de tecnologia).
Generalmente las alternativas que requieren una mayor inversién en bienes de capital
tienen menorcs costos operativos lo que permite un menor periodo de amortizacién; sin
embargo. el riesgo de obsolescencia del equipamiento es mayor por tratarse de una mayor
inversién. Las tecnologias que requieren menor inversidén suelen ser de mano de obra
intensiva, prolongando el perfodo de amortizacién debido a los mayores costos asociados.

. Al comparar distintas tecnologias, deberd - realizarse para distintos niveles de
produccién, pues suele suceder que los cbstqs de produccién no varfan linealmente al
volumen. Al presentar, cada una, distinta esthucuira de cdstos, un cambio en el volumen
producido puede lograr que una tecnologiu 'pusg a.ser IMenos costosa, con respecto al
nivel de actividad anterior. C e

Otros dos factores de gran importancia en-la'eleccién de alternativas tecnolégicas son:
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1) que las distintas alternativas tecnoldgicas podrian significar cambios en las
caracteristicas del producto o servicio y, en consecuencia, en el precio;
2) que existen costos indirectos relevantes, como los impuestos y el costo del capital.

Por lo antes mencionado, se comprende que a distintas tecnologfas, corresponden
distintas caracteristicas de producto, distintos precios, asi como distintos ingresos, con lo
cual, el primer supuesto de igualdad de ingresos deja de ser valido. El criterio a seguir es,
que la tecnologia elegida NO serd la de menor costo, sino la de MAYOR rentabilidad.

Las variables de seleccién def;ecnologfu hasta aqui descritas, son de cardcter
netamente econdémico. Cabe considerar que- los elementos de orden cualitativo son tan
relevantes como los econémicos, con fines de. eleccién de‘ la mejor tecnologia para el
proyecto. Los mds comunes son la flexibilidad de la' tecnologia (capacidad de
implantacién en la produccién), la clasticidad dc la: tccnologm (compatibilidad del rango

productivo con el plan de produccién y poelblhd'ld de: expdnslon), el acceso a refacciones

] tecnologm, el espacio y volumcn

y mantenimiento, los antecedentes de uso de dxch
fisico requerido, el grado de automatizacién, etc.

Ex1sten otros factores que si blen no est n dlrecmmcnte vinculados a la

lecnologla pueden modificar la eleccién de la mxsma. Estos son: o0 Lo ‘

Disponibilidad y calidad dc los msumoqf el hecho kquc las mdlcrns pnmas se
obtengan con mayor o menor calldad 1nﬂuye en la lecnologm a emplear algunas
tecnologias requieren calidades de m'uenas pnmas que no-son facxles dc obtener en-el:
mercado local. : T R '

Disponibilidad de mano de obra: el manejo de algunas tecnologias requiere mano
de obra altamente especializada que a veces no se encuentra en la regién. Es importante
destacar que muchos proyectos han fracasado por no tener en cuenta cste factor.

Las instalaciones de proceso hasta la fecha desarrolladas en la sonda de
Campeche. rcinyectan los condensados a la corriente de gas para ser transportados hasta
¢l centro de recompresién, donde son recuperados junto con los liquidos generados
durante el transporte. En este sitio, los liquidos son estabilizados y comercializados‘ como
condensados amargos con un precio de 15 dI/bl. El gas es comprimido nuevamente a las

condiciones necesarias para llegar a las plantas criogénicas, donde es secado tolalmente,
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y.los liquidos obtenidos durante_esta operacién_son, comercializados ,cqmg,c;dgg@héadgsﬂﬂ

dulces. , ‘ k s L
Pemex Exploracién y Produccién no se beneficia de la venta de l'os'liq'u,ibd‘os

condensados obtenidos por el secado del gas, puesto que la corrivenyle qhe llega’ a‘las’

petroquimicas es pagada como gas amargo hiimedo con un valor de 2.4 dl/Mpé cbntrd los

20 di/bl de condensado dulce obtenido en petroquimica. ) : :
El disefio de la instalacién, el cual es cuestién de la evaluacién anterior, éonsidc ra

entre sus mejoras técnicas: o : : :
Mejorar la calidad del crudo mediante la integracién. d'cj:c‘phdcknsakdko's a estd

corriente, disminuyendo los requerimientos de potencia en la insialaéién marina.-
Disminuir la quema de gas, gfacias al sistema dc enfriamiehto por agua, debido a
que cs menos susceptible a cambios climatolégicos.

Las evaluaciones econdémicas hechas en este trabajo consideran iguales
condiciones. operativas, sin interrupciones por fallo de equipo. Sin embargo, en la
realidad, esto no es verdad, ya que de acuerdo con estadisticas de equipos localizados en
la zona marina mexicana, una de las principales fallas en las centrales de proceso es
ocasionada por los h’qyuidos condensados provenientes de la corriente de gas que
alimentan a los compresores.'

Para la captacién de los liquidos generados por la condensacién de gas se llegan a
tener hasta dos etapas de rectificacién sin lograr el 100 % la ecliminacidn total de liquidos,
ocasionando que los compresores salgan de operacién. Por otro lado, al tener una alta

temperatura de succién en los compresores, el volumen de gas_se incrementa, siendo

quemado el excedente, mermando la cantidad de gas a comprimir.

Debido a que la habilidad de los compresores cenmfugos pdra opex 1r ba_|o

cambios de condiciones de presién, temperatura y peso molccular en la 'corrlenteskde

alimentacién son muy limitadas, es necesario contar .con- un me_jor sistemna’ ‘de-

enfriamiento capaz de mantener las condiciones operativas dentro :de:

recomendados. Los intercambiadores de calor que utilizan aire  como . medic

enfriamiento se ven altamente afectados por las condiciones climdticas o’ los “gases
calientes de los escapes de las turbinas, reduciendo la cficiencia de estas'tiltimas;-Esta

condicién operativa ocasiona que el sistema de control por capacidad del compresor se
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active, buscando una condicién de operacién tal,"que su.eficiencia se ajL ste a la’cantidad

de gas disponible, lo cual ocurre cuando las condiciones - de operacién caen fuerd de 10@

limites de operacidén establecidos.

El transporte de gas c¢s otra opcracnon que se ve afeclada al carccer dc un buen-

enfriamiento de la corriente de gas. La temperatura de rocio es mayor que Ia tempcmtura

del medio ambiente, lo que provoca la formacién de una g,mn cantldad de. condensados en .

la linea, debido al enfriamiento, ademis, si la-energia- de e\tos hquxdos es msut"cu:ntc

para transportarlos, el liquido incrementard - su - volumen: en - las pdrte< bajas de los

gasoductos reduciendo ¢l drea dlsponlblc para el paso del gds. ocasvlonando un exceso en
las perdidas de presién e-incremento del colgamiento, generando bnchcs quc deben ser
tratados a la salida de linea con equipo muy costoso y dificil de operiir;

Con base en lo expuesto en los pdrrafos anteriores, aunquc laopcidn 2 es la que
mejor resultados comparativos presenta con respecto al caso I, se decidié implantar la
opcién 4, para evitar tener los problemas antes mcncionados. Los resultados
comparativos se muestran en la tabla D.2. ' ] _

Para finalizar, no hay que perder de vista que la finalidad del estudio de Ingenieria
aqui expuesto (a nivel de prefactibilidad), dentro del programa de elaboracién del
proyecto, c¢s la de suministrar la informacién téenica necesaria para realizar la evaluacién
ccondmica -financiera del proyecto, el cual, no tiene el:alcance requerido’ para su
construccién o instalacién. A través de esta ctapa seri factible determinar la cuantfa de

inversiones a realizar y la estructura de costos ¢ ingresos del proyecto.

165



Tabla D.2 Comparacion de las cifras del estado de resultado para los casos valuados con referencia al sexto afio y al caso uno
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