O05EE
=Ef=

3

3 Fe
:I:' ¥iv
% ‘

fﬁ UNIVERSIDAD  NACIONAL  AUTONOMA DE  MEXICO

FACULTAD DE QUIMICA

COMPARACION TECNICO-ECONOMICA ENTRE UN
SISTEMA  DE SEPARACION A BAJA TEMPERATURA
Y UNSISTEMA EN ETAPAS, PARA EL MANEJO DE
LA PRODUCCION DE CAMPCS DE GAS Y
CONDENSADOS.

T E S I S

QUE PARA OBTENER EL GRADO DE:

MAE/%TF}’JO [})EN IN(EB NBERIA QUIMICA
e Ay

p VR 7"E N T A

FERNANDO RESENDIZ LOPEZ

TEeis CoM
PALLA T ORIGEN

MEXICO, D. F. 1288




pr—

%‘g Universidad Nacional
:‘\-A

2%  Auténoma de México
UNAM

UNAM — Direccién General de Bibliotecas Tesis
Digitales Restricciones de uso

DERECHOS RESERVADOS © PROHIBIDA
SU REPRODUCCION TOTAL O PARCIAL

Todo el material contenido en esta tesis esta
protegido por la Ley Federal del Derecho de
Autor (LFDA) de los Estados Unidos
Mexicanos (México).

El uso de imégenes, fragmentos de videos, y
demas material que sea objeto de proteccion
de los derechos de autor, sera exclusivamente
para fines educativos e informativos y debera
citar la fuente donde la obtuvo mencionando el
autor o autores. Cualquier uso distinto como el
lucro, reproduccién, edicion o modificacion,
sera perseguido y sancionado por el respectivo
titular de los Derechos de Autor.



RESUMEN

En este trabajo, se presenta ¢l desarrcllo de la ingenieria bési-
ca de un sistema de separacifin a baja temperatura para el manejo
de los hidrocarbures producidos en el campo Muspac; este campo de
Petroleos Mexicanos, es productor de gas y condensados. Simultii-
neamente, se realizd para el campo aludido, el diseiio de un siste
mi en etupas con el propdsito de comparar desde los puntos de vig
ta tfécnico y cconfmico ambos proceses de separacifn,

Los resultados obtenidos de los disefios, se analizaron para esta-
blecer las ventajas que ofrece el sistema a bdja temperatura.en- -
cnto a la recuperacidn de hidrocarburos liquidos, asi como en -
1o referente a la estabilizacidn del gas separado. Adicionalmen-
te se recopild informacidn con objeto de estimar la inversién fi-
ja, el costo de produccibn y del capital de traobajo de los siste-
mas de separacidn. In base a los discios de los procesos de sepa
racifin a baja temperatura y en etapas realizados, y considerando
los estimados de inversidn y del costo de produccifn, se cfectud
un anfilisis comparativo de rentabilidad de ambos sistemas. Final
mente, 32 realizd el anfilisis de sensibilidad a cada procese de se
paracidn.



ABSTRACT

It is presented the development of the basic enginecering
of a separation system at low temperature in order to
handle the hydrocarbons produced from the Muspac field.
Simultaneously, it is designed a system in steps for -
comparing both systems technically and economically.

The results of the both systems are anaslyzed and it is -
established the advantages of the separation svstem at
low temperature with respect to the recovery of liquids
and the stability of the separated gas. In adition, it
is obtained information to estimated the fixed-capital
investment , the working capital and the production cost
of the systems forementioned and to perform an ecconomic
analysis in order to compare the profitability of both
systems. Finally, a sensitivity analysis is also made
for each separation systen.
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INTRODUCCION.

En tn estudio referente a procesos de separacién a baja temperatu-
ra, Nolasco M, J y Martini S. J.L, ]J, presentan las caracteristi-
cas nsenciales de estos procesos. Ademis, mencionan las ventajas
que se tendrian, recurriende al empleo de estos procesos, tales co
mo cl mejoramiento de la eficiencia en el aprovechamiento del sis-
tema de transporte de gas y la reduccidn notable de los problemas
de operaciSn y mantenimiento del mismo como son: disminucidn de -
la capacidad de los gaseductos, requerimicntos de limpieza de 1i-
neas, formaciSn de incrustaciones, corrosidn en los ductos vy pre-
sencia de 1liquidos en las plantas de tratamiento de gas. Adicio-
nalmente, sefialan que se proporcionz un mayor rendimiento en la -
recuperacitn de hidrocarburos liguidos, gue tratindose de conden-
sados, tienen un alto valor comercial, situacifin que hace & estos
procesos atractivos.

Fn base a lo antcrior, se discfio un sistema de separacién a baja -
temperatura, aplicando un criterio modulur, rcalizado para su apli
cacién especifica en el mancjo de los hidrocarburos producidos por
el campo Muspac, el cual es representative de los yacimientos de
gas y condensados localizades en la Zoma Sureste de PetrSleos Mexi
canes .

Asf mismo, para fines comparativos tanto téonices como econdSmicos,
s¢ 1lev6 a cabo el disefio de un sistema de Separacién en etapas to
mande como informacibn biAsica la correspomlicnte al misco campo.
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1I.

PROCESO DE SEPARACION DE HIDROCARBURQS EN CAMDO.

Ir.1 TIPOS DE YACIMIENTCS PETROLIFEROS DE ACLE
CARAMCTERISTICAS DE 1LOS FLUIDQS PRODUCIDOS.

El petrdleo se acunula en el subsuelo en formaciones de tipo are-
noso o calclirco, en lpos tres estados de apregacién de la materia:
S61ido, Liquido v Gas; seglin su composiciSn y la temperatura y -
presidn a que se encuentre. Su coler varia entre ¢l dmbar y el -
negro y su densidad es menor que iz del apua.

Las acumulaciones del petrdleg existen en trampas del subsuelo --
formadas por fallas estructurales y/o estratigriificas. Afortunn-
damente; estas acumulaciones se alejan en las porciones mis poro
sas y permeables de los estratos, los cuales son principalmente -
arenas, calizas, dolomitas y arcniscas, en las aberturas intergra
nulares o en espacios porosos debidos a uniones, fallas a la ac -
cién de soluciones. Sec entiende por yacimiento a una porcién de-
una trampa que conticne aceite y/o gas v es un sistema intercomu-
nicado hidriulicamente. El aceite y cl gas del yacimiento se mug
ven hacia 10s pozos por la expansitn de los fluidos y la roca al-
dectinar la presidn, por desplazamiento natural o artificial de -
los fluidos, por drene gravitacional y/o por capilaridad., (2.3)

Es necesario que concurran cuatro condiciones para dar lugar a un
yacimiento donde s¢ acumie petrblco.

1. Una roca almaccnadora, que debe ser permeable, en forma tal -
que bajo presifn, el petr6lec fluya a través de los poros de-
tamafio microscopico.

2. Una roca impermeable, que evite que el petr6leo escape hacia-
la superficie.



El yacimiéntb debe tener forma de trampa, es decir que las rocas

impermeables ‘se encuentren de tal forma que el petrflec no pueda

fluir hacia los lados.

Deben existir rocas generadoras, cuyo contenido de materia orgi-

. nica se haya convertido en petréleo por el cfecto de la presién

¥y temperatura,

Los yacimichtos pueden clasificarse de la forma siguientc:[?"")

De acuerdo con el tipo de roca almicenadora:

a

b}

<)

d)

e)

f)

De

a)

Arenas, cuya perosidad se debe a la textura de los granos y
pucden ser limpias o sucias, &stas con cieno, limo, lipnita,
mezcla de minerales de arcilla, ete.

Calizas detriticas, formadas por la acumilacidn de sedimen -
tos de calcita y dolomita.

Calizas porosas cristalinas, su porosidad se debe principal-
mente a disolucitn.

Calizas fracturadas, su porosidad se debe principalmente a
fisuras.

Calizas oolfiticas, cuya porosidad se debe a la textura ooli-
tica con intersticios no cementados o parcialmente cementados,

Areniscas, son arenas cen un alto grade de cementaciSn por ma-
reriales calcireos, dolomiticos, arcillosos, etc,

ncuerdo ol tipo de trampa: ’

Estructural. Los yacimicntes en trampa estructural incluyen
acumilaciones de hidrocarburos encontradas en anticlinales o
cntrampadas por la diferencia de espesor de los estratos, por
fallas o por penetracidn de domos salinos.

5



b) Estratigrafica,- Este tipo'de trampa cs debido a cambios de fa
.- cies o discordancias. " '

. De acuerdo al tipo de fluidos almacenados originalmente:

_.a) . De ‘aceite _

) "De’aceite,”

. De acuerdo con el tipb de empuje predominante:

a]Porexpans16n dé los fluidos y la roca.
I.Z.l}.- Por- expansion de gas disuclto liberado.
c] Por expansidn de gas {casquete).

d) Por scgregacidén gravitacional.

e) Por empuje hidrdulico.

_ £} Por empujes artificiales.

g} Por cmpujes combinados.

De acuerdo a los hidrocarbures producides considerando sus caracte-
risticas y las condiciones bajo las cuales se pueden acumular en el
subsuelo:

Esta clasificacidn se basa en un diagrama de fases teniendo como -
coordenadas la presidn y la temperatura como sc presenta en 1la Fig.
1I.1; es decir, sc basa en ¢l comportamiento termodinfimicode una -
mezcla natural de hidrocarburos. Esta fipura exhibe las siguientes
caracteristicas: La envelvente de fasces, que resulta de unir las -
curvas de puntos de burbuja y puntos de rocio que presenta la mez -
cla a diferentes presiones; curvas que se unen en el punto cririco.
Esta envolvente divide al diagrama en tres regiones, la primera, de
nominada regién de liquidos, esti situada fuera de la envolvente de



fases y a4 la izquierda de la isotepma critica; la segunda, denomi-
' r_mdn-regién de gases, se enguentra fuera de la envolvente de fases
y @ la derecha de la isoterma critica; la Gltima, encerrada por la
envolvente de fases, se conoce como regidn de dos fases; en esta -
regidn se encuentran todas las combinaciones de temperatura y pre-
sifn en que la mexcla de hidrocarburos coexiste en dos fases en c¢-
quilibrip, localizdndose dentro de ella las curvas de calidad, que
indican el procentaje total de hidrocarburos que se encuentran en
estado liquide, Todas estas curvas inciden en el punte critico.
Ademds, se distinguen en el mismo diagrama, la cricondenterma y -
cricondenbara, que scn la temperatura y presifn miximas, respecti-
vamente, o las cuales [z mezcla Jde hidrocarburos coexiste en dos -
fases en cquilibrio.

Cada mezcla de hidrocarbures encentrada en un yacimiento, tendrd un
diagrama de fases caracteristisco, el cual penmanecerd constante, -
mientras permancica constante la proporcién de componentes en la -
mezclay sufriendo modificaciones cuande se altere la proporcitn de
componentes debido a la extraccifn preferencial de fluides o 3 la -
inyeccifn de alguno o algunos de ellos.

P4

PRESION e /'

/ /leuiéni:k dos foses/
R A
'// ’/RO/ 7 /
/ Ve
4 Py

TEMPERATURA

FIGURATI-1-~- DIAGRAMA DE FASES .



'Desdc e1 punto dc v15t.a nnterior, 1:15 dlfcrcntes acumulaciones
.de hidrocnrburos _pueden cnracterizarse de acuerdo a la pesi --
clon quc toman sus flu:.dos en. el dlagrama de fases y a 1a lfinea
'-'-quc dcscribc 1a 'cvoluc16n de los mlsmcs. desde ¢1 yacimiento --
hasta 1n superficie du'rnnte Ia explataclén.

A contmuacnﬁn.sc presentan 105 tlpos de vacimicntos conside --
rados dc acuerdo a la descr:.pc:.én del diagrama de fases:

q] Apéité_ﬁngStdishEiEb'de'bajo encogimiento*, La Fig. I1.2

P a
Qr----------o------v\ Liquido subenfriodo
PAb-cermmmmrmman e foulde  soturado

[ W Punto Critico

PRESION

L)
]
1
1
]
1
L]
1
)
]
1
L)
)
1,
1
]
1
i

™ TC )

TEMPERATURA

FIGURA TL: 2.~ YACIMIENTOS DE ACEITE Y GAS DISUELTO DE
BAJO ENCOGIMIENTO,

* Ll cncogimiento es la disminucibn del valumen que experimen
ta la fase liquida por el efecto de la liberacin del gas ¥
poTr su contraccibn térmica.



muestra la cnvelvente de fascs tipica de un yacimien
to de éste tipo, también liamado de aceite negro.Sus
liquidos son fluidos cuyo contenido de componentes -
intermedios, Cs; a C6 » ©S comparativamente bajo y al
to el de compenentes pesados; la temperatura del va-
cimiento es menor que la temperatura critica de la -
mezela de hidrocarbures; el punto critico generalmen
te estd situado a la derecha de la cricondenbara y -
las curvas de calidad se cargan predominantemente ha
cia la linea de puntos de rocio. Si 1a presifn ern el
yacimieﬁto es mavor que la presifn de burbuja de sus
'Eluidos. a la temperatura del yacimlento, se dice que
se trata de un yacimiento bajosaturado; si la presibn
en el yacimiento ¢s igual o menor que la presién de -
burbuja de sus fluidos, se dice gue el yacimiento es
saturado. En términos generales, ias condiciones de -
produccién en la superficie se localizan en la regifn
de dos fases ¥ dan lugar a relaciones gas-aceite ba -
jus, generalmente menores de 200 m3/m3 (1 123 picslbblj
con aceites obscuros de alrta densidad, més de 8.5 ---
kg/dm3 (53.04 lb/pies) siendo el pas generalmente pobre
en licuables, menos de 168.45 m3/Mm3 {30 bbl/MMI’CS*™).

** MMPCS, mili1én de pies clibicos a las condiciones es-

téndar.



b)

Aceite y pas disuelto con alto encopimiento. La Fig. Il.5.-

‘muestra cl diagrams de fasestipico de los yacimientos conoci-

dos como dc aceite y gas disuelto de alto cncogimiento o voli
til. En éste se obscrva que la temperttura del vacimiento es

menor pero cercana a la temperatura critica de la mezcla de -

hidrocarburos que contienc, que su punto critico estd cerca -

de 1a cricondenbara v que las lineas de calidad estin relati-

vamente separadas de 1a tinea de puntos de rocfo, lo que indi
¢a un alto contenido de componentes intermedios. La denomina
€i6n de voldtiles se deriva de la caracteristica particular -

de que la temperatura del yvacimiente es cercana a la tempera-

critica de la mezcla de hidrocarburos que contiene, 1o que ha
ce que ¢l equilibrio de fases sea metoestable y que cambios -

de peoquefia magnitud en la presién o en la temperatura produz-

can modificaciones importantes en los volimenes de liquido y-

gas cooxistentes. Es obvio, que para este tipo de vacimien -

tos la proporcién de gases ¥y liquidos en la produccidn sc ve-

ri fuertemente influenciada por las condiciones de presion --

y temperatura de separacidn, asi como por el nimero de ctapas

que se empleen, condiciones gue se situarin siempre, en la re
gi6n de dos fases del diagrama, A manera de guia se puede de

cir que las relaciones gas-acetite quc se ohtlcncn de estos --

ydc1m10ntos estin entre 200 y 1 000 m /m {1 123 % 5620 --

ple°/bhl}, que los liquidos en el tangue de almacenamiento-

presentan unas coloraciones ligeramente obscuras con un1 den-

sidad entre 0.75 y 0.85 Lg/dm‘ (4G.80 v 53.04 lb/ple }; el -

contenido de licuables cn el gas eos notablemente dependiente-

de las condiciones y ctapas de separacidn y puede ser tan al-

to como 393.28 m°/Mn® (70 bb1/AMPCS) o mis. Como en el tiem
po anterior, puede tratarse de yacimientos bajosaturados o --

saturados, dependiendo del valor de 1a presifn del vacimiento

con respecto a la presién de Ia burbuja de les fluidos.

b4
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FIGURAIL-4-— YACIMIENTOS DE GAS Y CONDENSADOS.
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De gns y condensado. La figura I1.4 corresponde a la envol
vente de fases de los fluidos de un yacimiento de gas y con-
densado; caso que se presenta cuando la temperatura del ya-

‘cimiento se encuentra entre la temperatura critica y Ia cri-

condenterma de la mezcla de hidrocarburos. El punto critico
generalmente se ubica a la izquierda de la cricendenbara y -
las lineas de calidad se cargan predominantcmente hacia la -
linea de puntos de burbuja. S$i la presibn del yacimiento es
mayor que la presidn de rocio de la mezela, los fluidos se -
encucntran inicialmente en estado gascoso. Los (luidos que-
penetran ol pozo, en su travecto hasta el tangue de almacens
miente sufren una fuerte reduccifin, tanto en temperatura como
en presidn y penetran vapidamente en la regitn de dos fascs-
para llegar a la superficie con relaciones gas-aceite que va
rian entre 1 000 v 10 000 mo/m° ( 5 620 y 56 200 pie>/bbl),
variando cl contenide de licuables en el gas seglin las condi
ciones ¥ el ntmere de erapas de separacidn, pero siendo gene
ralmente entre 254,92 y 393,28 msfbms (50t v 70 bbi/AMICS) .~
El liquido recuperable es en general de coloracién ligera --
con densidades que varfan entre 9.75 y 0.80 kg/dm° { 46,80-
v 49,92 1b/pie).

Cuando en el vacimiento =e produce una reduccidn isotérmica-
de la presidn v se cruza la presibn de rocio, sc entra on la
regibn de dos fases, ocurriendo la llamada condensacidn re -
trograda de las fracciones pesadas ¢ intermedias, que se de-
positan como ligquidos on los pores de la roca;  ios bidrocar
buros usi depositados no logran fluir hacia los pozos. El -
efecto dajfiino de esta condensacidn se ve aumentade debido a-
gue ¢l fluido que se continfn extrayoende se cmpobrece on .o
cuanto a su contenido de  frocciones pesadas las ue son de-
mayor valor comercial.
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b o

1
]
dartee-
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TEMPERATURA
FIGURATL -5-— YACIMIENTOS DE GAS HUMEDO.

d) De gas himedo. El diagrama de fises correspondiente a un yaci
miento de gas hiimedo se presenta cn la Fig. [1.5; en 8sta se
puede observar que la temperatura del yacimienta es mayor que
la c¢ricondenterma de la mezcla, por tal razén nunca se tendrin
dos fases e¢n el vacimiento, sino finicamente fase gaseosa. --
Quando estos fluidos se llevan a la superficie penetran en Ia
regidn de dos fases, generando relaciones gas-aceite que va -
rfan entre 10 000 y 20 000 m>/m> ( 56 200 y 112 300 pies/bbli,
el liquido recuperable tiende a ser transparente con densida-
des menores de 0.75 kg/dm> ( 46.8 1b/pic®) y el contenido de-
licuables en el gas es generalmente bajo, menos de 168.45 m5£
M> (30 bblARMPCS).
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FIQURAIL- 6.~ YACIMIENTOS DE GAS SECO,

De gas seco. El diagrama de fases de este tipo de vacimiento-
sc presenta en la Fig. I1.6. Estos yacimientos centienen prin
cipalmente metano, con pequefias cantidades de etrano, propano y
mis pesados. XNi a las condiciones de vacimiento ni a las de -
superficie se penetra en la repidn de dos fases, durante la --
explotacidn del yvacimiento. Tedricamente, los vacimientos de-
gas seco no procducen liquido en la superficie; sin embargo, -
la diferencia entre un gas sece y un himedo es arbitraria y --
generalmente un sistema de hidrocarburoes que preduica con rela
ciones gas-aceite mavores de 20 000 >/ m> {112 400 pie:s/bt_}l)-
se considera gas seco.
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IT.2  TFUNDAMENTOS DE LA SEPARACION GAS-LIQUIDO.

los fluidos durante la explotacién de wn yacimiento, son en realidad
mezclas complejas de hidrocarburos con diferentes densidades, presio
nes de vapor y otras caracterfsticas. los fluides producidos sufren
cambios continuos de presién y temperatura como resultado de su flu-
jo desde el yacimiento hasta las instalaciones de recoleccién cn la
supcrficie.

Lo anterior hace necesario definir una serie de propiedades que per-
miten clasificar adecuadamente a los fluidos y citarlos con propie -
dad. Ademis, facilita 1n comprensién de 1a descripcidn de 1la  sepa-
racién pas-liquido, la que constituye una de las operaciones bdsicas
en la produccidn, procesamiento v tratamiento de aceite y gas. .
Conceptas fundamentnlcs.(z’s'&)

Relacién de solubilidad del gas cn el aceite,RS. Gxpresa ¢l volumen
total de gos disuelto referido al volumen de aceite al cual estd aso
ciado, se indica nomalmente en n de gas disuelto a C.5. / m de a-
ceite a C.A. (pic” 0 C.5. / bbl a C.A. ) .

Factor de volumen del aceite, BO. Se defipne como el volumen tque ocupa
el aceite del yacimiento, con su gas disuelto, un Eolumen unitario
de aceitc medido en la superficic; se expresa en m° de aceite y gus
disuelto a C.Y. / m° de aceite a C.A. (bbl a C.Y. / bbl a C.A. } su
valor es mayor que 1.

Factor de volumen del gas,BG. En este caso, tambifn se trata de rela-
¢cionar un volumen unitario de gas en la superficic cen el volumen --
que ocuparia al pasar acondiciones de yacimiento; se expresa en m> de
gas a C.Y. / m3 de gns a €.S. [ pies de gas a C.Y. / pic 3 de gas a
C.S. ) su valor ¢s menor de 1.
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Factor de encogimiento. Es la disminuci&n de volumen que cxperi-
menta el aceite por efecto de la liberacidn de gas disuclto y por
su contraccibn témmica. El factor de encogimiento es el recipro-
co del fdctor de volumen por lo que se expresyg en m3 de aceite -
i C.A. /m de aceite a C.Y. (bbl de aceite a C.A./bbl1 de accite
a  C.Y.}.

Relacién paus-aceite, RGA. Representa el volumen de gas producido-
referido al voluncn de aceite producide, medidos u condicicnes es
tindar; Sus unidades son m> de gas a C.S./m> de aceite a C.S. --
(pic’ de gas 4 C.S./bbl de aceite producido a C.S.).

Etapa de separacién. Se define como la condicifn a la que el acei
te v el gas alcanzan el equilibrio fisico a la presién y tempera-
tura en que se encuentren.

Separaci6én instantdnea o flash, Esta scparacién se lleva a cabo-
cuando 1a presidén s¢ reduce on ¢! sistema permaneciendo en contac-
to el liquido y el gas, es decir, no cxiste remocidn del pas del -
contacto can el liquido conforme la reduccidn de presidén permite -
que el gas ne permanezca en solucidn. Esta separacién proveca la-
formacién de mis gas v menos Ifquido. El proceso termodinimico --
considerado es isoentilpico para efectuar bolances de materia y --
enerpia.

Separacién diferencial. Esta separacién ¢s un concepto tebrico y-
se realiza cuande el gas se elimina del contacto del liquide con -
forme la reduccidn de presidn permite que el gas no permanezca cn-
solucién. Esta separacidn provoca la formacién de mis 1fquido y -
menos gas. Considerando el concepto anierior, un separador hipo -
tético serfa aquel que se construvera de tal foma que redujera 1a
presidn de les fluidos, desde el valer que presenten eon la cabeza-
del poze hasta un valor cercagno o igual a la presién atmosférica,-
-4 la entrada y salida del mismo, respectivamente, JAdemis, cl gas
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producide seria removido continummente tan pronto como se scparari
.del 1iquide al disminuir su solubilidad. Sin embargo, este separa-
dor es pricticamente irrealizable. Afortunadamente, es posible -
© realizar en'campe un arrcgle de ctapas de separacidn on serie, me-
“diante un conjunto de separadores operando a presiones secuencial-
mente reducidas; el liquido se descarga de un separador de mayor -
presidn al proximo de menor presién y cl pas sc descarga por sepa-
rado.

El conjunto de ctapas de separacifn constituye, de esta manera, una
aproximacifn prictica de la separacifn diferencial. Adewis, entre
mis se aproxime el sistema de separacifn cn ctapas a un procesc de
separacién diferencial verdadera desde la produccion de fiuidos has
ta su almacenamicnto, mis obtencifn de liquides se tendrd. Telrica
mente si se tuviera un ntmerc infinito de ctapas se tendrfa una se-
paracin diferencial; afortunadamente con un sistema de cinco cta--
pis ¢s factible obtener el 96% de recuperacifin ¢on respecto a una
separacién diferencianl verdadera, Para facilitoar la realizacidn de
los balances de materia y energia se considera a cade etapa, como -
un proceso isoténnico. ’

En uma instalacién de scparacitn en ctapas, tanto la scparacién ins
tantinea como la diferenciul se presentan. La primera ecurre cuan-
do los {luidos pasan a través de estrangutadores, reguladores de -
presién, tuberilas del pozo y superficial, La otra, como se vid se
puede considerar como ¢l conjunto de los scparadores; rigurosamen-
te pucde considerarse también que sc lleva a cabo en cada etapa --
cuando los fluidos pasan a través del separador ya que existe una
caida de presifn y ademis el gas y el aceite se descargan por sepa
tado; sin embargo, esta cafda de presidn es poco significativa en
el combio de solubilidud del gas.

Separadores de gas y deceite. CY

El rérmino separador gas aceite en la terminologia de la explotacidsn

del petrdleo, designa u un recipiente a presifn cuyo propdsito es la

scparacibn de los  fluidos producidos en sus componentes gascosos
17



¥ liquidos, a’'una presién y temperatura determinadas, Dependiendo
de su aplicacidn pueden denominarse de 1a siguiente manera:

Separadores: Estos recipientes son utilizedes para separar corricen-
tes de aceite ¥y gas que provienen directamente de los pozos. Deben
ser capaces de manejar "cabezadas® de liquide que se¢ presentan ro -
pentinamente, 1o que proveca que la relacifm gas-oceite disminuyas
" por 1o que deben dimensionarse para manejar velocidades instantd --
neas altas de flujo. Se le denomina también separador convencional.

Eliminadores: Este equipo pucde usarse para remover (nicamente agua
del 1iquide producide o toda 1a fase 1iquida, agua v aceite, del --
gas. De lo anterior se clasifican en dos categorias :  Fliminadores
de agua libre ¥ de liquido; en el caso de un eliminador de agua 11 -
bre el gas ¢ hidrecarburos liguidos se descargan juntos y el apua

se separa ¥y descarga por el fondo del recipicnte, pucde utilizarse
a alta o baja presiéni un eliminador de 1iquide sc cmplea para re -
mover tode el tiquido, apua y accite, dJdel gas, el apua y los hidro-
carbures ligyuidos se descargan juntos por la parte  inferior del re
cipiente v el gas por 1la parte superior, se emplean para remover 11
quidos de una corriente de alta presidn,

Tangues de balance: Fste equipo os un separador convencional de a -
ceite y gas operado a baja presibn, alimentdndesc el liquide obte-
nido de un separador de mis alta presifn y se permite que "flashee"
dentro de 61. El tangue de balance es @ menudo la segunda o vercera
ctapa de separacién, pemmitiende mantener la alimentacidn constante
al sistema de bombeo, parTa Su transporie © almacenamiento.

Recipientes de expansién o scpaldlores 2 baja temporatural tn equi-
po de este tipo constitwye la primera eotapa de separacibn de un -
sistema a baja temperatura, puede estar wguipado con un serpentin
para fundir 1os hidrates o puede pemmitir la inyeccién de inhibide-
res de formacién de hidratos a los fiuidos preducides, antes de -
que sufran la cxpansifn o entren al recipiente.
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Depuradores:  Un depurador, conocido tmmbién como rectificader, es
similar a un sepavador convencional, gencralmente se disefia para -
minejar fluido con relaciopes gas-accite muy altas. Se aplican --

 también parda separar gotas muy pequeias de liguido, suspendidas en
corrientes de gas, va que €stas no son eliminadas generalmente por
un sepavador convencignal. Un depurador ticne aplicacidn cuande -
se coloca corriente arriba de cualquier otro equipo de procesamien
to de gas que requiere protegerse de hidrocarburos liquidos ¥ agua.
Dentro de este tipo de equipos se pueden considerar a los filtros-
de polve de las corrientes gascosas.

Tipoes de separadores.

los separadores de gas vy aceite se clasifican de acuerdo al nlmero

de fases separadas, teniéndose asi separadores de dos fases y de -
tres fases.

Separador de dos fases. Este separa la corriente proveniente de -
los pozos en liquido v pas, los que se descargan por el fonde y la
parte superior del scparador, respectivamente.

Separador de tres fases. Este equipo separa la corriente provenien

te de los pozos on agua, aceite y gas. El gas se separa por la --
parte superior del recipiente, el aceite en una posicidn interme -
dia y el agua por ¢l fondo.

Ambos separadores, de dos v tres fases, se discfian en f{orma verti-
cal, herizontal y csférica; Ias figuras 11.7, 11.8 y 11,9 repre -
sentan a cada uno de ellos. Los separadores horizontales pucden -
estar formados por un tanque horizontzl o bien por dos colocados -
uno encima de otro; & los primevos se les conoce come de simple -
barril y 2 los otros como de doble barril: ademfis s preferible
usar ¢l de simple barril,

A continuacifn se presentan las ventajas v desventajas de ¢ada uno
de estos disefios:
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Separadores Verticales.

Ventajas:

1.

Es fAcil mantenerlos limpios, por lo que se recomiendan para
mianejar fluides con alto contenido de lodo, arena o cualquier
otro material s&lida.

2. El control de nivel no es critico, pucsto que se puede em --
plear un fletador vertical, logrande que el control de nivel
sea mis sensible a cumbios y la operacifn sca mis flexible.

3. Debido a que el nivel de 1ligquido se pucde mover en forma mo-
derada, es recomendabile su uso con ¢l fin de manejar baches -
imprevistos que cntren al scparador.

4. Existe menor tendencia de revaporizacién de 1lfiquidos.

Desventajas:

1. Son mis costosos que los horizontales,

2,  Son mis dificiles de instalar que los horizentales.

3. Se necesita un difimetro mayor que el de los horizontales pa-
ra mancjar la misma cantidad de pas y los fluidos separados-
son menos ecstables.

4. Es miis dificil efectuar inspecciones y mantenimiento gue cn-

los horizontales.

Separadores horizontales.

Ventajas:

1.

2.

Tienen mayor capacidad para manejar gas que los verticales.,

Son mis cconfmicos que los verticales.
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" 3. Son mis ficiles de instalar que los verticales,

4.  Son muy adecundos para manejar acecite con alto contenide de es
puma.

5. Los fluldos scparados son mis cstables que los obtenidos en un
separador vertical,

6. Es mis ficil realizar inspecciones y mantenimiento que en los-
verticales.

Desventajas:
1. Mo son adecuados para mancjar fluides de pozos que contienen -
materiales s61lidos como arena o lodo, lo cual dificulta su 1im

pieza.

2. El control de nivel es mis critico que en los verticales, lo -
cual disminuye la f£iexibilidad en su operacibn,

Separadores esféricos.
Ventajas:

1. Son mis compactes que 1os anteriores, por lo que se usan en pla
taformas costa afuera.

2. Son mis fAciles de limpiar que los sgparadores verticales,
3. Son mis econfmicos que los separadores horizontales.

4, Los diferentes tamafos disponibles, los hacen el tipo mis ecco-
némico para instalaciones individuales de poios de alta presibn,

Desventajas:
1. Tienen un espacio de separacifn muy limitado.
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2.~ la oficiencia ‘de separacién es‘la mis. baja que en los anterio-

300 Los"fluidn"s :'epn'f'ﬁdns soﬁ'mn:os-é'stab‘l_é_s_' que en los anteriores.

-l La ‘leubzlhdad-de 1n opcrauﬁn es. 1a mis limitada, delndo a -
: que el contrcl de. m.vel es mﬁs critlco que en ¢l separador ho-
- r1zontal :

- :pescripeion do un separador,

_Indepe_ndiéutemcnte de la forma ¢n que Se disciic cualquier separador,
este consta de cuatro secciones principales las que se presentan en
las figuras 11.7, 1I.8 y 11.9. Estas secciones son:

Seccitn de separacidn primaria o inicial. Fn esta seccién, se scpa
ra la mevor porcifn de ligquido de la corriente de yas y s¢ reduce-
la rubulencia del flujo, La separacifn del liquido se realiza me -
diante un cambio en la direccién del flujo, lo cual induce una fuer
za centrifuga, o un cambio repentino en momentum, con lo que se se-
paran grandes volfmenes de liquido. El1 cambio en 1la direccifn se -
puede provocar con una entrada tangencial de los fluidos al separa-
dor; o bien, instalande adecuadamente una placa desviadora a la en
trada.

Seccibn de separacién secundaria o de asentamiento gravitacional. -
En esta seccifn se separn la mixima cantidad de gotas de liquido -
de 1a corriente de gas. Las gotas s¢ separan principalmente por la
fuerza de gravedad por 1o que la turbulencia del flujo debe ser mi-
nima. Para esto, el separader debe permitir que en esta seccifn, -
el gas se desplace a una velocidad baja. En algunos disefios se an-
plean venas rectificadoras para reducir la turbulencia, sirviendo -
simultfincamente como superficies colectoras de liquido. La eficien
cia de separacitn en esta seccién, depende principalmente de las --
propicdades fisicas del gas v del liquido, del tamafic de las gotas-



de'liq-uid'o suspendidas en el flujo de gas y del grado de turbulen-
cia.

Seccidn de extraccidn de niebla o de coalescencia, In esta seccidn
se separan del flujo de gas, las gotas poqueiias de 1iquido que no-
se lograron eliminar en las secciones primaria y sccundaria del sc
" parador, En esta parte del separador se utiliza el efecto de cho-
que y/o la fuerza centrifuga como mecanismos de separacidn, Median
te estos mecanismos se logra que 1as pequehas gotas de ligquido, se
colecten sobre una superficie en donde se acumulan y forman gotas-
mis grandes, que se drepan a través de un cenducto a la seccidn de
acumlacién de liquides o bien caen en una direccién opuesta a la-
corriente de gas a la seccidn de separacién secundaria. El dispo-
sitivo utilizado cn la seccién de extraccidn de nicbla estd consti
tufdo generalmente por un conjunto de cilindros concéntricos corry
gados, por alambre entretejide o por tubos ciclbnicos,

Seccidn de almicenamiento de liquidos. Iin esta seccién sc almacena
y descarga el liquido separado en las tres secciones descritas ante
tiormente. Esta seccibn proporciona cl tiompo de retencién requeri
do para que cl gas atrapado por cl aceite pueda incorporarse al eos-
pacio de vapor., Tambifn debe tener la capacidid suficiente para ma
nejar los posibles baches de 1iquido que se pueden presentar ¢n una
operacién nomal,

En las figuras I17.7., [I.8. y I1.9. pucden cbservarse los cuatro mg
canismos bfisicos de separacitn de gas-ligquido. La placa desviadera
impone un cambio repentine en direccifn y womentum de la corriente-
alimentadn, causande que los liquidos mfis pesados se separen. La -
seccifn de asentamiento gravitacional permite que las gotas mis pe-
quefias abandonen ia corriente de gas y el extroctor de niebla prove
€a la coalescencia del liquido romancnte conforme ¢l gns abondona -
el recipiente. Adomis, el gas atrapado por el liquido ¢scapa en la
seccibn de acumulacidn,
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IIL. DETER;NIIINACION.DE LA O\PACIDAD DE LOS SISTEMAS.
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I1l..

A : : 105 srstRes. )

Se conoce como tamafio de una planta industrial la capacidad insta-
lada de produccién de 1a misma. Esta capacidad normalmente se ex-
presa en cantidad producida por unidad de tiempo, es decir, volu -
men, peso, valor o nimero de unidades de producto elaborade por -
afie, ciclo de operacion, mes, dia, turno, hora, etc, En algunos -
casos 1a capacidad de una planta se expresia, no en téminos de la-
cantidad de producto que sc gbticne, sino en funcién del volumen -
de materia prima que entra al proceso.

El tamaiio de una planta en algunas ocasiones se refiere a perfodos
menores de un afo, Jdebldo a la disponibilidad limitada de wma mate
ria prima que no o5 factible o econfmico almacenar.

Las plantas industriales generalmente ne operan a su capacidad no-
minal o instalada, debido a factores ajenos al disefio de la misma,
tales como limitada disponibilidad de materia prima, fluctuaciones
en la demanda del producto, ctc. Al ritmo de produccibn que efec-
tivamente s posible operar la planta se le conoce como capacidad-
real de cperacidn, Al cociente que resulta de dividir la capaci -
dad veal entre la instalada se le denomina nivel de aprovechamien-
to de la copacidad de la planta.

En plantas industriales que cuentan con equipes de diferentes capa
cidades, la capacidad de la planta se da en funcidn del equipo de-
menor capacidad.

Fn plantas que pueden manufacturar productos con diversos niveles-
de elaboracién, la capacidad de operacifn dependeri del grado de -
transformacifn que se dé a la materia prima.

’
En aquellas industrias que claboran diverses lotes de productos de
diferentes caracteristicas, ¢l tamafio de la planta se suele especi
ficar con respecto a la produccién de un lote tipe.
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. En las plantas que producen bienes de capital de naturaleza hetero-
_ génea ne es adecuado expresar su capacidad instalada en cantidad de
- productos por unidad de tempo, debido a la no homogeneidad de los -

productos, por lo que esa capacidad se expresa en términos de valor
‘de los preductos mamfacturados por unidad de tiempo.

En generai, los factores que influyen de manera predominante cn la-
scleccidn del tamafio de una planta industrial son los siguientes:

CARACTERESTICAS DEL MERCADO DE CONSWMO.
CARACTERISTICAS DEL MERCADO DE ABASTECIMIENTO.
ECONCQHITAS DE ESCALA.

DISPONIBILIDAD DE RECURSOS FINANCIEROS.
CARACTERISTICAS DE LA MANO DE OBRA,
TECNOLOGIA DE PRODUCCION.

POLITICA ECONOMICA.

.

et = R 7, B R PUR S R
s s »

El tamafic mis adecuado de una planta industrial seri aquel que se -
obtenga optimizando la economia de la misma en funcidn de los facto
ros antes menclonades. La selecci6n del tamafio de la planta se rea
liza haciende una primera estimacion de la misma cn téminos del --
factor que se juzga le impone la mayor restriceién; que en la mayo
ria de los casos es la dimension y localizacion del mercado de con-
suno o el de abastecimiento. Posteriomente sc hacen ajustes al ta
mafo asi estimado en funcidn de los otros factores de influencia an
tes schalados,

Para determinar la capacidad de los sistemas de separacidn tratados
en este estudio se considerd un concepto modular basado en las si -
guientes caracteristicas:

La produccifin de gas natural en el pais, se destina a cubrir la de-
matla Interna la cual incluye a los sectores industrial, eléctrico,
doméstico v a la misma industria petrolera y a exportar los exceden
tes que ilegan o presentarse, Dentro de las Zopas Fetroleras desta
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ca la Sureste ya'q{m contiene reservas de petrblea ¥ gas muy impor-
tantes acui_ﬁ.liddas ei_m el frea mezozoica de Chiapas-Tabasco. Esta --
Grea fue descubierta en 1972, abarca una superficie de 7 000 kn* y-
. & partir de 1976.sec diS un impulso notable a su explotacién, lo que
‘contribuyo a incrementar las reservas de hidrocarburos,

Dentro de 1a Zona Sureste sobresale ¢l frea de Huimanpguillo, produc
tora de aceites volfitiles con alto contenido de gas, que ademiis de-

una gran produccibn de aceite ligero aporta gran cantidad de gas, -

contribuyends de manera significativa a la produccitn del mismo. --

En esta frea se localiza ¢l Campo Muspac, productor de gas y conden
sados, el que tiene una superficie aproximoda de 36 o', ubicado -

en ¢l Mmicipio de Qstuacin, Chis. Su acceso se tiene por la carre
tera Villaohermosa - Reforma - San Mapuel - Ostuacfin hasta el kiléme
tro 105 y luepo por un camino de terracerfa. Tl descubrimiento e -

inicio de explotacitn del campo fueron realizados en 19823 el pri-

mer poza productar se dispard en el intervalo 2 832 - 2 560 m  del-

Cretficico Superior.

A partir de un estudio, realizado por especialistas en Ingenieria -

de Yacimientos, que incluye el anfilisis de la capacidad de diversos

aparejos de produccidn, la determinacién potencial del yacimiento y

cl nteero adecwnle de pozos productores para lograr el mejor desa -

rrollo y explotaci6n del Campo Muspac fue posible establecer la ca-

pacidad de cada mSdulo de separacién para el manejo de la produccién
de este campo,

La informacifn mis relevante de eoste estudio es la siguiente: EL -
Campo Muspac productor de gas v condensados produce fluidos con la-
mayor relacifn inicial gas-uceite y los liquidos mis ligeros hasta-
ahora encontrados en el Area de Huimanguills, -2 000 m‘-slm3 y 0.77 --
kg/dm3 {52° AP1), respectivamente. Con el anfilisis composicional-
de los fluidos del Campo Chiapas, adyacente al Campo Muspac, y las-
primeras interpretaciones geelSpicas se determing que con 17 pozos-
seria posible explotar la estructura durante 4 afios aportando 147,48
mfs a 293 K y 101.325 kPa ( 450 MMPCSDY*) de gas.

* MMPCSD, millén de pies cGbicos a las condiciones estfindar por dia.
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Los primeros3dﬁéiisis de laboratorie de los fluidos del poio descu-
b'riﬂor- asf como 12 nueva informaci6n arrojada por la perforacisn de
dos pozos ndlcmnales, invalidan el pron6stice anterior; lo cual -
penmztlﬁ establecer que la explotacién del yacimiento mediante 12 -
pozos resulta adecuada, pudiendo sostener una produccion de 81,94 -
m~fs (250 MMPCSD) cuando menos tres afios, sin necesidad de compre-
sifn.. La caf)acidud de transporte de los aparvejos de 1t 33 an ---
=-t4.5 pulg ) resultd adecuada ¥y suficiente para explotar al campo.

Tomando en cuenta el prondstico de produccién del Canpo Muspac, ---
B1.94m /s (250 MMPCSD), se determind que los sistemas de separa -
cién gbjeto de este estudio, estuvieran integrados cada uno por 10-
.médul'ns con una capacidad normal de 8.19 m 3/5 {25 MMPCSD). Esta -
ca.p.acidar.l es suficiente para manejar los [luidos producidos durante
la oxplotacién del campo mencionado; ademis, se tendria la facili-
dad de incrementar o reducir la capacidad total segin sea el volumen
de hidrocarburos preducidoes,
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IV.  INGENIERIA BASICA PRELIMINAR.



1v.

SISTEMA DE SEPARACION EN ETAPAS PARA EL MANEJQ
DE GAS Y CONDENSADOS
CAMPO MUSPAC, QHIAPAS, MEXICD

l.a. BASES DE prseso. ()
1. GENERALIDADES. .

El objetivo del sistemr es recuperar los cendens+idos contenidos en
1a-corriente de hidrocarbures aportada por cl Campo Muspac, el cual
es productor de gas y condensados y se. localiza en . la Zona Sureste .
de Petrdleos Mexicanos.

Para realizar 1a recuperacién , se somete a la corriente de hidro-
carburos a un proceso de separacién en tres etapas, provocindose un
enfriamicnto por expansiones isoentilpicas consecutivas debide al
efecto Joule-Theompson, logrande asi una condensacidén parcial del --
mismo y obtener los condensados y pas residual,

2. CAPACIDAD.

La recuperacibn de condensados se realizard mediante un sistema de
10 m3dulos o unidades, cada uno de los cuales tendrii una capacidad
normal de 8.194 m°/s a 293 K y 101.325 kPa (25MMPCD a 20°C y 1 atm).
La capacidad de disecfle serd de 9.177 m3/5 (28 MMPCSD), no se conside
rardn operacicnes a capacidades inferiores a las sefialadas para rea
lizar el disefio de los mddulos. El factor de servicio considerado
es de 0.9, ¢l cual corresponde a 330 dias/afo.

La capacidad modular total es suficiente para manejar la produccidn
del Campo Muspac, por lo que no se requeririn ampliaciones futuras.

3. ESPECIFICACION DE LA ALIMENTACION.

1a composici&n de la corriente de hidrocarburgs alimentadz a cada -
mixtulo se obtuvo ajustando informacién de los fluidos producidos en
el Campo Chiapas, tratando de reproduciy datos extraldos del anili-
sis PVF de los fluidos producidos por cl pozo Muspac 1. El ajuste
se 1llevd a cabo mediante un programa de cémpute implementado en el
Instituto Mexicano del Petrdleo, este programa posec como herramicn,
ta principal de clilcule 1a aplicacifn de la ccuacibn de Peng-Robin-
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: son al cqu_ilibrio _:Ie" fases._l_\'éahs'e_' 135 apénd.lccsAyB

La composici6n obtenida es . la siguicnte:

CVCOMPONENTE & . oo f 8 ML
_ ACIDO SULFHIDRICO. e 2.408
- NITROGEMD. . - T EER -1
BIOXIDO DE CARBONO. SRR IR JOT-
" METANO. : a ' 1 72583
© ETANO. S T 7,400
PROPANO. 2.800
ISOBUTANO. 0.477
BUTANO NORMAL. 0.800
ISOPENTANO. . 0.348
PENTANO NORMAL. 0.387
HEXANO NORMAL., 3.608
HEPTANO (*) 3.726
TOTAL: 100.000
AGUA. SATURALO.

El flujo de disefio considerado es de 9,177 m%/s a 293 k y 101,325 Kpa
(28 MMPCD a 20°C y 1 atm.}.

4.  ESPECIFICACIONES DE 105 PRODUCTOS.

Estas especificacienes se establecieron de acuerdo a las condiciones-

de equilibrio cn cada etupa de separacién y considerando que los con-

densados recuperados deben ser estables a presifn atmosférica; las-

presiones de operacidn en cada ctapa de separacifn fueron proporciona
das por petrSleos Mexicanos. Adicionalmente, se¢ obtendri gas residual
de alta y baja presidn.
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GAS RESIDU;\L DE ALTA PRESION. - i
Fngo 8.456 m3/s a 293 Ky 101.325 kpa (25 S M\IP(:D a 20°C y ! atm)

QOPOSICION .

c'o_up_o.\:exr-n' - . . 3)\DL.
ACIDO SULFHIDRICO, o - 2.552
NITROGENO. : 2.161
BIOXIDO DE CARBONO. . 3.670
METANO.  78.617
ETANO. ' _ 7.771
PROPAND. _ 2,660
ISOBUTAND . 0.390
BUTANO NORMAL, © 0,598
ISOPENTANO. 0.199
PENTAND NORMAL. 0.198
HEXANO NORMAL, : 1.132
HEPTAND, () 0.052
TOTAL: 100.000

GAS RESTDUAL DE BAJA PRESION.
Flujo 0.085 mS/S a 293 K y 101.325 kPa (0,26 MMPCD a 20°C y 1 atm)

OMPOSICION

COMPONENTE % MOL.
ACIDO SULFHIDRICO. 9.387
NITROGENG. ¢.118
BIOXIDG DE CARBONO. 3.579
METANOD. 23,126
ETANO. 20.921
PROPANG. 19.586
ISCBUTAND, 3.437
BUTAND NORMAL. 6.461
1S0OPENTANO, 2,071
PENTANO NORMAL, 1.989
HEXANO NORMAL. 8.763
HEPTANO. 0.060
TOTAL: . 104.000




. CONDENSADGS RECUPERADOS.
Flujo©4.292°1/s . 293 K (2 332.4 BPD* a  20°C).

© .5, CONDICIONES DE LA ALIMENTACION EN LIMITES DE BATERIA.

— ~ISTU0 | PRESTON . T TEERRTURE | FORR TE
(-ALIMENTACION | pistco | kPa (kg/em= ) | K (°C) RECIBO

GAS Y CONDENSA- | Liquido-] 8 630.3 (88.5) 329 (56) Tuberia.
DOS.. Vapor.

6. - CONDICIONES DL LOS PRODUCTOS IN LIMITES DE BATERIA.

PRODUCTO T ESTADO PRESION MAN. TEMPERATURA FORMA DE
. FISICD | kPa (kg/enl) K {°C) ENTREGA.
GAS RESIDUAL DE | Cas. 5 650.85 (85.5) 334 (61) Gasoducto.
ALTA PRESION.
GAS RESIDUAL DE | Gas. 39,24 {0.4) 310 {37) Gasoducto,
BAJA PRESION,
CONDEXSADOS., Liquido. 4909 (5) 310 (37) Gasolino-
ducto.

7, ALMACENAMIENTO.

Los condensados recuperados sc almacenarfin fuera de 1imites de bate-
ria en unrecipiente esférica: comun a les10 médules, con una capaci -
dad para 4 770 > (30 000 bbl) a una presidén de operacidn de 58,85 -
kPa ( 0.6 kg/t:m2 ) man, ¥ una temperatura de 311 X (38°C). La capa-
cidad nommal almacenads serd de 3 756.5 md {23 500 bbl).

8. SERVICIOS AUXTLIARES.

8.1 AGUA CONTRA INCENDIO,

El agua para el servicio de contra incendio se recibiri a una pre --
2

sién de 1 177,05 kPa (12 kg/on™) man.y temperatura ambiente en 1limi-

tes de bateria, siendo su disponibilidad ilimitada.

* BPD, Barriles por dia.
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8,2 | AGUA PARA SER\'ICIbS Y U§OS SANITARIOS.

EL agun para cubrir este requerimicnto se almacenarf cn un Tecipien-

Toote pequeno con- capacidad sufi.ciente para satisfacer adecuadamente cs

te’ requerlmiento “Se recibir a 490.44 kPa ( 5 kg/an?®) y temperatu-
'ra a.mbicnte -en lfmites de Lﬂteria.

S.S.-C'O' M'B U S T IBLE.

" La demanda de gas combustible, serd cubierta con gas residual de ba-
: ja presifn obtenido del tanque de balance del mismo médulo. Este --
- -combustlble tendr& las. 51gu1r.-ntes caracteristicas.

. Podcr caloufico bajo, LHV 69 951 kJ/m a 10] 325 kPay 293 K --
. {1 878,71 BTU/pie3 4 14.7 psia v 68°F).
ki

-_Peso melecular: 40.033 { 46.033 kg/kg-mol).

. Densidad relativa: 1.38

8.4 ENERGIA ELECTRICA.

Fuente de suninistro: PEMEX,

Tensidn (Potencizl Eléctrica): 4 160 volts.

Nomero de fases: 3

Frecuencia: 60 Hz ( 60 ciclos/s).
Acometida: Subterrinea. '

8.5 ENERGIA ELECIRICA DE EMERGEXNCIA.

Fuente de suministro: COMISION FEDERAL DE ELECTRICIDAD,
Tensibn (Potencial elécrrico): 4 160 volts.

Nimero de fases: 3

I'recucncia: 60 Hz { 60 ciclos/s}.
Acometida: Subterriinea.
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8.6 FLUIDO DE INSTRUMENTOS.

* El fluido de instrumentos sc integrari, a una red peneral fuera de -
- limites de baterfa, empleando gas seco del mismo conjunto de mSdulos.

Presién del Sistema: . 620.36 kPa (90 psig ),
Temperaturas 31t X (100°F).

8.7 DESFOGUE,

la red de tuberia de desfogue del médulo se unirf a un cabezal comfin
de los mbdulos, fuera de limites de bateria.

9. CONDICIONES CLIMATOLOGICAS.

2.1 TEMPERATURA.

MAXIMA EXTHEMA, 313K (40° Q).
MINIMA EXTREMA. 282 K [ 9° C).
MAXIMA PROMEDIO. 311 K (38° Q).
MINIMA PROMEDNO. 294 K (21° Q).
PROMEDIO. 299 K (26° C}).
PROMERIO DEL MES MAS CALIENTE. 304 K (317 O).
PROMEDIO DEL MES MAS FRIO. 284 K {(N° C).
DE BULBO HMEDD PROMEDIO, 301 K (28° Q).

9.2 PRECIPITACION PLUVIAL.

HORARTA MAXIMA. B3 mm.
MAXIMA EN 24 1ORAS. 672 mm.
ANUAL MEDIA. 2 242,5 .

9.3 VIEXNTDO.

DIRECCION DE LCS VIENTOS EO!IW¥T£: De Nomcstea Surcsfc;
DIRECCION DE LOS VIENTOS REINANTES: De Noroeste a Sureste.
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| VELOCIDAD MEDIA: 20,7 m /b
VELOCIDAD MAXIMA: S M0 /b

(9.4 HMEDAD.

951 -a  301.K (28°C).

MAXIMAT L 5
~ 788 a 311K (38°C).

Mmma;- T

3:-9.’5

la pres;ﬁn at:msfénca e de 101..525 kPa. c: 033 kg/cmzj y la ntmésfe
'1‘3 ES COI'I'OSI\&. i ‘ 3 X .

9.6 - ELE\ ACICN SOBRE EL NIVEL DEL MAR.

La elevacién del sistema sobre el nivel del mar es de 10 m.

10,  ELIMINACION DE DESEQIOS.

Los requerbnientos de eliminacidn de desechos deberdn ajustarse 2 la
Ley Federal de Proteccién al Ambiente, vigente a partir de Febrero -
de 1982, de la Sccretaria de Desarrello Urbane y Ecologfa.
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V.

2.a. DESCRIPCION DEL PROCESO.

INTRODUCCTION.

La corriente de hidrocaburos provenicnte del Campo Muspac se trata -

" mediante un proceso de separacitn en el cual se realizan tres expan-

siones iscentfiilpicas, lo que proveca una condensaciSn parcizl de hi-
drocarburos, obtenifndose como productos condepsados y gas residual-
de alta y baja presidn.

DESCRIPCION DEL PROCESC.

La mezcla liquido - vapor proveniente de limites de bateria a una --
presibn de 8 687 kPa ( 88.5 kg/cmzl min, y una temperatura de 329 K-
( 56° C), se alimenta al separador de alta presidn FA-101, en donde-
se Ilevn a cabe 1o primera ctopa de separacidn.  El gas residual ob-
tenido en osta separaciOn de alta presién sc envia a limites de bate
ria a las mismas condiciones de presifn y temperatura en que se cfeg
tfia esta ectapa.

Los condensados recuperados en eosta primera etapa se introducen al -
separador de haja presién FA-102 ¢l cual opera a una presion de 333-
kPa (9 kg/cm2 } man. ¥ una teomperatura de 317 K ( 14°C ). El1 pus -
Tesidual obtenido en esta etapa de sepiracicén se alimenta al canmpre-
sor GB-107, para aumentar 1la presién a un valor ipual al del pas re-
sidual de alta presifn. Posteriormente se combinan ¥ se cnvian a L.B.

La corriente de condensados scparados en le ctapa de baja presidn se
se¢ alimenta al tanque de balance FA-103, cn el que se logra una sepa
racifin adicional a una presién de 39,2 kpa ( 0.4 kg Jou~ ) man. y --
una temperatura de 310 K (37° C). Finalmente, los condensados obte-
nidos en cl tanque de balance so envian a limites de bateria a 490 -
kPa { 5 kg/cm™) man, y 311 & { 38° C} pars su almicenamiento. El -~
gas residual que se separa cn este tanque se envia a L.B. a una pre-
sién y temperatura de 39.2 kPa { 0.4 ke /en™) v 310 K (37°C), respec
tivamente.
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3.0, CRITERIOS DE DISERO. - - =

Por medio de los criterios de disefio del procese se estableciercn los
lineamiéritos.generalcs .y especificos para el disefio de la Ingenieria
- bsica preliminar. En.cuanto a equipos se refiere, los criterios de-
.disefio permiticron cstablecer los lineamientos fundamentales para su-
disefio y poder determinar el costo de los mismos.

Acontinuaciénse describen los criterios aplicables:

CRITERIOQS DEL PROCESO,

1. CAPACIDAD,

La capacidad normal de cada médulo es de 8.194 m3 /s 8 203 Ky 101.325
kPa { 25 MMPCSD}, para el discho la capacidad considerada es de 9.177
m/s { 28 MIPCSD). [Ista es suficiente para mantener la capacidad to-
tal del sistema en 81.94 m /s ([ 250 MMPCSD}, y de esta manera mancjar
la produccién total del Campe Muspac,

2. OPERACIOQN.

El sistema de separacién consta de 10 mSdulos con las capacidades indi
cadas anteriormente. Tomando en cuenta ol factor de servicio de cada-
midule y la capacidad total del sistema, cuando operen finicamente 9 md
dulos @stos deben absorber proporcionalmente ¢l incremento de fluje en
su alimentacién para continuar mancjando la produccifn total del Campo
Muspac.

CRITERICS DE DISERO DE BQUIPO.

RECIPIENTF.SE]U'”J Debe considerarse para la presién, [lujo y tempera-
tura de disefio un 204, 129 ¥ 50 K mis con respecto a las comdiciones -

normales de gperacidn, de las variables mencionadas,
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BCt\BAS.(m) El sobredisefio para presifn de descarga y flujo referido
a condiciones nomales de operacidn serd de 20% y 12%, respectivamen
te. La cabeza neta positiva de succién debe ser igual o mayor a 3m.
El tipo de bomba se seleccionari de acuerdo sl flujo y presién de des
carga; de acuerdo a las condiciones de operacidn, 1z bomba GA-101/R
debe ser centyrifuga.

corPRESORES. (M) Para seleccionar el tipo de compresor deben censide
rarse el fluio v la presidon de descarga. El flujo de disefio serfi --
12% mayor que el flujo normal. En este caso, el tipo de compresor -
debe ser reciprocante, cen una relacidn de compresidn nfixima por eta
pa de 4. La temperatura mixima en cualquier etapa de compresién no-
deberi cxceder de 430 K (350"F), en caso de requerirse enfriamicpto-
interetapas deberd usarse aire como medio de enfriamiento.

ACCIONADORES.  Copsiderando los servicios auxiliares dispenibles, -
los accionadores de la bemba GA-101 v del compresor GB-101 deben ser
motores elBctricos,

UNIDADES DE RELEVD., Los accionadores de la banba de relevo GA-101 R
y del compresor de relevo GB-101 R deben ser motores de combustibn -
interna que empleen gas residual de baja presidn, como combustible.

42

13}



Iv.

d.a. FILOSOFIAS BASICAS DE_OPERACION.

_El mbdulo de sep_a_raciﬁﬂ en ctapas tiene por objeto recuperar los con-

densados contenidos en la corriente de hidrocarbures aportada por el-
Campo Muspac; ~ la. recuperacifn se lleva a cabo en tres etapas conse -

cutivas. & .

A continuacifn se prescentan los aspectos operacionales considerados:

VARIABLES DE OPERACION Y CONTROL.
OPERACIONES ANORMALES.
REQUERIMIENTOS DE CONTROL ANALITICO.

Ll =

1. VARIABLES DE OPERACICN DE CONIROL.

Este médulo esta integrado por los siguientes equipos:

FA-101 Separador de alta presidan.
FA-102 Separador de Baja presién.
FA-103 Tanque de balance.

CA-101/R Bomba de condensados.
GB-101/R Cowpresor de gas de baja presién,

1.I. FL U J0O,

Este m&dule operard normalmente con un flujo de alimentacifn de 8.194
m3/s a 293 Ky §01.325 kPa (25 MIPCD a 20°C y latm.) integrado -
por una sola corriente de alimentacitn, la cual se controla, para man
tener la carga aproplada al m&dulo, a través de un contrelader de flu

jo.
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1.2 PRESION,.

‘La presién de operacifn en c¢ada scparador, que constituye una etapa-

de separacidn, se controla por medio de su respectivo controlador de

. 'presién, el que ajusta el flujo de gas scparado. La presién en cada

etapn de separacifn fija la temperatura pucsto que son ctapas de equi
librio.

1.3, NIVEL.

Cada separador, tiene instalado un controladeor de flujo para mante -
ner el nivel al 50% de su difimetro y poder realizar una separacién -
eficiente. Este control ajusta cl flujo de 1Tquido que se alimenta-
al siguiente separador.

2. OPERACIONES ANORMALES.

Aunque un cambio en la composicién, con respecto al ticmpo, durante-
la explotacifn de un yacimiento de hidrocarburcs es un fenfSmeno nor-
mal, constituye una situacifin anomal durante la operacidn del mGdu-
lo. Comsiderando que este cambio es gradunl, ¥ el alcance de este s
tudio, se supone que la composicién de la alimentacién es constante.

En caso de falla del compresor GB-101/R, cl gas liberado en la sepun
da etapa de separacién se enviari junto con el gas residual de baja-

presibn a L.B. y el m6dulo seguird operande nonmalmente,

3. REQUERIMIENTOS DE OONTROL ANALITICO DEL PROCESO.

Para poder evaluar ¢l funcionamicnte del médulo, en un momento dado-
y mantener un control de €ste, sc recanienda efectuar el anfilisis de
las corrientes que a continuaci6n se indican y que se presentan en -
la Tabla 1.
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_ Cotriéhféidg’a}imentﬁciﬁﬁ_y gas residual de baja y alta presién.
Andlisis de: CO, y de HC. MStodo ASTM D-1945-64

.7 H,5. Mtodo de Sulfato de Cadmio (Carbide Carbén
- o Chemicals Company 12-1P6-1V).

Condensados.
‘Con objeto de conocer el grado de estabilidad del producte principal-
del mddulo, se¢ deberi determinar el valor de la presifn de vapor Reid

-a.1os condensados estabilizados, la que deberd ser igual a la cstable
“¢ida en Bases de Disefio,
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TABLA 1. CORRIENTES DE PROCESC PARA_CONTROL ANALITICO.

2465 o 2,882 9,387 °
© 400 2,161 0.118
3.415 3,670 3.579
72.585 . - 78.617 23.128
7.400 7.771 20.921
- 2,800 2.660 19.586
0.477 0,390 3.937
0.800 0,598 6.461
0.348 0.199 6.461
0.347 0.198 1.989
3.608 1.132 8.765
3,726 0,052 0.060
PRES10X, 8 680.8 kPa | 8 680,8 kba 39.23 kPa
TRMPERATURA. 329 K 334 K 310 K
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V.5.a, DIAGRAMA DE FLUJO DEL PROCESO.
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1v.

6.a. BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA.

Los balances de materia y energila se realizaron a partir de la compo-
sicién ajustada de la alimentacidén y las presiones de operacifn en ca
da etapa de separacidn, las que fueron proporcionadas por Petrdleos -
Mexicanos; estos balances sc efectuaron por medio del programa de --

ctmputo descrito en la parte C del apéndice A, el cual aplica la ecua
cién de Peng-Robinson al equilibrio liquide vapor, vfasc el apéndice-
B.

Los balances moncionados incluyen { etapas de separacidn: La primera
se realiz6 a lus mismas condiciones de presifin y temperatura de ali -
mentacién; la segunda y tercera se realizaron considerando come ali-
mentacidn los condensados recuperados en las etapas anteriores respec
tivas y llevande a cabo flasheos isoentfilpicos; la ctapa final, gue-
no estfi representada en el diagrama, os la referente al almacenamien-
to se efectud considerando como alimentacién los condensados recupera

dos en la tercera etapa y llevando a cabo un flash iscentflpico.

A continuacifn se presentun los Tesultados del flash isotérmico corres
pondientes a la primera etapa de separacién y de los fashes isocetfilpi

cos correspondientes a las Gltimas tres etapas de separacion.

48



STRed ChEfUECaTE 1 tu-cu- EEEALITE I ; [ i |
: ..q.cllnu-in-l.uurv t‘u:.u -lelu;_ cnnn:ﬁrm. l
: 172400 DEGATE F |
Fhanr m._.-.j.unua-l- r.a_u.r_.u:. VL R 1
ERRE - TS £ iy 1 R ) T IIT PR P '] * fULAC Ty
Tp e eams o v eanre: xrlau.. ; c:n’n:n LOMPULLELON (AT TuR RaTiC
HiE o I 51107 Yol
£ue et dil
Cne t tauet
SRR L TTAEFY A |
JLTHN o Dirs 50
S T leka?5s
|oi-ts - L2232 100318
B e 21309 1s.CGM,
=€ B T-u00
Cigery JAB?55 M -uﬂurra
fi=C& 15324 1-bnuu.
R : Lne U162 9By
PLULY PROMIRIINE . ") oo 0 T rgeed i Liwuip . VAKD
ERTasLPYe wiini-moe | 007 lanae,aues i:.u.Ji. T | w26k cauth
3 . . L o . .
P YRILEY y ATHILG . o Talaidre 2 laba 2ub 151
CERRRLE Y. oTU L=k . ! RN YL 1T ‘ -2.A505
T, et i
h I—N’l’. lﬂU.lL'J'" atwd? ) «7as t e T
HOLaR VOLucg o LIG=Mue tu #.C. - R w2 .!es.s:
. ; : !
nOLYCUL A oL AT ] PR Y| Tdatase i 200908 l
: 1 ] !
TFHLITY, AL TG TuE, | 11 .41 LT TEEY 80,757,
1 . ; . ! . |
LEHLITY, L-afrlu.n T .'.:c.- | ?.lanal nl.nv: ‘.-.on-lv
YOLLRE rencedy ‘ vie,ngao f;'.i)?s 5 T
: i ;
hul.!l-. ?tktinf} | fi e | RETLTLY l ad BILU I
' !
I 1 Mua U1 FTeataYlins II I=f !
H :
] 1 H
| I * iU hLAYH LuhbiiIuns
Tm”“u Bl LICURLLLY Eh LA Hofitas &3i.07 Ght \Illu‘ﬂf! raFs fa
H |
i i . ! i



ST rrr\i. s

-:.&'1. touny Jmu
uqm-:!nm THZ L0 DEGHEE
I
1
I
LEEOKE N eute sl 1 yanne € fuLatIn
T nARE. Kﬁr 1iIuN ccnPMnlmu FACTOK TRATLG]
30T L6700 20110 Y A
$C20YE A 1+743718 1.0002 .
o UTEIN T Ry Codalos 1 eufupie
[prui>? WIETE Teaivuh Terfant
LDy WbTers 100454 LT
At LYY letaton PV
A017L3 . Nt S {27742 . ¥Sy iy
LR SA0L LT TS LIE RYL1I7N
el el Bl 1«12% 01 A ¥ Oy
. Nl N1 ra BT B A
kaCr stk VY . .?u"t‘f) 21002 «033¢8 L iE
[ 1L a3l TV LD 00190 . RYLY
N B r i
S FLut PRORLATICS " tEED LIdqule . VaArp l
ERTAILZ 1y 2T et ir:.!..?..%.-r-. 1, IV ter IFTEIETS |
1 : '
CETHALPT, un‘n.., Serile? P TLY: L 2wk atddg ;
LTy, .\w."L.-—.--m.--. : 21a 2300 E2a1d T JR2E% i
.,.tl:uc#‘. DI =R : i W7l I.?Tr..e. 135 il
1 1 .
I LAR VOLLAE ) LA ey ‘;u [T 3 l et ¥ i FERESY +R5r S !
1 ] b
rodtuis wethes i ‘ Toenmbe { YT S5 10s l
| ! |
PEESITY, SiLTTE fec, ! Prrnases FEVLIT4S 13,9709 !
H . N ' )
.-:...;;n, vasdhiort 1u fue, '* AYazeTS 41, Zety LI ITS ]
' ; I
u..;.lw. N ETT li eaiong “e.78%e .OJ'!L ]
. {
; '
i PIRLanTy l TR I‘ s uety { ,.lt. !
i t
l i qu- EEOJTLAATIC i r 1
' ; { ! 1
1 - 10 sy L\.'J-l”(ﬂ\& 1
:E.'-r.l;no.:- BL LaCUAGLET] Fh LA *olalaw Te?uai G CRLSETVID Py [4 H
K ] N |
- L]

] : u-ul..'
o




o seactraisfoniniey R, ri. | conmiTiods mersaL 1-ucIusTg :.-] <a0gc srusie
R X4 ; }.t-—“1 AT hi'n:n?kg
. I P S . . F4 . .

_ f s . ; . .
Ut oemessune 3 z.‘anu nnnuw_fcvpyo.n nétaJF 3 Y B,

. A 4w ’ "
PHALE BENAVIAUNTPREMICTION DSING [THE P-) uu_mnn" e ! . l = M|
" T . 1hn . P LN

+
_dompoment | 3 rEee yreure Varor LY FUsaACETE i

LELY] ‘tomrosition carrosttion comMPOSLRLON T T RACTOR “aktio* "

® +© b :

Hzs 02902 L0147 03/ 1.03244 1.00070

'TE -0i04e N1 IY ey 14,0847 *1 0BA 0

n2 L0034y L0004 .00ady a1,85071 !.mnal

ALIN .a-u;v 20ZA2S 12N 2q.4v4ps |, t.00008

[ AL L] ;  =@r3 031117 AR TY H. 54347 1'!WDI'.I!' .

rade JOt21 R IYLY) N:IXY 1 1.45911 1:000014

tets D T .anene 493147 1.0004(y

u-E 02497 .03137 D14H0 AT184 1.080e0

1-L% -01‘35 +0208% - M:1.25 K 20971 1.0000) *

n-c3 «01773 07%61 .G08%7 ~180u8 T

T «2084d7 +32233 18y 03704 FLid

t1-4 20341 kb1t i .000%8 00018 LEFANT

fLUlR proeriiEs N B 11 Linutp vArh
h i -
tniwaLry, ardsim-nor z30t.0000 - ssj.un i ~susr.ozme-
ENTRALPY, aTd/Lp S B L YY1 (1856 t 201,043 e
. . i
ENYRCAY, BTU/LA=ROL~E : SEU2TA . wR.aTre A X 1Y T
¥ ] ]
"ERIENCPT, lt-ull.!-!l ol IR ©erwe “leassw - 513 .
soUan voLume Lse-noL Yo i.t. t.04ae +1335 © 24ITAYI
MOMICHLAR WELENT - ST treaanrr! - 11,6734 T oas.mash - .
slssvr, es fva eles 4 - -- ff2.enre - rid.ons. BTN 3T T -
BEMBITY, LudduorT TO #dc,e tes227 4y 824e Y
wn.luu Pracedy - Co *00, 0000 CNYTL Iy - o
MOUE PEACENT ] 10n.0000 slasn 3eia1 L R

' * nba. dF DIENATpoRS - - -‘ I-J. -

o . 210, fLasK cogrtiens A B R
CAMBIDAS Bt] LYCUADLEYN th u-nur.u- r.n":nudwno rFlcs | ., LB E " o b
- P ey - - = 1 -.----.1-.-—-;-:'-1- Ll e I I ]

: LA R RN 'y




;..__.. ..u".1

uLMCL & I llltluJ
1 SPLEIFLLD futull'rl

SN NMALPT,

rHALT BEHAYI LY

GuRPaNLE ¥
LEL1s

HES
€02

L

IR L]
ETPN
rAQY
1=-04
N-L&
LRl 4]
W=g5
N=L&
[ 4.0

fweile Faod

ENTWALP Yy WEL
»iy
thImory, Wiu
ChYnoPT, ltuj
HOLUAR vOLUML
notjucuLas wed
PENLIIY, &L
u!wsltr. lu:j
vouurl PORCE Y

ROUT PEIRCENT

LELENR LD BN 3|

Ftt1thl!
oLl Pllll(!lﬂu Usine
fEID L
CONPORL LIUN tan
.nth:
« 004 R
+aup s
«D28AS
1 012
«Dte3d
Y arYL
«ulrN?
«Q70aY
«U23A
12271
FYSYL)
enfing
JLE-NOL
Le
LIbeFQ =B
LR ]
LiG=miL TJ §F.C.
vl
1o I'!G.“
uafT 50 F4otue
. 1
L1 1 4
- o N
LECWapLET tm L mEZ

In lll?.

T

Lad®, INIT

N2.4RF51A
N P-k ad

tsuip
3T 10N

ALY S
SN0aLE
CAnIa
JIrie
N3
LY
LT
031387
100
LA T
+ 32237
NY3LL

539,350
IS
sr. 4000
RT1Y

RE
1108952
1131.8138
At.teng
11,9000
1R0.0800
[RRITTLNY

Lol COup
LA . i

AL CONDERIOm:

TERFrANIIAL
CLEAE-L]

WIFOR
(FHPD%ITIRQ

0% 344
JLson?
~ONnAng
AL
A40n8
JOrarT
LOP70
SLTare
AN
LQo4nt
SO1A%1
-ongar

LiGuls

A2
s TEYT
11.%040
«Ra32

« 193
ttd. roos
T34.3742
[ L PRIYY ]
LI
R
M £

11981
437 BALAATODD PRI

110.00_055-(_

I

rartnl

!

N33i1] i
tg.01941 '
S1.67422 !
2337000 !

32080 !
aha P50
ITA)] !
YIS i
+3071%
SE11E]
+03 818
QuUul¥

¥
: 301 6aT4s
!

fusactivy
LT l'
1.u00
1.00000
1.0000)




- [SPECIFIIN Jun il FT iT‘r's'u."u-.. canprrians Mt INAL [P CEnITEapd ™ =y usr'_"u_t_l1
L i LYY .‘Ll.!"l“lll frrrfRKIUNY "F-t! pEGRrE F
'runt-ulnann PRENICTION USING [THE P-L nofualiow
conrontnt e t1auts yarom 1 TUEACTY
LLY.1] COMPOSEVINN CorpFosiItTion CLORPFOSLTIOn FTACTON BAT]
& - & :
ni 007y SRD4AY 093587 T 21.60202 : 1. ungno
€02 GO +00PY 2 01579 6293349 ! 1.0000
"z +000 1A AR 200111 A3k ThilY : 1.00a0
L1411} «GOTh . L0138 2112 1AV.2T83g . 1800
ETRn N LT MTeE] J20en TWeAt420 | 14080 R
PRDF a2 244y AT NTETS, 1.bap
Pt JUTaE “NY182 N LE L SILFL] 4.000
negh SOy 0700 WDALnl +3% 300 . 1.L00
-ty .nwtl: 0204 0rprs 1500334 l 1400
LT4Y «Distn «0Z160 “Duesk TN 1.000
n-h YIS +13320 «0mPaY a2401D I 1,000
[ 2 L1 shtills +Y21234 000:0 LLIRR i KL LT
FLUts pPrdrfetrgs T LIqute E ur’n
. : i
ARTHALPE, BEsLB-nnL *30.9893 -23d.e7r2 | bas2.20
LnEaLrY, sidsiu (TS ~tatitsd ' fer.030h
rW RO, MIGAR I =NBL-b LS4 AR] 108.2424 “ 33.,15%4
TiMAokY, wtln-n ALTD “ lavan2 "3
moglsn yoLumy,| L iCamar 1w 4.¢. 2 MLy 18,0454
POLLCUYLAY whipn T 117aA7%) TrF. Ve AN g Dlem
CEmSITY, C/L 1D FoL. 3NL7AAN Ty 2348 7aite
Illhtll‘. Luftp. T tp ¥F.L.n Yal vl IS PRI ) aVAF
: uu|.|u-z LS L0 100. 3000 NI 91,374
uOLl‘ PLATEaT. tUn. 7070 LA 11.014
Q. l'[l- lIlll'l'llti
¢ 1o MLaSH goNBlTIONE -
UANEIRAR o¢ thglgus' (LY uuru- 4t0.70 n:.:fr'.‘oo rirs r Y e -

g -nal’
o




ressa BLYY|

LI

MNEE v

LaT
Int
LMY

L)

[13

1]
L1

Ih ) IAPAY
- hreerriepaminnirr o
FrEsLuNg E
S1 DEHAVIULE PRESIENIUN USing
ompONENT 111 !
. WA conrotliion  rom
WS T Y
T oUW
ALTH 0015
Einn La0rr
paoP o «B2aat
1-L4 L0142
mneld MiFs i
1=K .u:u:a
N~L% UL
W-Cp A
£r-e L2247
FLUEIS PuQrFeayIes
sLev, widdeLp-nol
ALPFT, sTuUfLY
OP Y. BIUAA-mOL-8
OETY, "UJLQ‘-.
rOLAR 'oluﬂ‘. LIC=nDL T F.C.
CuULAN wLIEME
BENMET T G [0 Fola
LRI A
SEEY, Lesth.BT 10 FleLe
R FLACENE
I PERCEAY
w0, O
- s a
WEIDAR ) LICUABLEY| IN LA wit

SLPANRCEOL

EL L

. PEare J Tt *
5 afw, ENIVIAL Lowng t Ll
LT LN I TEspranlvag THakid tullr ’
THY r-B LUUAYiON
19U Yaranm L3 FUGALR T
LEIREY-T] [ T.L LR LT thevan »natiol
LD ~OwInr 21, 002%3 1.0000
.rues L.C13TS 6T.93815 “Y.uCng)
.noysa 22010 AR 28540
L0 a0 21521
024 A2 Okiae
L11a2 MATEY] JIBVIS
FRLFE L M:LYES] ALY
02044 «Q207 1.0018>
La24D T L 751732
3 «ONTH 24010
sd22a0 0np (G0t
[T 1Y L1aU S didp
rarer142a -21T. 3607 SL37.3408
9800 -1, ¥4I 167 ,5727
100.438% 104 4427 3200
BIDF sRFOT «801
it P18z TR -TYTY
122,330 1122434 . 32.4%0
(TR A 1Y 10,2181 2asg 3
ar.5214 adl. 0300 b
100, 8wt L sat 34
1gc. 0000 [ LAIIE N.1-Th S
F 1VEMAT IOME
Lisn congiltsons
ELAr  TAMILE0 cALE/IO00 Plet B -
. IRV SR A
- . P o4 "




sPLclFItn<ENTnLPY )

FRELEURE T
FHXST ntnav:1uu PRENCCTADN VIINg
QuApPOMENT FELD [
nAni £omrPoLl TION Can
&

HIk .Duﬁi!

o2 «Log sy

ALtH .unijs

£ THN +00F 4

FROF 1 02441

1-L4 MIRY H

n=L4 Ml

1=-£% VG20 AN

n=c3 «02h 40

Reta AT

[FL 1 A224

LUTE Pugiiimyigs
EMTNALP Y, DTY/LA-NOL

L inAlF Ty MIY/Le

CemAROPY, BT SLU=-AOL R

_thinory, sty

AOUAN VOLUMNE |

MROUITULAR wgg
DEMIETY, /L
BEMSITY, LU SL
wOLUME PARLCIH

AOLF FERCAMT ]

ANTIBAD B

Ln=8

LiE=ROL 10 F.f.
EHT

m lgtﬂ
W.FT TD P,

MO, 1

a fo Ff

LICURBLES N L& mER

LRLILE LN

L. 70PS 1A
THE P=-R RO

1eulp
GRS R EL-L]
R
R L
00031
200042
«0a%i2
WD22dn
01413
aFewd
~O205F
AZEAD
135480
il

=237.1821
-ye%e00
r10éidang
3708

« 4
2738
101, 7510
10,003
100,.LO0D
100, 0000
v ortimatye

LASH LONDL
CLAY 219

CONBETTaHE WEFThAL [D-MIENET JaRLY o Jdoo0. atu ]
e sty RN T e
‘ oL
18mP FRATUAL 7.56 oERALE |}
at oM ' iy :
Yarnos K FUERLL Y
CORPO | TLION FaCTnn [T -
RELIT N i¥.68308 t.0ngag
02843 E&.32113 100000
»108%s TUH. T4 $.000D0
22229 FHa14402 t.DbaDlo
24578 td.saa1t 1,00000
05181 R ; 1.00000
SDa g2 wrazn | 1.unooo
02711 31100 1 1, 50000
02878 Q1T 1,000
11210 « 33221 £.000
-0noie 00131 T
Liadre ‘nrp” *
-304.2717 7021 .taN9.
X 3043 'ln.r!?i.o.
10%.0011 14 %00
T SIL _
49 1837 250184’
124,010 , 43408
13043502 LY F L1 1
44,9108 140
afl. 0300 AT .
+d.0208 s 2
L3 s
rions .
$.41 CALEAL000 #2Ee |y R IR
R . - [T R d f

a~noL
~RoL




v, - 7.a.. LISTA DE EQUIPO..

~ . RECIPIENTES.

CLAWVE -

. NUMERO DE DIAGRAMA

DESCRIPCION

100 Separador de alta
presibn.
100 Separador de baja
_ presion.
100 - Tanque de balance.
©7 7 BoMmAS,
10¢ Bomba de condensadoﬁ
100 Bomba de relevo de-
condensados.
COMPRESORES.
6B -10 100 Compresor de gas de
: baja presitn,
GB - 111 R 100 Compresor de relevo

de gas de baja pre-
sidn.
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8.a. REQUIERIMIENTOS DE SERVICIOS AUXILIARES Y AGENTES QUIMICOS.

Para mantener cn operacidn al mddulo de separacidn cn ctapas se requie

re finicamente de los sipuientes servicios muxiliares:

Servicio:

-Combustible gaseoso.
-Energin eléctrica.

{2) La eficiencia considerada para su combustién es del 80%,

(3} Se estimd considerando 0 interrupciones de energian ecléctrica de
10 min. de duracién en promedio por afio.

Combustible gaseoso (1) (2} (3} :
.. Condiciones de suministro: 38.85 kPa y 310 K (0.4 Kg/cmz v 37°0).
LIV =69 951 kI/m3 a 101,325 ¥Pa y 293 K,
(1 8781 Bri/pie” a 14.7 psia v 68°F).
CLAVE DESCRIPCION CONSUMOD
GA - 101 R | Bomba de relevo de {2.483 x 107 n/h (0.00087 pie3/h)
S ) condensadas.
GB - 101 R Compresor de rele- | 1,778 x 1077 m3/h (0.062 pic3/hj
vo de gas de baja-
presion.
TOTAL: 1.799 x 1073 n/h (0.06287 pic®/i}
{1} Se obtiene del mismo mddulo.

Servicio: LCnergia eléctrica (060 ciclos/s).

CLAVE DESCRIPCION voLTAJE | Fases o habinCIA
GA - 101 Bomba de condensados 220 3 3.1 3.2
GB - 101 | Compresor de gns de- 440 3 202 224

baja presién.
TOTAL: 2051 | 227.2
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“IV." 9.a..  IGJAS DE DATOS DE EQUIPO DE PROCESO.
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PLANTA HOMUD DE SEPARACION  £X FTADAS.
LOCALIZACION CAMBE  MUSHIC | PEMEX. PONA SURESTE,
CLAYE FA - 207 .
Na. DE UNIDADES s LA .
RECIPIENTES .

servicio: SEALRAIMC  DE ALTd  BRES/ON.

TIPO DE FLUIOO:

poscion. ARIEONK THL .
LIUDO A ARALRDS. muo: 3207 AL  ooxamwand) ] b
vAPGR O cAS SALEARRIRE muuyo s 2437 HHESH vesioan reL . 4777

TEMPERATURA: OFERACION: /2 8 K oisela: 223 "4

PRESION OFERACION: /773 Cpvly® ads. pigefie /5PE Topulst 0bs.
DIMENSIONES! LONGITUD T.T1 /20 owiy DANETRO & owh Peso aPROX. /L 200K
NNEL nommaL S04 ML AANETRD waawo SO AT MY, unauor & ooty
MATERIALES!

CASCARGN: A0 SA-285 CCESPESOR: 5 ou/g  CABEZAS AL SA-285 4.8

MALLA SEMAADORA ?

ESPESOR: & ovdy
M.- CASCARON: Ya owla  CABIAE: 15 o5
[ ASLAMIENTD sme

RECUBMIMIENTO INTERMO:!  A/C

BOQUILLAS 2

No. |oauETRO SERVICIO

s V2% pulglacimenricion

2 2 ¥t pudy LOESCARGA D&Y GAS

B |2 ouks | 2ESCANA 22 LD

£ ) /% puly | CONTROE AE Npvidt

5 1 /% ouhy | Conrea 26 Mivee ? ?

& /% ot leconrrod ae Recro) T e .%ﬁ

30p0h

N OTAS $$

() CABETAS ilPTICAS 2.4 e 12Oty

(L) 2A LOCALIZACIOAL DE LAS
AoDLILELAS £5 STLAAEU]
TE REPRESE LIVAFIVA




PLANTA MOJe D  BE SEPARACION £XN EFTAPAS.
LOCALIZALION CAMPD AMESPAC, PEAMEN, FONE SURESTE
CLAYE FA-s/03
No. DE UNIDADES s L)
RECIPIENTES.

SERvIClDY FTAN DUE D&  BALANCE
TIPO DE FLLIDG:

posxacn:  AORICOM TAL .
LIQUIDO A/AO0CARRDS Pnsen Z #.30.6 BF) vesaon: /5.8 557

VAPOR 0 GAN: VMULAPSLRS R 0.2¢ HHPCSH tExsipad ReL . s 438
TEMPERATURA « OPERACION + P8 £ D0 /88,6 =F
PREAION: orsRACion: 20, 4 bfech” wds.  pseiion 29, 5 16/ /aufy? ods .
| ciuEnsionEs: WORGITUD T.T.: /08 0o DIAMETRG: 30 pud PESO APROX. 760 /4
NIVEL HORMAL ' 3024 A JUAMETRD unxiwe SO X AT AT w0 & oG
MATERIALES '

CASCARON1 4 CTA-2036rA ESPESOR Die auiy CABEIASL AL SA-zaJ(.r”
MALLA SEPARADORA ' E3PESOR: & ol

CORROSION PERM, ! cASCAROM: VB v’  camEZas: Va )
ASLAMIENTD ¢ o

L__RECUBRIMIENTD INTERNO' ~~C&

BOQUILLAS @
No. [EDAAMETRG SERVICIO

2 puly | AdvrgsnvACioN
Z ousy | MEKCARSA DEL GAS
2 pody | DEBCARGA peéL Lougo
/e puly | COMTROL pE WIVEL
e ) LONTROL AE WIVEY
e puly |CONTROL JE ARESEM

N AURENREE Y R

NOTAS

lr) CABLCAS £rioTr7CAS 27/
(2D LA UBICACION DE LAS
BOQUILAS £S5 SDLAAMEN —
FE REPEESEXRIATIVA




PLANTA MOMKEO AE  SELARICION EXN F74545.
y— CAMPD _HUSPAC, DEHEX. ZONA _SURESIE.
__CLAYE FA - 102,

He DE UMIDADES 7 [URA).
RECIPIENTES .

semvicwr JEAOARALOR AL BAJAE  ARESICH.

roscion W OR/ZONTHL.

TIPO DE FLYUMDO*

wouo: ALK ARUES ranos 2 535 A2 censioan b f A4

wror o GAS: SHHMAUDS pusan « /.f HAASA  oemsipan e, 2805

TEMPERATURA 1 OPERACION + iz s SO0 VS
PREZION: operation: /477 #ovqt ads. pgglion /7L 2 Moot ods
CIMENBIONES:

LONGITUD T.T.: /08 £v/s DAMETRY: 30 0w pESo APROX. £ P72 76

NIVEL) MORMAL 1+ 50 % S8 MANETRD  wnyawo SOX AL JMNTRO a0

6 s,

MATERIALES!

CASCAROM: A0 5i-783 ¢ 4 ESPESOR: %t ey CAPEZAS: A0, SA-253 6.

MALLA SEPARADORA !

ESPESOR: & o

CORMOSION _PERM. !

CASCARON: ! vy Camzas: #o sufy

AISLAMIENTO

P

FECUBAIMIENTO INTERKG O

BOQUILLAS
Na. DIAMEY RO SERVICIO &)
’ 2 ovks | ALIHEANTAC DN
2 | 2.oufp | ABFARGA DESAS
3 | 2004 | OBCAGH At 200K
¢ N 7% oig| WIRH K MFA
S | /v ouly JEOWTRY N WiVe % 9
=] s 7
.f,g, % CONTAN A5 DEESION _}_ = %‘
. LI i
N OTAS $$
(1) CAKHS  S/07/CAS. 2./ —+- 10004 $
[t2) A wB/Cic7OX AF £AS
BOGURLIAS £S5 SOLIAMEX-
7E  RELRESEMTATIVA.




PLANTA MO O DE  SEPARACION £ E7AFPAS
LOCALIZACION CAMAD APSPAC ,, PEAMEY. FONA SURESTE
CLAVE GA - s/ SR

Mo.DE LUMIDADES

2 ¢ DoS)

BOMBAS CENTRIFUGAS.

SERYICK: ENMVIO  DE COMDENSAIOS A ALMACEMIAIIIE AT
Mo DF BOMBAS: (20 o083
Ny DE WOTORES: (2 003 (2

MNo- DE TUBDINAS:

LIQWNDO CONDE NN EADOS S TR PETALDS,,
|__oewsipao peLaTIVA: @ 72 S
| PRESION DE VAROR: IR selenll @A spo 0K
| _¥iscostpan: e 5 ep @ oo er
SFLLO - NORMAL: &2 ¥ glodris  yaxian P° 940 Jenin
TEMPERATURA DE BOMBED: =l
|__paesion_oe_swooiow SO A4=-5t ad3.  prpsion pE oEscangar /03 fédovhl adS.
PRESIGN DIFERENGIAL: S2.4 =0 juug?
—_CASEZA DIFERENCIAL - i59 o«
HPSH: 0 asc fot 1o0m sl )
POTEMCIA® Ll e
—MATERIAL . AodLLD Al C a2 G
MOTQR:  SLECTEITD A RpW. 3600
YOLTS: 220 FASES: = cicLas: &0 /s -
COMBUSTIBLE * L HV s B8P8. s BT Sose S @ posl y ares,
TURBINA HP RPM MATERIAL .
YAPDA DE EMTRADA
VAPOR DE_SALIDA: j )
FLUJD OT VAPCR
KO TAS
(e} _<a S04 L& RELEVD DoDL A BCCLOMARTE Coas |
A OO DHE SO A G ST D AS CAIT GBI A, (TAAPLEALDD GAY
28 BAaIE  LEISIOAN




PLANTA AOLUO D& SELLELHOrON X L7448
LOCALIZACION CAAIDD  afUSPAC, PEAMEX. FOMA SURESTE .
CLAVE 8- ros s D

No. DE UNIDADES

z L0S5)

COMPRESORES RECIPROCANTES
SEAYICID: CPAYCLES DL DPE GAS DE BArA LPRESION
ETAPAS 1 2 £ 263)
FLUIDDO' mGas &8 &8AJA PFPRES/ION
PESO MOLECULAR: 2./ s4/ci-ws/ DENSIDAD REL.: O.H&S5
ETAPA / =
CAPACIDAD s e PO SP POAS
CESPLAZAMIENTO 272 LCA 05 Poit )
EFICIENCGIA VOLUMETRICA g0 % 60 %a ’
ACCION DEL CILINDRO DOBEE DOABLE
PRESICK DE 3UCCION £P27 BhbTods | #ZAB 28k lods,
TEMPERATURA DE SUCCION PO PO FANSLY -4
PRESION DE  DESCARGA F34.3 Bhuflady /2B dhielsods
TEMPERATURA DE ODESCARGA 2D5.7 % Z59.2 &
RELACION DE COMPRESION 5. 023 3023
FACTOR DE COMPRESIBILIDAD o PeS o . F7E
AELACION DE CALORES ESP, s 278 FRE PR I
CAIDA DE PRESION PERM. = a&/)._./FE 5:..5/,.446 i
CALOM ABSQANIDD ENTRE ETAPAR » 88 £S5R, 2 679/4
MATERIAL A CER D
ACCIONADOR
TIPO: crec 7R/CO Hp Ao R RPM. [ L =T~
VOLTAJE: £ 40D FASES: > FRECUENCIA 1 £ 4 coch s CARCAZA: A PUNAA OF o0
VAPGR 1 FLUJD .
ENTRADA® SALIDAS
COMBUSTIBLE GAS LES/DUAL  DC BAIL ACcs/oXN LMY VP8 & loie? 200% y Aarte

NOTAS

0} £ CONBBISOR DE RELEVO Lpdfa

SRS TEAE A A EASLEEAALAD S AS HE BAIA,  DLES IO
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IV 10,2 ARREGLO PRELIMINAR DE EQUIPO DE PROCESO.
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SISTEMA DE SEPARACION A BAJA TEMPERATURA PARA EL MANEJO
DE GAS Y CONDENASDOS.

CAMPO MUSPAC, CHIAPAS, MEXICO.

1.b. BASES DE DISERD. (%)

1, GENERALIDADES,

El objetivo del sistema es recupersr la mayor cantidad de liquides de
1la corriente de hidrocarbures proveniente de pozos productores del --
Campo Muspac de Petrfleos Mexicanos, el cual permite explotar un yaci
miento de gas y condensados.

Para conscguir una recuperacidn elevada de hidrocarbures ligquidos, se
empleari el proceso de baja temperatura, cn el que sc somete a 1a co-
rriente producida a un enfrismiento mediante un sistema de refrigera-
cifn mecinica, para asi lograr una condensacién parcial del pas y --
por medio de un fraccionamiento, obtener los condensados estabiliza -
dos y gas residual.

2. CAPACIDAD,

La recuparacién de condensados se realizarpd mediante un sistema de 10
méiulos, cada uno de los cuales tendri una capacidad normal de 8.194-
m¥s o 293 K y 101,325 kPa EZS MiPCD 4 20°C y 1 atm). La capaci-
dad de disefio serd de 9.177 m/s  ( 28 MIPCSD }, no se¢ considerarin -
operaciones a capacidades inferiores a las sefinladas para realizar el
disefic de los mBdulos. El factor de scrvicio considerade cs de 0.9
el que corresponde a 330 dius/ano.

La capacidad modular total es suficiente para mancjar la produccitn -
del Campo Muspac, por le que no se requeririn ampliaciones futuras.
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3. - ESPECIFICACION DE LA ALIMENTACION,

Las caracteristicas de la corriente de hidrocarburos que sc alimenta-
ri a cada m&dulo son iguales a las que presenta la alimentacién al --
sistema de separacifn en ctapas.

EL flujo de disciio considerado es de 9.177 m¥/s a 203 K y 101.325 -
kPa ( 28 MWPCD a 20°C y 1atm)

4. ESPECIFICACIONES DE LOS PRODUCTOS.

Estas especificaciones se establecieron de acuecvdeo a las condiciones-
de equilibrio en cada ctapa de separacidn, considerando que los con -
densados tecuperados deben presentar un valor de presién de vapor Reid
mixima de 96.5 kPa { 14 Lb/pulgz). Ademis, se recuperari pas residual
con bajo contenido de componentes pesados.

GAS RESIDUAL.
Flujo: 8.333 m3/5 293 K y 101.325 kPa (25.428 MPCD a 20°C y --
1 atm).
COMPOSICION
COMPONENTE 5 MOL
ACTDO SULFHIDRICO. 2.631
NITROGENG. 2,188
BIOXIDO DE CARBONG. 3.722
METANO. 79,614
ETANO. 7.960
PROPANO., 2.611
TSOBUTANO, 0.306
BUTANO NORMAL. 0.431
ISOPENTANO. 0,105
PENTANO NORMAL. a.082
HEXANO NORMAL, 0.309
HEPTANO {+) 0.6a7
TOTAL: 100.000
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| CONDENSADOS RECUPERADOS

FLUJO: .- - 4,982

PRESION DE 'v_mm REID

1/s a 293 ¥( 2 707.6 BPD a 20°C},
14 psi mixima.

. 5. _CONDICiONES DE L\ ALIMENTACION EN LIMITES DE BATERIA.

T TSTA0 T FRESTON SN, | TINPERATURY | FORMA DF
ALIMENTACION | §isico | kPa_(kg/om?)__|_ K (°C) RECIBO
GAS Y CONDENSADOS L&’;};gf"‘ B 680.8 (88.5) | 329 (56) | Tuberia.
6. CONDICIONES DE LOS PRODUCTOS EN LIMITES DE DBATERIA.
O[PSOV AN, | TBIERRTURA | TORE DE
PRODUCTO FISICO | kPa (Xp/am?) K (°C) ENTREGA.
GAS RESIDUAL. | Gas 19325 (19.7) | 433 (160) | Gasaducto. |
CONDENSADOS . Liguido 496.3 ( 5) 311 (38) Gasolino
Ducto.

7. ALMACENAMIENTO.

Los condensados se almacemarin fuera de L.B. en un recipiente esféri-

co comitn a los 10 m&dulos, con capacidad de 4 770 n’

(30 000 bbl) a-

una presién de operacién de 58.85 kPa ( 0.6 Kg /am®) man.y una tempe-
ratura de 311 K ( 38°C). La capacidad normal almacenada serd de ---
3283 m® ( 27 000 bbl),

B, SERVICIOS AUXILTARES,

B.1.

AGUA _CONTRA INCENDIC.

El agua para servicio de contra incendio se recibird a una presién de
2

1 177.05 kPa { 12 Kg/em™ } man. y temperatura ambiente, en limites de

bateria, sicndo su disponibilidad ilimitada.
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8.2 AGUA PARA SERVICIOS Y USDS SANITARIOS.

El agua que se utilizard para servicios y usos sanitarios se almacena-
ri en un recipiente pequefio con capacidad suficiente para satisfacer -
adecuadamente este requerimients. Se recibirf a 296.44 kPa ( § kg/om2)
v temperatura ambiente, en limites de bateria,

8.3. AGUA DE PROCESD.

El agua que sc utilizard para preparar la solucifn de glicol, para des
hidratar a la corriente de alimentaciGn, sc recibiri de pipas a una --
presion de 490.44 kPa ( 5 kg/em?) man. y temperatura ambiente. Para -
lo cual se dispondri de un tanque pequeiie de almacenamiento de capaci-
dad suficiente para cubrir este servicio y la regeneracion de jos fil-
tros de carbdn activado,

8.4. COMBUSTIBLE.
La demanda del gas combustible, serfi cubierta con gas residunl obte -
nicndo de la torre estabilizadora del mismo médulo. Este combustible -
tenddrd las sipuicntes caracteristicas:
Peso Molecular: 28.68 keglk-mol [ 28.08 ke/ke-mol).
Poder calorifico bajo, LIIWV: 47 618.6 k,]/m3 a 111.325 kPa y 283 K
{ 1 278,5 BN/pie” a 14,7 psia y 68°F)
Densidad relativa: 0,990

8.5. REFRIGERACION,

Se utilizari como refrigerante Lulane, el que se recibiri de autotan -
ques en limites de bateria a 588.5 kPaf 6 kp/am™) man. y 303 K (30°C).

La composicién del refrigerante es la sivuiente: -
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" Componente: _ : % mol.

“Butano. © .- a5
- Propano. ’ 1
Propileno. 4

TOTAL: 100

8.6  ENERGIA ELECTRICA.

- Fuente de suninistro: PEME X,

Tensidn: 4 160 volts.

Munero de fases: 3

Frecuencia: 60 Hz ( 60 ciclos/s).
Acometida: Subterréinea.

6.7,  ENERGIA ELECTRICA DE EMERGENCIA.

Fuente de suministro: COMISION FEDEPAL DE ELECTRICIDAD.

Tensidn: 4 160 Volts.

Nimero de fases: 3

Frecucncia: 60 {iz { 60 ciclos/s. ).
Acometida: Subterrfinea.

8.8. FLUIDO DE INSTRUMENTOS.

El fluido de instrumentos se integrari a una red general fuera de limi
tes de baterfa, empleando gas seco del mismo  conjunto de mSdulos.

Presién del =sistema: 620.36 kPa ( 90 psig).
Temperatura: 311 K { 100°F ).

8.9 DESFOGUE.
La red de tuberia de desfogue del mddule se unird a un cabezal comiin -

de los mbdulos fuera de limites de bateria.
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9. CONDICIONES CLIMATOLOGICAS.

9.1.  TEMPERATURA.

MAXTMA EXTREMA.

MINDMA EXTREMA.

MAXIMA PROMEDLO.

MINIMA PROMEDIO.

PRCMEDIO.

PROMEDIO DEL MES MAS CALIENTE.
PROMEDIO DEL MES MAS TRIO.

DE BULDBD HUMEDO PROMEDIO.

9.2, PRECIPITACION PLUVIAL.

HORAR LA MAXIMA,
MAXTMA EN 24 HORAS.
ANUAL MEDTA,

9,3. VYIENTO.

PIRECCION DE LOS VIENTOS DOMIKANTES,

DIRECCION DE LOS VIENTOS REINANTES.
VELOCIDAD MEDIA.
VELOCTDAD MAXIMA,
9.4, HUMEDAD.

MAXTMA,
MINTMAL

9.5. ATMOSFERA,

La presi6n amosférica es de 101.325 kPa  ( 1,033 kp/am? )

1a atmdsfera o5 corrosiva.

1

313 K ( 40°C ).
282K { 9°C).
311K ( 38°C ).
294 & ¢ 21°C ).
299 ¥ { 26°C ).
304 K { 31°C ).
204 K ( 11°C).
301 K ( 28°C ).

B3 mm,
672  mm.
242.5 mm.

Do Norpeste a Sureste.,
De Noroeste a Surcste.
20.7 ¥m/h,
2430 km/h.

95 4 a 301 K { 28°C ).
75 L a 311 K ( 38°C ).

y
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9.6, ELEVACION SOBRE EL NIVEL DEL MAR,

La elevacidn del sistemz sobre el nivel del mar es de 10 m.

10. ELIMINACION DE DESECIIOS.

Los requerimientos de eliminaci6n de desechos deberdn ajustarse a la
Ley Federal de Proteccidn al ambiente, vigente a partir de febrero -
de 1982, de la Secretaria de Desarrollo Urbane y Ecologia.
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2.b DESCRIPCIGN DEL PROCESO.

INTRODUCCION,

El mbdulo de separacifn a baja temperatura consta de dos secciones: Sec
cién de separacidn y estabilizacién y Seceifn de refrigeracién. En la
primera se efectiin la separacién de los condensados contenidos en la
corriente de hidrocarbures provenientes de los pozos, la cual ha sido
enfriada previamente para provecar una mayor condensacién de hidrocar-
buros y sagua; asi mismo, les condensados recuperados sc estabilizan en
una torre sin reflujo. Ademfs, cstd provista de un sistema de dosifica
cibn de dietiienglicol que pemmite deshidratar a ia corriente de hidro
catburos ¢ inhibir la formacibn de hidratos que se pucde ocasionar por
1as bajas temperaturas de operacibn. La seccién de refrigeracibn cons-
ta esencialmente de un sistema de refrigeracién meclinica, para llevar
a cabo ol enfriamiente, cmpleando butano como refrigerante.

Los productos obtenidos son los condensados estabilizados y gas resi -
dual.

SECCION DE SEPARACION Y ESTABILIZACION.

A le corriente liquido-vapor proveniente del Campo Muspac, o una pre-
sifn de B 681 kPa ( 8B.5 kp / em? ) manométrica y una temperatura de -
320 K ( 56° C ) se le reduce su presién a 2 070 kPa ( 21.1 kg / o )
loprande as{ un abatimicnto de temperaturs hasta um valor de 306 K --
( 33°C ). [n scguida sec le inyecta la solucién de dietilepnglicol al -
75% para evitar la fovrmacién de hidratos durante el enfriamiento pos-
terior, logrando una depresifn en la temperatura de formicidn de hidra
tos de 22 K ( 22°C ) . Ademds, al introducir deshidratada ia carga a -
la torre estabilizadora se mantiene la capacidad de la misma. Una vez
que s¢ ha dosificade la solucidn de dictilenglicol a la corriente 1ligui
do-vapor, ésta se enfria a una temperatura de 283 K (10°C ) enel en
friador FA - 201, el cual cs integrante de la scccifn de refrigeracifn,
la temperatura a la cual se lleva la corriente ali-
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mentada produce la vondensacifn parcial de los hidrocarbures, los que
se envian al scparador FA-201.

Este separador opera a una presién de 1 962 KPa (20 I-:g/cmz) manométri-
ca y una temperatura de 283 K (10°C). El gas separade frio se envia -
al intercambiador EA-203, uptilizindose como medio de enfriazmjento de

los condensados estabilizados provenientes del fonde de la torre DA-201;
después se combina con 1a corriente gascosa del domo de la torre estabi
lizadora y se envian al enfriador EC-201/R, a und presion de 1 932.2

kPa (i9.7 kg/csz y 446.4 K (173.4°C}. [n este enfriador se abate la
temperatura de los hidrocarbruos hasta 327 K (54°C); finalmente se com-
prime la corriente combinada en le compresor GB-20] y se envia a L.B.

a una presién de B 681 kia (88.5 kg/cmz) ¥y una temperatura 133 K (160°C).
Ademds, en esta etapa se separan condensados y solucidn rica de dictilen

glicol.

Los condensados separadoes, en el scparador FA-201, se alimentan o la par
te superior de la torre estabilizadora sin reflujo UA-201, la cual trabp
ju o una presion de 1 932.3 kPa (i9.7 kg/csz. De esta torre s¢ enviun
del fondo los condensados al rehervidor EA-202, de donde la fraccidn 11-
quida se alimenta al enfriador EA-203 y posteriormente se envia a L.B. 1
uan presién de 490.5 kPa ( 5 kg/om?)man.y una temperatura de 311 K -
(38°C), para su almacenamiento. El gas que se obticne del domo de la to
rre se emplea parcialmente como medic Je calentamicnto en el rehervidor
EA-202 de la torre estabilizadora BA-201 ¥ en el rchervidor-regenerador
de glicol EA-205 los cuales son del tipoe de tubos de humo. Posteriormen
te se comthina con el gas proveniente del intercambiador EA-203 y sc en-
vian al enfriador EC-201/R, a una presién de 1 932.3 kPfa (19.7 kg/cm™)

y 446.4 X (173.4°C).

La solucidn rica de dietilenglicol se precalienta en el intercambiador
glicel-glicol EA-204, en seguida fluye a través del filtro FD-201/R ¥
se alimenta finalmente al rehevvidor-regenerador EA-205,

El intercambidor EA-204 utiliza como medio de calentmniento a la solu-
¢idn de dietilenglicol que ha sido regenerada en el rehervidor-regene-
rador EA-205; de este regenerador se envia la solucidn al acwenula-
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dor FA-202 de donde se alimenta al 'intercmnbindor EA-204, mediante la
bomba’ GA-201/R, ' : '

_Existen pérdidas de dierilenglicol debido al arrastre durante la cta-
po de regeneracifn y por solubilidad en hidrocarburos del dietilengli
col, razdn por 1a cual el sistema dispone de un recipiente que contie
ne la reposicién de dietilenglicol, 1a que se combina con la solucidn
regenerada por medio de 1a bomba GA-202/R; finalmente se alimentan -

al intercambiader EA-204.

SECCTON DE REFREIGERACION.

Esta seccidn, integrada como cquipb paqucte, estd constituida por un-
sistema de refrigeracidn mecifinica de cicle simple para alcanzar el ni
vel de refrigeracidn de 283 K { 10°C) de 1la corriente de hidrecarbu -
ros del Campo Muspac. Tomando en cuenta el nivel de refrigeraci6n an
terior el fluide refrigerante adecuado es butano el que sufre una eva
poracign isotémica a 177 K (1°C) v una presién de 19,6 kPa (0.2 kp/
cmzl man, ¢n el evaporador EA-201, absorbiendo calor sensible v laten
te lo cual proveca el enfriamiento de la corriente de hidrocarburos, -
Los vapores de butano se comprimen politrépicamente hasta una presidn
de 90,4 kPa ( Skg/t‘_‘m:] man. c¢n ¢l compresor GB-301, lo cual permite-
su comdensacién a 327 K (S4°C) en el condensador FC-301, utilizando -
aire cono medio de enfriamients. De este condensader se envia al acu
mulador FA-301 a la salida del cual se cxpande isoentiilpicamente has-
ta una presidn manem@trica de 19.6 kPa (0.2 kg/cmz): después se sepa
ra el liquido del vapor producido por 1la expansién, en el separador -
FA-302, el liquido se introduce al cvaporador EA-20! iniciindose otro
cicle de refrigeracidn, finalmente el vapor separado sc combina con -
el vapor generado ¢n el enfriador,
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© 5.b. " CRITERIOS DE DISERO: ~ . " .

CRITERIOS DEL PROCESQ. - -

7.7 s CAPACIDAD. . -

" Las capacidades, normal y de disefio, de cada médulo son las mismas que
- las establecidas para el médulo de separacién en etapas, con cbjeto de
- poder Tealizar la comparacién técnico-cconbmica,

2. OPERACION.

La forma de operar al sistema es similar al de separacitn en etapas, -
considerando que tambifn estd constituido por 10 médulos,

5. ADNCIONAMIENTO.

La inyeccién de dietilenglicel tiene por objeto deshidratar la corrien
te de hidrocarbures e inhibir Ia formaci6n de hidratos. EI dietilen -

" glicol regenerado debe presentar una concentracifn méxima de 75% para-

evitar probiemas operacionitles por aumento en 1a viscosidad; 1la con -
centracitn minima una vez que absorba apua debe ser tal que mantenga -
un abatimiento de la temperatura de foomacifn de hidratos de 22 K (20°
C). Ademds, tomando enm cuenta las pérdidas de dietilenglicol causadas
por su solubilidad en hidrocarburos y mor arrastre en su regencracifn,
debe incluirse la reposicién respectiva.

1, EQUIPD PAQUETE.
Con objecto de disponer de equios de refrigeracidn ccondmicos, se debe-

rin adquirir como equipo paguete, on velacidn a comprar sus partes in-
tegrantes por scparado.
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sS. FILTRACTON,.

La solucién rica de dictilenglicol se filtrard con objeto de retener-
los productos debidos a 1la degradacidn y evitar problemas operaciona-
les subseccucntes tales como formacibn de espumas y corrosidn excesiva
causada por preoducto degradado.

El filtro adecuado para este servicio debe utilizar nreferentemente -

carbdn activade, puesto que su funcién primordial es retener productos
de depgradacién,

CRITERIOS DE RISERD DE ELUIPO.

TorRes, 1% 1a presién de operaci6n de la torre DA-201 se ha fijado-
en 1930 kPa (19,7 !-cgh:m2 ), con ¢l fin de muntener una alimentacién -
liguida a 1a mizmh. Ademis, se considera que sea de platos perfora -
dos de 0.198 dcm [ 5/64 pulg) de espesor, con orificios de 0.952 5¢m

{ 3/8 pulg ) y csnaciados 45.72 an (18 pulg) para facilitar su mante
nimiento.

£QUIPO DE INTERCAMBIO DE eAlor. (12036170 gy g1456 de discrio considera
do serd 12% mayor que el de operncion normal.

En lo corriente a los rchervidores, se tendrd un flux de 94,534 kJ/ -
smZ [ 30 000 BTU/h picZ] para soluciones acucsas y de 56.720 lv<.l/‘_-*rn"eg -
(18 000 BIU/h pie ) para soluciones orgfinicas; ademis deberfin dispo-
ner de wuna ciimara de vanor tomando en cuenta gue los tubos ocupen el-
60% del difdmetro de la coraza,

Para los intercambindores de tubo y coraza, no deben teper mis de 4 -
cuerpas, paraz facilitar su mantenimicento.

En los casos donde se requiera enfriar y no pueda utilizarse alguna -

corriente de proceso, se utilizard aire de enfriamiento debido a su -
disponibilidad,
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RECI!I’IBH'I‘ES.U_D'”)‘ Dehen considerarse los siguientes factores de so-
.bredisefio 208, 12% y 50 K {50°C) mis para presién, flujo y temperatu-
‘ra resﬁéctivﬁmente.‘ Para el reciviente FB-201 se considera un volu -
men equivalente a 7 dias de reposicidén de solucién de dietilenglicel,

. E-Cl‘-ﬂl-\S.Uz) La seleccién del tipo de bewbas depende del flujo que ma-
neje asi como de la presién a 1a que descarga. El sobrediseio debe -
ser de 128 y 20% para flujo y presidn de descarpa resmectivamente. De
acuerdo a las caracteristicas de operacidn de las bombas GA-201/R v -
GA-202/R serfin del tipo reciprocante. La cabeza neta positiva de suc
cidn disponible debe ser igual a 3 m, (13)

compresorEs. 1Y) E1 criterio de seleecibn del tipo J¢ compresor s¢ -
basa en el flujo a mapejar v la presi6n de descarga., De acuerdo a las
caracteristicas de operacidn el compresor GB-201/R serd del tipo cen-
trifugo, La temperatura wixima de descarga no deberd exceder de 450-
K (350°F),

ACCIONADORES.  Tomando en cuenta la disponibilidad de servicios auxi
liares, 1os accionadores de las bembas GA-2Z01 y GA-202, asi como o1 -
del compresor GB-201 seriin motores cléctricos.

UNIDADES DE RELEVQ, Los accionadores de las hombas GA-201 R y GA-202
R y del compresor GB-201 R serfiin motores de combustién interna que em
pleariin gas residual como combustible,
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4.b. - - FILOSOFIAS BASICAS DE OPERACION,

" El mbdulo de Scparacifn a baja temperatura tiene por objeto Tectuperar
¥ estabilizar los condensados separados de 1a corriente de hidrocarbu
. ros provenientes del Cammo Muspac. Fuesto que el nmreceso involucra -

el abatimiento de temperatura, por medio de refrigeracién mecénica, -
el médulo tiene un sistema de dosificacién de dietilenglicol para des
hidratar a esta corriente ¢ inhibir la formacién de hidratos.

'
Las secciones que integran a est2 mGdulo son: Seccibén de separacifn-
y estabilizacidn y Seccidn de refrigeracién mecéinica.

En este apartado se presentan los siguientes aspectos para cada sec -
citn:

i. Variables de operacion y control del proceso,

2, Oneraclones anommles,

3.  Procedimientos de operacién especial,

4, Requerimicntos de control analitico del proceso.
1, VARIABLES DE QPERACION Y CONTROL DEL PROCESO,

1,1, SECCION DE SEPARACION Y ESTABILIZACION.

Esta seccidn estd integrada por los siguientes equipos:

DA-201 Torre estabilizadora de condensados,
FA-201 Enfriador de carga,

EA-202 Rehervidor de estabilizadora,

FA-203 A-R Fnfrindor dc condensados.

EA-204 Intercambiador glicol-glicol,
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EA-205 - .. Rehervidor-generudor de glicol.
. EC-201 S Enfriador de gas residual,
CFA-201 T Separador a baja temmeratura.
SFA-202 Acumulador de solucidn de plicol regene
S rado.
FB-201 - Depésito dec solucién de glicol.
ED-201/R * - Filtre de solucién de glicel,
GA-201/R Bomba dosificadora de glicol.
B GA-ZOZ/R. S Bomba de reposicifn de glicol.
GB-201/R Compresor de gas residual.

11,0, FLUJ 0.
“Esta -seccién opefar;i normalmente con un flujo de alimentaci&n de 8.194
m¥s a 293 K v 101,323 kPa [ 25 MPCD 20°C y 1 atm) integrado por

una sola corriente de alimentacién, existiendo un controlador de flujo
que mantiene la carga aproniada al médulo.

El flujo de dietilenglicol, 2.14 1/min. equivalente a 0.69Z 4bbl/ADPCS,
que se dosifica a la corriente de hidrocarburos y que esti constituido
por el dietilenglicol regenerado v el de reposicidn,  se mantienc por-
medio de un controlador de flujo. Ue manera similar sc controla la co
rriente de dietilenglicol de renosicidn,

1.1.2. PRES T O N.

La presidn de la corriente de glimentacién en L,B, ¢s de 8 681 kPa  --
" [ 88.5 kg/cmzl, 12 cual se veduce hasta 2 074 kPa { 21.1 kg/cm?'), io -
que provaca un abatimiento de temperatura. Este dltimo valor de pre -
si6n se determind que es el mis adecundo, en sinergia con una teepera-
tura de 283 K ( 10°C ), para operar a1 separader FA-20T, puesto aue --
permite separar una cantidad tal de condensados que despufs de estabi-
lizarlos se¢ tienc la mixima recuperacidn de condensados estables. Es-
te valor de presion s¢ controla mediante un controlador de presidn --



instalado despufs de la dosificacibn de dietilenglicol.

Con aobjeto de mantener las presiones de operacidn, tanto on el separa
dor FA-201 como en la torrec PA-201, cercanas a un valer de 2 070 kpa-
(21.1 kg/cm2), cada uno de estos equipos ticne un control de presién.
Ademfis, 1a presién de operacidn de 1a torre estahilizadora fija la --
temperatura de fondos; teniende por consiguicnte, su contrel de pre-
sign &sta otra funcién. El control de estos equipos se lagra median-
¢l ajuste de [lujo de gas que se envia al enfriador EC-201.

La presidn de eperacidn del rehervidor-regenerador de la solucidn de-
dictilenglicol fija la temperatura de regeneracién; con cbjeto de --
no tcner tomperaturas elevadas y evitar la degradacifn acelerada del-
dietilenglicol, este equipo debe operar a presién atmosférica,

1,7.3, TEMPERATURA.

La tomperatura de fondos de la torre DA-201 se¢ controla por un ajuste
del flujo de gas combustible,

La temperatura de regeneracibn de dietilenglicol se controla por ne -
dio del ajuste del flujo de gas combustible.

la temperatura de dictilenglicol que se dosificn deberi ser baja, rm-

z6nt por la oue se cnfria en el intercambiador glicol-glicol, para lo-
grar que la absorcifn de agua sca mis eficiente.

1.1,4, NI VEL,
Para evitar el arrastre de hidrocarburos al regenerador de dietilen -
glicol, en el scparador FA-201 se ticne un control de nivel de inter-

fase apgua-aceite que ajusta. el fiujo de agua,

Este separador, tarbifn tiene instalado un controlador de nivel de fa
se liquida con objeto de mantener el nivel a un 50 % de su difimetro y
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“que la separacifn- liquide vanor sca eficiente. E1 nivel se mantienc
por el ajuste del flujo de 1a alimentacién a 1a torre DA-201.

11,5 CONCENTRACION.

. S¢ recomienda que la concentracifn de dietilenglicol en la solucibn-

se encucntre dentro del intervalo de 75 a 807 cn peso, ya que un in-

cremento en la concentracién, aunque permite una absercién mayor de-

agua, ammenta 1a temperatura de regeneracifn lo que provoca un incre
mento en la veposicién debido a una degradacién acelerada y corrosién
en los equipos de procese.  Por otra parte, si la concentracidn de -

dietilengricol disminuye, el proceso de deshidratacidn e iphibicién-

de hidratos scrd poco eficicnte al no absorber totalmente el agua.

1.2, SECCION DE REFRIGERACTION MECANICA.

Los equinos que foiman a esta seccidn son:

EA-200 Enfriador de carga,

£C-301 Condensador del fluide refrigerante,
FA-301 Acwmilador del fluido refrigerante.
FA-302 Separador del fluido refrigerante.
GB-3M Compresar del fluido refrigerante.

1,2.3, PRES I ON,

Para lograr el nivel de refrigeracién requerido en el procesc, asi -
como una condensacién adecuada del refrigerante utilizando aire como
medio de enfriamiento, se deberdn incluir en el equipe pagquete los -
controles respectivos de oresidn de) refrigerante para enfriar o los
hidrecarburos y comdensacidn del mismo.

1.22. TEMPERATURA.

la temperatura, de la corriente de hidrocarburos, a la salida del en
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friader de carpn EA-201 se controla mediante un control que actfa so-
bre una viilvula colocada en 1a linea del refrigerante que entra a es-
te enfriador, Es muy importante mantener esta temperatura en 283 K -
(10°C), va que la combinacitn de su efecto con ¢l de la presién a la-
cual opera el separader FA-201, permite una mayor recuperacion de con
densados estables,

2, OPERACIONES ANORMALES,

2.3. SECCION DE SEPARACION Y ESTABILIZACION,

Aunque un camble en la composicién, con resmecto al tiompe, durante -
la explotacién de un yacimiente de hidrocarburos es un [enGmeno nor -
mal, constituye una situacién anormal durante la operacidn de cual --
aquier planta de procesamiento, Debide a que este cambio es gradual y
considerando el alcance de e¢ste estudio, se supone que la composicidn
de 1a alimentacidn es constante,

En case de falla en el enfriandor EC-20), los gases no se comprimirin,
debido a que presentaria una elevacidn de temperatura por encima de -
450 K (350°F); y se cnviariin a LB, para quc el médulo =iga operando -
normalmente,

Si el compresor GB-201/R llegara a fallar, durante lz operacidn, los-
gascs s envian a L.B. y el médulo sepuird operando normalmente.

§i se presenta falla en ¢l enfriador EA-201, sc deben mantener las --
mismas presiones de operacin normal y se continfia la operacitn del -

mbédale bajo las nucvas condiciones de temperatura,

2,2, SEQCION DE REFRIGERACION,

En caso de que exista una disminucidn o carencia de circulacion de flui
do refrigerante, esta scccifn quedard fuera de operacién y 1a corrien-
te de proceso que deberia enfriav, se seguird procesando bajo las mis -
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nmas presiones de operacifin nermal y se continfia operando con estas mig
vas condiciones, '

- 3. PROCEDTMIENTOS DE_OPERACION ESPECIAL.

3.1,  SECCION DE SEPARACION Y ESTABILIZACION,

3.1,1, PREPARACION DE LA SOLUCTION DE DIETILENGLICOL,

El dletilenglicel se vaciarf del tambor al depdsito de solucibn de die
" tilenglicol FB-101, posteriomente sc agregn agua de proceso para ha -
cer la dilucidn, Para homogeneizar la solucién de dietilenglicol re -
cién preparada, se recirculari 1a selucidn, mediante el releve de la -
bomba de dosificacién de dietilenglicol., La solucidn asi separada, se
- dejard en este depSsito con chjeto de emplcarse en el arranque del m8-
dulo ¥ postericimente para reposicién,

3,1.2, REPOSICION DE SOLUCION DE DIETTLENGLICOL,

la reposicifn nomal de solueifn de dietilenglicol se hard con la bam-
ba de dietilenglicol pobre GA-202/R durante la operacién de la planta,

3.1.3, FILTRADO DE LA SOLUCION DE DIETILENGLICOL,

El filtro de dietilenglicol ticne una unidad de relevo que pemmite que
la solucién de dietilenglicol sicmpre se esté filtradoe, Cuando sea nece
sario regenerar el carbdn activado, se pondrd en operacidn la unidad -
Je releve,

La repeneracidn de carbdn activado, se llevard a cabo cuando 1a diferen
zia de presifn sea de 137,43 kPa (1.4 kgfem™ ) o mayor, El propdsito
Ze la regeneracidn es el de desorber los contaminantes que han sido acu
mulados en el carbén activado durante el periodo de filtracidn, para -
2110 se utilizard agua de proceso durante 4 horas.
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4. REQUERIMIENTOS DE CONTROL ANALITICO.

Con objeto de poder evaluar el funcionamiento del mddulo, en un mo-
mente dado ¥ mantener un control de éste, se recomienda efectunr --
unfilisis & las corrientes que se indican a continuacidn y que se --
presentan en la Tabla 2.

4.1, SECCION DE SEPARACION Y ESTABILIZACION.

Corriente de alimentacidn y gas residual,

Anilisis de: €O, ¥ de HC Método ASTM D-1945-64,
;S Mitodo de sulfato de cadmio.
(Carbide-Carb6n Chemicals Company 12-1P6-1V).

DIETILENGLICOL RICO Y POBRE.

Con objeto de mantener la solucién de diectilenglicol pobre en condi-
ciones de abscorcion buenas y deteminar la eficiencia de absorcién,-
s¢ deberi determinar el contenido de dietilenglicol en la solucidn -
rica y pobre; asf como sales estables a temperatura; la determina-

cién de fierro es muy Gtil puesto que una concentracidn elovada indi
carfi un alte grado de corrosidn.

CONDENSADOQS.

Con objeto de conocer cl grade de estabilizacién del producte princi
pal del mSdule, sc deberd deterninar la presién de vapor Reid a los-

condensados estabilizados, la que debera ser igual a la establecida-
en Bases de fisefio.
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: TABLA 2. CORRIENTE DE PROCESO PARA CONTROL ANALITICO,

CORRIENTE . . .
ooomm ALIMENTACION | oo’ prcinga, | DEG RICO DEG POBRE
= Hy8 - 2.466 2.63% - -
Ny 1.990 2,188 - -
S0y 3.415 3,722 - -
Gy 72.583 79.614 - -
C, 7.400 7.960 - -
B . 2.800 2.641 - -
- igy 0.477 0.306 - -
nC, 0.800 0.431 - "
G 0.348 0.105 - -
C 3.608 0,309 - -
5 3.726 0.001
H,0 - - 49 25
DEG - - 51 75
PRESION, 8 680.8 kPa 1 932,53 kPa | 1 932.3 kPa | 1 932.3%Pa
TIMPERATURA 329 K 433 K 283 K 305 X
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IV, 5.b. - DLAGRAWAS DE FLWJO DEL PROCESO
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IV. 6.b. BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA.

Los balances de materia y energia de las corrientes principales de
pfocéso se realizarcn a partir de la composicitn ajustada de 1a --
.alimeﬁtacién v dos programas de cSmputo; el primero es el descri-
to en la parte C del apéndice A, el otro pemitid simular la torre

estabilizadora.

Con bbjetb de conocer la temperatura alcanzada, debide a la expan-
si6n de la corriente alimentada desde Ia presifn a 1a cual se ali-
menta hasta la presién de separacidn, se llevé a cabo un flash iscen
_:51pico; posteriormente se ¢alculd un flash isotérmico a las con-
diciones Jde separvacidn con cbjete de copocer las caracteristicas -
de la corriente que se¢ alimentaria a la torre cstabilizadora y po-
der efectvar la simulacidén.  Aderds con 1a informacién aportada por
ios fiashcs mencionados fue pesible determinar la carga térmica del

sistema de refrigeracién,

A continuacién se presentan los resultades del flash isoentilpico,

flash isotémmico y de la simulacién de la torre.
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v.

7.b. LISTA DE EQUIFO.

TORRE S,
- CLAVE NUMERD DE DIAGRAMA DESCRIPCION
nA-201 200 Torre estabilizadora de con-

densados,

INTERCAMBIADORES DE CALOR

EA-201 200 y 300 Enfriador de carga.

EA~202 200 Rehervidor de cstabilizadora

EA-203 A, 200 Enfriador de condensados.

EA-203 B. 200 Enfriador de condensados.

EA-204 200 Intercambiador glicol-
glicol.

EA-205 200 Rehervidor-regmerador de gli]
col.

EC-201 200 Enfriador de gas residual.

EC-201 R. 200 Enfriador de rclevo de gas
residunl.

EC-301 300 Condensador de fluido refri
gerante.

RECIDIENTES

FA-201 200 Separador de baja temperatu-
ra.

FA-202 200 Acumilador de solucion de --
glicol regenerado,

FA-301 300 Acumulador del fluido refri-
gerante.

FA-302 300 Separador del fluido refri -
gerantoe.

FB-204. 200 Depdsito de solucidn de gli-
col.

FD-201 200 Filtro de solwifn de glicol

FD-201 R 200 Filtro de relevo de solucidn
de glicol.

BOMBAS.
RA-201 200 Bomba dosificadora de glicol

93



( CONTINUACION) -

 BOMBAS.
"7, NMERD DE DIAGRAMA DESCRIPCION
200 Bomba de relevo de dosifica -
o cifn de glicol.
o200 Bomba de reposicién de glicel
o200 Bomba de relevo de reposicidn
. COMPRESORES
200. Compresor de gas residual.
. 200 Compresor de relevo de gas re
SIS sidual,
- GB-301 | - 300 Compresor del fluide refrige-
e rante.

9



IV.. 8.b. REQUERIMIENIOS DE SERVICIOS AUXILIARES
Y AGENTES QUIMICOS.

Los servicios auxiliares y agentes quim1cos necesarzos pnra mantener en
operacisn al m&lulo de separacién a baja tempcraturn sun. : )

Combustible gascoso.
Agua de proceso.
Energia eléctrica,
Dietilenglicol.

SERVICIO: i - Combustible gascosa (1) (2).
" CONDICIONES DE SUMINISTRO: 1 952.3 kPa'y 315 K.
LHV=47 618.6 kJ/m> 5 101,325 kPa v 393 K.
(1 278.5 BTU/pic® a 14.7 Ib/pulg® y 68°F )

CLAVE DESCRIPCICN C O NS U MO

EA-202 | Rehervidor de | 224.16 m3/h (7 900.6 pied/h).
estabilizadora.
EA-205 | Rehervidor-rege 5 m/h ( 176.6 pied/h).
nerador de gli-
1.

(3 s -4 3 103 wicd 5
EC-201 R} Enfriador de reg 1.34x10 7 w'/h ( 4.7x1077 pie’/h). (3)
levo de gas re-
) sidual.

GA-201 R Bomba de relevo | 8.9 x10°% wd/h ( 3.1x1077 pieS/n). (3)
de dosificacitn
(3) de glicol. 6
GA-202 R | Bomba de relevo 8.9 x10°° o’/h ( 3.1x10
de reposicidn -
de glicol.
GB-201 R | Compresor de re | 2.6 x1072 o /h ¢ 9.4x1072 pied/h). (3)
levo de gas re-
sidual.

4 pict/m). (3)

TOTAL: 229,18 m/h (8 078. 14 piet/h).

— J—

(1) Sc obriene el mismo m&dulo.
(2} La eficiencia considerada para su comhustién es del 80%.

{3} 5¢ estimd considerando 6 interrupciones de cnergia eléctrica de 10
min. de duracién en promedio, por afio.

as



SERVICIO:

-Agua de proceso.

CONDICIONES DE SIMINISTRO: -490.4 KPa. ( 5 kg/cmz) v mrq:emtura anbiente

CLAVE PESCRIPCION CONSURDD.,
FB-201 Depbsito de 501uc16n de 1.87 kg/h.
- glicol.
SERVICIO: Energin cléctrica ( 60 ciclos/s}.
- . A PUTENCIA kiv;
CLAVE DESCRIPCION VOLTAJE | FASES CONSUMITA | CONECT
EC-201 Enfriador de gas 220 3 9.7 11.2
residunl,

EA-301 Condensador del- 220 3 8.6 11,2
fluido refrige -
rante.

GA-201 Bomba dosificado 1o 1 Q.45 0.75
ra de glicol,

GA-202 Bomba de reposi- 110 1 0.45 0.75
cifn dc glicol.

GB-201 Compresor de gas

() residual. 4 160 3 2 135.5 2 238

GB-301 Compresor del --
fluido refrigerantey 440 3 220 224

TOTA L: 2 372.7 2 485.9

(1) Inclye el consumo de energia elfctrica para el enfriador que utili
za aire.

SCRYICIO:

JOMBRE COMERCTAL:
ESPECIFICACIONES:
CONSUMD  APROXIMAID:

Deshidritar e inhibir la formacidn de hidra

tos (Agente quimico},

Dietilenglicol.

99% de purcza.
56%g /h

26



IV. 9.b. MOJAS DE DATOS DE EQUIPO DE PROCESO.
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PLANTA POMLO DE SEPARAL/OK A AAM  FEATRATLRA.

LOCALIZACION CAMPO pUSPAC, PEAMEX . FONA SURESTE.

CLAVE A4 - 20/

Hp. DE_UNIDADES S {UHA)

TORRES.

seryicio LSTABL/ZAR  LONAASAADS .

nipor AE  SLATOS.

ALIMENTACI O 328155 pe R e s
PROD, DOMO® 72 CR=m2e’  ppon FONDO: 8/9 2252

DIAMETRO: __ &6 _aui ALTURA: 276 auk

TEMPERATURA D& ALI»ENTACION: Ele Rl

PRESION DE OPERACION ! Y- TN W

DISERG: DEO b fpuk ®

MATERIAL " A0, eA . 285 GO

CORRGS10M PERMISIBLE ! G5SR4 o

PESO APROXIMADG: 22 275 ré& EAPESOR: [ 4 mia

AaTes: 7 TIPO) FEASOLAII ESPESOR S puls .

DIAM. ORIFIGIO %5 =4 ESPACIMNENTD: /8 b

] TiPO: A
ALTURA POR CAMA PEX0 ROR CAA:

TIPO OF cARETAS: £L/°7/CAS 2 0/

BOAQUILLAS

LA ME T RO SERVICIO

2 ol ALIAEDTAQ 10 AS

/ poly | Prosuere pE£ bDovo

oL ool FEOPULTO B E EoOObO

3 owly LECHEC DL A /O

U\*[uN\l;’

1 2 pudy |emcrmos pe ACES/OAS

(0]

R B

NOTAS

e £ A vBlca cro M L& L A

& GPrisde as &5 SO A AT

L2 EVLESE AD LT A,




PLANTA AOBLO AE SEFARAL/ON A BAIA  FEMPEADTURA
LOGALIZACION CAMFPD  ANEEPAC, PLAILEX, ZOMA SURESTE.
CLAVE

| Mg, DE UHIDADES A 2alad)

PAQUETE DE REFRIGERACION

SERVICID: LSRR /.42 Lo

EORGS DE ALCOCOHZAURAL AL AFOIULD
FLULDO! B LTANS
PRESION: 200 b Lgeobt ady.
CARGA TERMICA: s8 /7 Fore L AnAas =13 ATEL RS G LA C, O
TEMPERATURA: ENTRADA: s f 2~
SALIDA: 50 -~
EQUIPO INTEGRANTE
EMFRIADOR Eda - 20/
COMPRE SOR: S8- B2/
SEPARADOR: FA - BO2
ACUMULADOR: £A - 3O/
COMOENSA DOR! f£C- 307

TUBERIA DE INTERCOREXION: = 7

SISTEMA DE COMTROL: 3/

MOTAS




PLANTA MOAO B SELARACON A BAJA TLEMPLERATURA
LOCALIZACION CAMPBL MUSPAC, PLAMEX . FOMNA SURESTL

CLAVE LA - 202
Ho. DE UNIDADES s Ferara)

INTERCAMBIADORES DE CALOR DE HAZ Y ENVOLVENTE:

SERVICIO 1 RELERV/OOR HE TORRE ELSTAB/ILITADHOR A
TAMANG 1 25,005/ 300uly ~ /6 pic  TIPOL A KL/ POSICION | HOR/gortirad
SUPERFAIGIE POR LUWIDAD: G73.+ o-c? CORAZAS PON UNIDAD:
SUPERFICIE POR CORAIA « 673+ ose® ARREGLO DE  CORAZAS:

s (oa)

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD

CORAZA TuRe?o
FLUIDO CIRCULADO CONEEANSADOS &6 roees | GASES DE cormdUSrioAs
FLUJ@ sy hemol LA 20.5 lhamol LA
LiqQuibo

ST LT DD

VAPOR
YAPOR DE AGUA
FLUICO VAPORIZADO O CONDERSANG 50Ye VAROR/EALHO
VISCOSIDAD 2. fe?

LAV o s 2PB.G BT @ 20y arkn

o990

DENSIDAD RELATIVA & ads ol s

CALOR LATENTE

CALOR ESPECIFICO ! o .obLB oF AWiLer o At 8 AN eL
PESO M OLECULAR S5 L8 b fE-mal 18,68 16/ mol
TEMPERATURA DE ENTRADA 452 2O |

TEMPERATURA DE SALIDA 428 oo ' )
PRESION 255 ookt ud3 arsosremsen |
Mo. DE MS0S POR LA CORAZA P

CAIDA DE PRESION PERMITIDA 1O 15 e 4t s b Lewlo T

CALDR INTERCAMBIADO 8 o8c 3.7 BIU/SA . |
FLUX /2 o000  aro /4 piet DIF. MED. DE TEMP,

CONS TRUCCION POR CORAZA

TUBDB: , Ha: 22& 0.0: / owd  BWA: /2  LONGITUDY /6 »-c  PITCHIRp4D
CORAZA LD 3T . CUBMERTA ACEED L COLdoas
CANAL O BONNET c~AsAl 2 S5 oudy " CUBIERTA: ACERO AL CARLADL)

ESPEJO OEL HAZ ArC VAL




PLANTA AMOBLLE M SEPARACION A SALA FEMPERA FTURA
LOCALIZACION CANMPO MUSPAQ) PEAIEX. ZONA SURESTE.
CLAVE EA - ZOD o8-8
Ho. DE UMIDADES 4 fraoal

INTERCAMBIADORES DE CALOR DE HAZ Y ENVOLVENTE"

SERVICIQ: s 8 romos  DHE O MDA S DS ESFa s 2a DS,
TAMARD | 2 i - 76 m-2  TIPO: A g POSICION | A08/2 DTN L
SUPERFICCE POR UMIDAD:® 5 er2 oret CORAZAS POR UNIDAD! 2 coos3)
SUPERFICIE POR CORAZA ' 2 8054 .2 ARREGLO DE CORAZAS: so-c .o

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD

CORAZA Tubo

FLUIDO CIACULADD C o A DT AR A DHOS GAS JEL SELATADOK. raA-ios
FLUJQ Z256. 8B téemnel SA Z Gl PG5 tbermodHA
Liaqnoo S TR AD
YAFPOR A GRS SO

YAPOR DE AgQua

FLUIDD YAPORIZADO O COMDENSAM

viScoeSibanp o1 co o O/F ap
DENS10AD RELATIVA o.¥>7 Pl
CALOR LATENTE
CALOR ESPECIFICO o. 650 ¢ sulser o.oB0 FOBTUS S b O
PESO MOLECULAR T 2o SEE 1A S mal
TENPERATURA DE ENTRADA PEE ] S&es
TEMPERATURA DE SALIDA oo °F 385C L
PRESION 295 1b feupt ads 68 o habd ads
No.DE ASOS POR LA CORAZA ’ 4
CAiba DE PREHNION PERMITIDA e IS audy L re so g
CALOR INTERCAMB)ADO 8 2333 /845 ard /4
FLUX DIF, MED. DE TEMP. P .
CONSTRUCCION POR CORAZA
TUBCB:1 ., Mot P75 O.D: “awls awar /2 LONMTUD: <& ». ¢ PITCHi N4 D
CORAZA ¢ 5.0 =2 el CUBIERTA: Aclo g S BO M
CANAL O BONNET cacral 37 ou/y | CUBIERTA: AC&A0 ac  calaoalt.

ESPEJO DEL HAZ +

Al oS L




PLANTA AMOBULO  OE SELARAC/OK A BAJA JEALARATLRA
LOCALIZACION CAMPO  AUSAC, FENEK. EONA DURES TE.
CLAVE EA~POL
Ho DE UNIDADES s frara)

. INTERCAMBIADORES DE CALOR DE DOBLE TUBO

BERVICIO s /NTERCAABIADOIR QLICOL -~ GLICOL

AUPERMIGIE POR UNIDAD: 7.8 o/eT HORGUILLAS PCR UNIDAD3: 7 rovasa)
SUPEARICIE POR HORQUILLA: /6 ore?
TAMAND: 8 oie POSICION:! W~ OR/ZOM 7 i

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD

TUBO EXTERNO TUBO INTERNO
FLUIDO CIRCULADO SOLUC/OMN DE DNTEELGN oy | SOUUCION BE  DIEFrcEAIScy
FLUJO dED 1ESA 3r2.F 1874
LI QuIDO SOLLIC IR M SV SoLUersor. AL PS5 Ve
VAPOR
WVAPOR DE ABUA
DEXSIOAD RELATIVA s.OoPs soro S
VISCOSIDAD Bao 2 soO IS o LR PONF
CALOR LATENTE PRy AT N4 gPO #IULE
PESO MOLECULAR
CALOR ESPECIFICO O.84 BILS1b *F 0.85 Aru Jiec
TENPERATURA DE  EMTRADA EFe b FrERVS
TENMPERATURA GOE SALIDA sP2.2 PO s
PRESION 295 ibjewy? adr. ZPS ré/pukt ads.
CAIDA DE PRERION PERMIIIBLE 7O b fmuip? P IRl 2
VELOCIDAD 5  oie /5 £ ot /s
CALOR INTERCANBIADG AL Bocy .8 Arer/4  DIF. WED DE TEMP. r2.2 e

CONSTRUCCION POR HORQUILLA

TUBO EXTERNO: ACEED 0.0 b B CEDUA .  #O
TUBD INTERMO' acoeo 0.0 VB eudy CEDULAY 0

TEMPRERATURA O DISEROL 7 32 o PRAESION DY DISEAD: 7 95 /6 map &




PLANTA ATOANLD  JE SELARAC/ON 4 8BAL4 7S ARATERA,
LOCALIZACION CAMPO MUSPAC, PEMLEX, FOMA SURESTL.
CLAYE £A4 - 205
No. DE UNIDADES /LAY

INTERCAMBIADORES DE CALOR DE HAZ Y ENVOLVENTE'

pe—
SERYICI0: REAERVDOT - REGENERADOR OE SOLUCION DE GL/COL.

TAMANG ¢ 8 puy /B ouly — 8B ec  TIPOT ALY POSICION ' MOR/ZON7TAL
SUPERFICIE POR  UMIDAD! 8. 07F pre?  CORAZAS POR UNIDAD: 7 coasal
SUPERFICIE POR  CORAZA ' &.02¢ ,c? ARREGLD DE GORAZASS

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD

CORAZA TuUB O

FLUITY CIRCULADO SoLLCIEI M JWTaENGLA | QASLS  BE CoAlBUSTION
FLUJQ . 458 themal A
Liauioo # P2 saSA

YAPOR LMV s 2PB.5 BVASRHT,
VAPOR DE AGUA

FLUIDO VAPORIZADO O COMDENSANY A2 TL vARPSRBATADE

VISCOSIDAD & oo 2.0+ o

DENS1DAD RELATIVA /e Ps 0. 990

CALOR LATENTE A ATw YA

CALOR ESPECIFICS c.BE AL CE OA7f B 870 //poF

PESD MOLECULAR

|
_i_ 28.68 sb.7s-mol

TEMPERATURA DE ENTRADA s #2 o i
TEMPERATURA OF SaLIDA 28tz '
PRESION A AN E S ATCUE Lo CA
Mo. DE FaS0S POR LA CORAZA 7 Comrend ]
CAIDA DE PRESION PERMITIDA o oSl 10 1E e fp®
CALOR INTERCAMBIADD - v 87 /4
FLUX AL Sow ATV/5 plet DIF. MED. DE TEMP,

CONSTRUCCION POR CORAZA

TUBOS » Mo 1 0.0 3 ~4  BwG: sF LORGITUDY 5 o' PITCH: | poly O
CORAZA 1 LD B eudy CUBIERTA: ACAED Ay COLASM
CANAL O BONNET caaias B .ufg  CUBIERTA: ACECO Al catdok

ESPEJO ODEL WAZ : ALDVAL




PLANTA MONEO DHE SELFLAIRAC/ON A BAIA FTENPERA TLRQAM,

LOCAL I ZACION CAMPD fHUSPAC, PEMEK . FTOMA SURESTE.
CLAVE £C-20/
Mo. DE URIDADES | ~ swrdal)

INTERCAMBIADORES DE CALOR ENFRIADOS POR

SERVICIQ: £ Flra00R2 bE GAS REsrHUAL TIRO: Fomeabo
TANANO : /2 = 70 ,o-e Ne. DE PANELES: Frlurvo )
CALCR  [NTERCAMBIADO: & /2 573 87 els

GUPERFICIE DE TRANSFERENGCIA DE CALOM: 2/ £33 o/e?

DIFERENCIA MEDIA LOGARITMICA OE TEMPERATUARA: PI3E
CONDICIONES ODE OPERACION DEL (. ADO DE LOS TUBOS
FLUIDG : TAS ARES SOV AL

FLUJO: PID. B b

TEMPERATURA DE ENT RADA: ad4 o

TEMPEHATURA DE SALIDA s BO =L

DENSIDAD  RELATI VA 1 o202

CALOR  ESPECIFICO ¢

o850 B8 AFO SrESLC
PRESION 294,72 s fmedy T
CAIDA DE PRESION PEAMISIBLE: = o Sty

CONDICIONES DE OPERACION DE LADO DEL AIRE

FLUJO 8 842.4 P ]
MASA VELOCIDAD" 2258 6/ h pieR
CANTIDAD s 22 POR ___ orelimin
ALTITUD Pl B = ASAS At
TEMPERATURA DE ENTRADA: ER
TEMPERATURA DE SALIDA: PEY Y

CONSTRUCCION

PRESION DE DISENO. 353 /5 .v$4labs TEMPERATURA DE DISENGT HAdoer

TUB OIS 0.0. % / eoury LONGITUD z O pie MATERIAL: sccfo

FILAS: + PITCH:. 2 auily A& ALETAS: 9 /#uw/g TIPO:

EQUIPO MECANICO

YENTILADOR MOTOR

No. / PAMEL. : A YOLTAJE : 720 VFASES ¢ 2 FRECUENCIA: 50 HE

POTENCIA: 23 AP TIPO ELECTR S

DIAMETRO + 27 e CARCAZA: A pecfBA DE  EVAROISON




PLANTA MOJLLD AL SEPARAC/OI A BAL4  FLEAMERATURA
LOCALIZACION CAMPO AMUEPAC, PLASEN, 2O/ A SURESTE.
_CLAVE A - 20/

Ne OE UMIDADES s L A)

RECIPIENTES.

SERVICIO® S84 LA DO o BASE TEMPERATENZA posKion: AELIRIZAITAL

TIPO DE FLUDO! Liouiba: #OLOLARTRIS o g 2 R o e emoan: g d ]
VAPOR O _GAS: ~/ZA20CALRUR 1Y 0 1 LF. PEC AHATD DENSIoN REL 1 0.6 P
TEMPERATURA * OPERACION ! S0~ OIBEROT SO S
PRESION ! CPERACION: 360 A4 ods  pisglen 360 hlof? odbs
CIMENSIONES: LONGITUD T.T.: “F¥ scvy  DIANETRO: #B,ou  PESO APROX.:T/00 44
HIVEL! NORMAL 15026 A58 AASXETTO uaxIMO I S0TAEL SO Mnmitn & ooy
MATERIALES:

CABCARON 140 SA -2BE 6~ G ESPESOR ! /S0 puly  CABEIAS: 240, $A-285 G

[

MALLA SEPARADORA ¢ ESPESON: £ ooy

a

CORROSION PERM. ! CASCARON: ‘B sud  CABEIAY: lh o7

AISLAMIENTY bl

RECUBRIMIENTO INTERNG: ~ o

BOQUILLAS 3)
Na. |DIAMETRO SERVICIO
rd .5’,.,{., A LLAYELITAL DN
2 5 aulg | DESCALGA Ky AT
3

2 vy | OEs0ARA DG s SARS

o -5 7 3% Vg O TROL e AL

&P 2 ¥ pnky |conmRO 2o s,

B sV polg |carmme: o stesory
4 Vy pels loescaeqa s agua
N OTAS
() CABERR) ciiopsical 27

(2 EC Rebvets Protivh B AREL; EAD

Soibe S CONMTLEOLARL D O FFANS

D A S ASTERSBIE £ OLIBD - L OB

KB s CAChcrOn w6 a7 POCVCEAT T

£ WA ELTE REFCEIE N FaTid A




PLANTA MODLLO HE SFPARACION A SAIL TEMNLERA FL/ LA
LOCALIZACKN CAMDE AMUSPACQ, PEMEX ., EONA SURLSTE
MNo. DE UKIDADES 4 erAtA)

RECIPIENTES.

sERVICIOn AUMPLADOR.  DE SOLL/CIO OE GLICOL prgyoy, HORIFOMTAL

TIPO DE FLIIDO:

LIQUIDO I Y7 EVSUERd BUFUND! 0.6 gin imir DENSIOAD: $8.9776 57|

VAPOR O_GAS: FLUSG 1 DENSIDAD REL.:
TEMPERATURA ¢ OPERACION + 234 ptegRoy 32 T4
PRESION: OPERACION: /7.7 /3, bup? 0ds  pigpfas /B /6 0meh? 0 di,
DIMENSIONES: LONGITUD T.T.: 7 B ov/q  DAMETRO /< 23 PESO APROX. FB7 45
HIVEL: NORMAL ! 50 4 AEX DAAMETES MAXIMO IO ML DAMTIO nmans & 2ug
MATERIALES © CASCARDNIACTES AL catsn ESPEIONT = /v mul) CABEZAD: ACCKE At CALACH.
MALLA SEPARADORA : Mo &  leQuises ESPESCH:
| CORMOSION PERM.! CASCAROM: ¥ oo CAMEZAS: VB ovdg
AISLAMIENTD ! =)

FECUBRIMIENTD INTERNG: r/C

BOQUILLAS

Me. DIAMETRO

SERVICIO

e, ity

AL AL LLIFA C st

B o ls

LHEILA LGN

112 iy

FaNCABOE DE P ALEC

NR

1We pedy

THDITALOL B NrvEL

NOTAS

f1) CABEPAS rsiror/icad 2:f

2) L& LB Ao O LA SO-

LDUELDS S Folbas T e

AR EOR G CCA T sl

2y




PLANTA ATEDLLD DE SBELARACIOI .8, JALA TFTEASLDELATLBA,
LOCALIZACION CArr PO MUSPAC, CoUus/EX, BEO A SLIBESTE.
CLAVE 8- 207
Ne DE UNIDADES 7 Cor Ards)

RECIPIENTES ATMOSFERICOS.

SERYICEA: DLEDOL /27T DE SOLuCcrOM D& SLICOL

LU DO DIETIEE AT ELAL O, AL P S Ve

TERPERATURA: A AP LD A TE

VISCOS1DAD: o o PO

CAPACIDAD! =H¥3. 5 g/

DIAMETRO: L2 o] ALTURA! bb oy

MATERIALES: TECHO: ACERD AL St oo FONDCR ACEES Al SLDSUERPO: AQMD Al Cadbow
CORROSION FERM. ¢ Ya o EsPESOR:  DV1e ouda

BOQUILLAS

Mg . CIAMETRO SERVICID
’ AL oy DESCaR G A
2 1% pcfa  Jsewicasoe oe wrce
L-3 I euly s HDICADOE B ML,
jr———
NOTAS

) LA UBCACION SE LAF 80—

b6 puiy

Aty =S AR EWR SR T

T L,
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PLANTA
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IV, 10.b. ARREGLO PRELTMINAR DE EQUIPO DE PROCESO.
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ESTIMADO DE LA INVERSION.
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La finnlidad de este capitulo es obtener ia estimacién de la inversidn
fija parn lcs sistecmas de separacifn objeto de este estudio. Los esti-
mados de la inversidn fija presentan diversos grados de aproximucidn,
desde estimaciones de orden de magnitud, basadas en un minime de infor
macidn (la cual debe incluir necesariamente la capacidad de los siste-
mis ¥y 1la naturaleza del proceso de seppracién), hasta estimaciones pre
cisas basadas en planos y especificaciones detallados, Entre estos -
dos niveles de aproximacidn existen otros cuva precisidn depende fundg
mentalmente del grado de avance en el sstudio del proyecto.

Le Asociacifn Americans de Ingenieros de Costos considera las siguien-

. . . 8,19
tes categorias para dichos estimados. t18,12)

1. - ESTIMADQ DE ORDEN DE MAGNITUD. Se realiza sin datos de ingenieria
detallados se basa en el monto de inversiones similares anteriores.

Es normalmente esperado que el grado de exactitud varie dentro de
+ 50% v - 30%. Se dencmina tambidén como estimado aproximado o de
proporcidn.

2. ESTIMADO PARA PRESUPLESTO. Un estimodo de este tipo se prepara -
con ¢l uso de diagramas de flujo, especificacidn de equipo prin-
cipal » arreglo de este equipo. El grado de aproximacidn se ubica
dentro de + 40% y - 15%, Sc conoce tambifn como estimado prelimi-
nar.

3.  ESTIMADO DEFINITIVO. Como su neombre lo indica, se prepara a par--

tir de datos de ingenierfa muy definidos; es decir, se basa en es
pecificaciones y dibujos de ingenieria completos y en investigacio
nes del sitio en donde se instalard la planta. El grado de exactj
tud de este estimado varfa de + 15% a - 5%, Se denomina también .
mo estimada detallade,
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Considerando que el objeto de este estudio es la comparacidn de alter-
nativas de proceso y, la informacién generada para cada alternativa, -
el cstimado que se prescnta es del tipo para presupuesto o preliminar.
Adicionalrmente,se solicitd a compafiias fabricantes de equipo para 1la -
industria petrolera nacional, la cotizacién de los sistemas para asi -
tener una referencia adicional,

El método general cmpleado para 1a estimacidn de la iaversién fija se-
pucede considerar que corresponde al de porcentaje de cquipc,“”debido
a que s¢ parte del costo del equipo mayor (elementos clave), cl que cs
tablece las necesidades para los otros clementos deld costo de la plan-
ta, y los costos de los demds componentes de la inversidn fija se de -
terminan por medio de factores. Algunos de los métodos particulares -
mis comunmente ¢mpleados que caen dentro del dmbito de este método ge-
neral son:

a) Métedo de ilos mbdulos, (=0

b) Métedo de Lang.

c} Métodos analiticos.

El método de los mGdulos esti basado en una técnica desarrollada por -
K.M. Guthric;(m) ecste método considera seis midulos difercntes que --
agrupan a los elementos de costo principales, de estos médulos cinco -
representan costos directes y uno agrupa costos indirectos de acucrdo-
a la siguicente clasificacion:

Madule de procesc quimico.
Mxiulo de manejo Jde sSlidos.
Midulo de desarrolle del sitio.
Midulo de edificios industriales.
Modulo de servicies.

Modulo de indircctos.

* » » X * ¥
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Tomando en cuenta la informacién disponible de cada sistema de separa-
cién, se apliicd el método propucste por Cuthrie para el mddulo de pro-
ceso quimico y a partir de éste se¢ detemming el estimado considerando-
los [actores propusstos por éste y otros nutores.(s'”'zl),\demﬁs. el -
costo de cquipo determinado por 1a aplicacidn del concepto modular, --
sirve de base para estimar la inversitn por otros métodos; sin cmbar-
go el método modular dn mis flexibilidad y serd el prescntado.

1.a. _S1STEMA DE SEPARACION EN ETAPAS.

METODO DE LOS MODULOS.

MOTULO DE PROCESO QUIMICO.
RECIPIENTES.

De 1z griafica 5 de lareferencia 20, costos en dflares, cen base a 1968,

CISTO = COSTO BASE XM X FP

= 1 COSTO BASE - : COsTO
CLAE " dls) | 21 P (dis)
FA-100 1 500 1.0 2.50 3 750
FA-102 1 100 1.0 1.15 1 265
FA-103 1 100 1.0 1.00 1100
5 115

De la prifica 6 de la referencia 20, costos en ddlarces en base a 1968,

BOMBAS CENTRIFUGAS ( INCLUYE ACCTIONADOR)

. = {0510 BASE - - COST0

CLWTE (d1s) ™ FO {:ils)
GA-101 900 1.32 1.0 1 188
GA-101 R 00 1.32 1.0 1 188

COSTO = COSTO IASE X i X FO
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o COMPRESORES RECIPROCANTES
" (INCLUYE ENFRIADOR INTERETAPAS Y ACCIONADOR]

_Dc)in griifica 8 de 1a referencia 20, costos on délares en basc a 1968.

COSTO = COSTO BASE X FD

- TTOSTO BASE 50

CRWE (dis) FD : {d1s)
G8-101... - | 58000 .23 - 74 820
'GB-101'R .~ | ..~ 58 000 1.82 105 560
L ’ - o 180 380

' Los costos anteriores sen representativos de un mddule, si sc conside
" ran los 10 mbdules de separacifn se tienc:

RECIPIENTES 61 150 dis,

BOMBAS, 23 760 dls,
COMPRESORES 1 803 800 dls,

DESARROLLO DEL MODULO DE PROCESO.

EQUIPOS. RECIPIENTES BOMBAS COMPRESORES | MODULO TCTAL
MAGNITUD. 61 150 23 260 1 803 800 1 888 70
C0STO DE EQUIPO

FOB ( EQ) 3.24% 1.206% 95.5% 100%

FACTOR DE MATE
RIALES EN CaMID

(). x 1.645 x 1.715 X 1.570 x 1.580
MATERIAL DIRECTO

(MD: EQ#+m) 5.33 2.16 150.51 158
RELACION X 0.37 x 0.4% x 0.37 . 37
( LA/MD) }

MANO DI OBRA

DIRECTA EN .

CAMPO (LA) 1.97 0.886 55.7 28.550
COSTC DIRECTO 7.30 3.046 206.21 216,550

(CD=LA+MT)

EL costo total es:1l S8B 710 { 2.165 56 ) = & 090 115 d1s.
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" MODULO DE DESAHROLLO DEL SITIO.

J_'Para ccnt1nuar In nplxcncxén del método propuesto por Guthrie, se re-
3 qu:ere Inforﬂnc16n nas ‘detallada, de mejoras al terreno, que 1z dispo
E .nlble, _sln enmmrgo si se considera cque este método es del tipo de -
ﬁ factnrcs chglosados ) naterlnles para mejorar el terrenc con respec-
'.L;;to a  costo de equlpo este factor 1nc1uyc el costo de mano de obra -
“.corrcspondicntc en base a un andilisis de informacién de las referen-

clas 8 11, ,D j 31 se considerd un 8% respecto al costo de cquipo.

._'Cp§to'dcifm6dulo de desarrollo del sitio:

©1-888 710 { 0.08) dls. = 151 087 dls.

MODULD .DE EDIFICIOS INDUSTRIALES,

Para este concepto Se considerd un porcentaje de 25% respecto @l cos-
to de equipe de proceso, tomando en cuenta la informacién disponible-
en las referencias 8, 11, 20 y 21, as{ como el tipo de construccidn -

requerida.  Este porcentaje incluye 5% referente a estructuras.
1885 710 { 0.25) dis. = 472 177 dis.

MODULD DE SERVICIOS AUNILIARES.

Para ¢stimar el costo de equipo de servicios auxiliares, sc analizb -
la informacidn disponible en las referencias §, 11, 20 v 21, ¥ se in-

cluyd el coste del recipiente para almacenar los condensados recupera
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dos. El fax.r.or con51derado cs de IO‘L 6ste no mcluye el costo de -
equipo para a]mcenamxcnto. T e '

1 888710 (.'0_._16)'-{ 630 000 = 819 094

'El;t;iostc"i del recipiente esférico de almacenamiento se chtuvo de infor -
~macifn contenida en la figura 17 de la referencia 20. Lo

Coste total de directos:

* Mxlulo de proceso. 4000 115 dls;

* widulo de desarrollo del N
sitio. 151 097 dls.

* \5dulo de edificios i
industriales. 472 177 dls.

* Mxdulo de servicios : . :
auxiliares. 819 094 dls.
TOTAL DE DIRECTOS CD = 5 532 483 d1s.

MODULO DE 1NDIRECTOS:

Este m&dule contiene a los siguientes rubros: Fletes, seguros ¢ im -
puestos, ingenieria y supervisiSn y gastos de construccidn para los -
que sc consideraron los siguientes porcentajes: 5, 10 y 10, respecti-
vamente, cstos valores se obtuvieron analizando la informacibn corres
pondiente contenida en las referencias 8, 11, 20 y 21, referida al --
costo de directos,

Total indirectos: 5 532 483 ( 0.25) dls. = 1 383 121 dils.
CI = 1 383 121 dls.
COSTO TOTAL:
Pata detenninar el costo total se requeren introducir las contingen -
cias y honorarios del contratista pera lo que se consideraron 15 ¥ 3%

respectivamente, relacionados estos valores a los costos directos e -
indirectos.
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* Coste du'ccto 5327483 dis.
* Costo indirecto.” 1383 121 dls.
* Honorarms del canr.ratls . (5 -'5::'-2 483 + 1383 121) 0.03 =
. S AT 2.074 468 dls.
S (s 'ssz 483 + 1 383 121) 0.15 =
1 037 341 dls.

* Contingeﬁé_idsi_ :

T QOSTOTTOTAL: T 8 160 413 dls.
- ' CI‘ C 8 160 413 dls.

Para actualizar costos es necesario aplicar indices:

Estimade del costo de la planta a octubre de 19867

Empleando indices del Economics Indicators del Council of Economics -
Advisers,

INDICE PROMEDIO 1966 358.5
INDICE PROMEDIO 1968 116.7

00STO 1386 = 8 160 413 ( 33545 ) dis.

(OSTO 1986 = 8 160 313 ( 3.07 ) dis.

COSTO 1986 = 25 052 .08 dls.
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V. 1. b, SISTEMA DE SEPARACION A BAJA TEMPERATURA.

METODO DE LOS MODULOS

MODULO DE PROCESO QUIMICO.

TORRES.

Recipientes de las torres ( fig._s,_;jgfg'a;'-_énciz_i;_zpv__); ERREE

- COSTO- BASE af g COSTO
CLAVE {d1s) P P -:{dls) |
‘ DA-201 6 300 1.0 .20 7 560
PLATOS. (Fig 5, referencia 20).
Costo (incluye instalacién) 750 dls.
INTERCAMBIADORES DE CALOR.
De liaz ¥y envolvente (Figura 3, referencia 20).
(0STO = COSTO BASE ( FD + FP ) FM
: COSTO BASE] epl vol [ERT e ENIAL
CLAVE (a1 FD( rpl P cosm{ SIMILARES (13
EA-2010 { Se incluye en el costojdel paquete de refrigeracion).
EA-202 7 000 1.3510.1}1.0} 9 450 1 9 150
EA-203 17 000 1.0 {0.111.0418 700 2 37 400
EA- 205 321 0.85}0.011.0 273 1 273
ICDSI'O TATAL: 47 123
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ENFRIADOS

- COSTO = COSTO BASE (‘FP + FT + M) .

POR AIRE. ( Fig.:.4, Tefercncia 20). -

RO T o T T, w5Ta
EC-201 15 000 1.05 | 0.05 0 14 300
RECTPIENTES.
| - COSTO BASE - COsTo
CLAVE ks ) ™ FP (d12)
Fa-201 2 000 1.0 1.20 2 400
FA-202 160 3.0 1.00 160
FB-201 Se incluiri dentro del rubro de servicios auxiliares.
FD-201 160 1.0 1.5 400 ®
2 900
* Incluyc el costo del equipo FD-201 R
I |
BAMBAS RECIPROCANTES. ( Fig. 7, referencia 20}
{ Incluye accionador }.
€OSTO = COSTO BASE X FM X FO.
CLAVE LoZio JASE N FD QSTO
1 {q152
GA-201 1 700 1.32 1.0 4 448 *
Gi-202 909 1.32 1.0 2 376 *
6 824

L

%= Incluye ¢l costo de las bombas GA-201 R y GA-202 R
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COMPRESORES CENTRIFUGOS. ( Incluye accionadeor ).

COSTO = COSTO BASE X M.

COS5TO BASE ‘COSTO
CLAVE {d1s) M {d1s)
-GB-201 320 GO0 1.0 640 000 *

* INCLUYE EL COSTO DEL EQUIPO GB-201 R.
| |

5i se consideran los 10 mddulos se tiene:

TORRES. 83 100
*  INTERCAMBTADORES DE CALOR DE

HAZ Y ENVOLVENIE. 471 230
*  INTERCAMBIADORES DE CALOR

ENFRIADOS POR ALRE, 143 000
*  RECIPIENTES. 29 600
*  BOMBAS. 68 240
*  COMPRESORES. o 100 000
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DESARROLLO DEL MODULO DE PROCESO.

MAGNITUD 83 100 471 230 143 000 | 29 600 |68 230 { G400 Q0B |7 195 170
: ; . ENE.POR | . | ; -
EQUIIDS TORRES UAZ y ENV. | Sprip |RECIPIENTH  BOMBAS | COMPRUSORES  TOTAL
COSTO UE EQUIPD 1.15% 6.544% 1.981 | o.ang 0.954% 88,971 100%
1B (L)

FACTOR DE MATERIALES | x 2.038 x 1.099 x 1.311 | x 1.645 {x 1.715| x 1.576 1.58
EN CAMPO (FMA)

MATERIAL DIRECTO 2,34 11.11 2,59 0.67 1.03 140 158
(M= EQ+m)

RELACION {(LA/MY) x 0.48 x 0.35 x 0.24 { x 0.37 |x 0.41 x 0,37 . 369
MANO DE OBRA DE 112 3.89 0.62 0.24 0.66 51.4 58.33
RECTA EN CAMPO

(lA)

€OSTO DIRECIO. 3.46 5 3.21 0.91 2.29 191,46 {216.33
(CD=1A+MD)

El costo total es: 15 565 311 dls,



MOIULG DEL, DESARROLLO DEL SITIO.

Considerando que ¢l drea acondicionada es pricticamente la misma, se su

puso que €l costo para oste rubro sea igual para ambas alternativas.

MODULO DE EIMFICIOS INDUSTRIALES.

Debido a que se tendrian los mismos edificios industriales €ste médulo-

s equivalente.

MODULQ DE SERVICIOS AUXILIARES.

Ademiis de considerar los costos del sistema de separacidn cen etapas para
este rubro se incluyd el relativeo a refrigeracidn y almacenamicnto de --

dietilenglicol,

Para refrigeracion mecinica (Fig. 18, referencia 20)
55 000 dis ( 1.31) = 72 Q50 dls.,

Para el sistema complete 720 500 dis.

Costo del recipiente, FB-207 ( Fig 13, referencia 20)
2 200 dls.

Para el sistema completo 22 000 dls.

Ll total seras

( 819 094 + 720 500 + 22 000 ) dls. = 1 567 594 q1s.
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~ COSTO TOTAL, DE DIRECTOS:

* MODULD DE PROCESO. 15 565 311 dls.
* MODULO DE DESARROLLO DEL SITIO. 151 097 dls.
* MODULO DE EDIFICIOS INDUSTRIALES. 472 177 dis.
*  MODULO DE SERVICIOS AUNILIARLES, 1 561 504 dls,

TOTAL DE DIRECTOS CD = 17 750 179 dls

MODULO DE INDIRECTOS.

S¢ considerd el mismo costo que para cl sistema de separacion en ctapas
1 382 121 dls.

El costo teotal es:

{ 17 750 179 + 1 383 121 + contingencias + honorarios ) dls.
[19 133 300 + 19 130 300 ( 0.03) + 19 133 300 ( 0.15) ]dls.
( 19 133 300 + 573 999 + 2 868 995 ) dls.

22 577 294 dis

394949

Actualizando el costo anterior a octubre de 1986, dado que representa-
©¢l costo para 1968, sc obtuvo:

Costo estimado a octubre
de 1986 = 22 5§77 201 ( 3.07) dis,

= 09 312 292 dls.

Con objeto de disponer de una cstimacidn adicionnl de costo ¥ verificar
1o exactitud del nétodo empleado, se solicitf a compafiias fabricantes de
equipo para la industria petrolera nacional, la cotizacidn de los siste-
mas., La cotizacidn sc obtuvo proporcionando la capacidad y materiales -
de fabricacifn de los equipos, las condicienes bajo las cuales funcionan
¥ los diagramas de flujo de los procesas respectivaos.
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Los rubros considerados en la cotizacidn mis completa, proporcionsda
por una compafiia fabricante son:

1. INGEMIERIA QUE INCLIYE: Culminacifn de ingenicria bisica y desa-
rrollo de ingenieria de detalle para el disefic y construccién de-
las plantas, procura de equipo y suministro de manuales de arran-
que, operacién y mantenimiento de las plantas.

2, SERVICIOS DE CONTROL DE PROYECTO: La compaiifa proporcionaria un-
programa de procuracidn, fabricaci6n, suministro, montaje y entre
ga de equipo.

3. EQUITO E INSTRIMENTACION: segln se indica en los diegramas de -
flujo.

4. PREAPAMACIONES DE INSTALACIONES eléctricas para las interconexie
nes.

5. PINTURA: Limpicza de superficies y acsbado de pintura anticorra-
siva. En los cases que marquen las especifivaciones se hard el -
galvanizado.

6. AISLAMIENTO TERMICO en equipos y tuberias que lo requieran.

7. ENSAMBLE EN SU PLANTA: Se consideran dentro de la cotizacién las
horas-hombre necesarias para el ensomble de los cquipos y materia

les de fabricacién de tuberia y acero estructural que deberin mon
tarsec en el campo.

8. SERVICIO DE SUPERVISION, ensamble y de la puesta en operacidn.

9, PRUEBAS HIDROSTATICAS v de operacidn del equipo en el arranque.
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10, Partes de repucsto en accesorios, para arranque y dos afios de ope
racifn, tales como instrumentos, controles y bombas. '

En base a los rubres considerados por el fabricante, los prccms cotlza
dos para cada uno de los sistemns de separacién son: '

A. Mddulo de separacidn en etapas.
19 863 812 dls( 3-939-19 )'= 27 078 769 als.
488.90
B, Madulo de scparacién a baja temperatura:

*
38 920 600 d1s ( >222:20% - 53 557 380 dis.
1 488.90

Tomando cn cuenta la variacidn entre los estimados, los cotizados y los-
obtenidos cmpleanda el método de Guthrie, y la diferemcia que representa
¢l costo de una alternativa respecto a la otra; para continuar con las-
partes siguientes del estudio se considerarin los estimados cbtenidos de
la cotizocidn debido a que la probabilidad de ser mfis confiables es myor.“g)

% El cociente mz 028, 70 Tepresenta la actualizacidn de abril a octubre
p

de 1986; ompleando los Indices de precios preductor del Banco Nacip
nal de México.
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VI. ESTIMADO DEL QOSTO DE PRODUCCION.
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Para determinar la rentabilidad de un proyecto industrial se requie-
ren, ademds de la cstunanén de la .Lmels16n fija, los estimados tan
to del costo de produccién como del eapital Je trabajo, puesto que -
la utlh:nmﬁn de estos estimados permite determinar los ingresos v

cfresos necesarios para operar las instnlaciones a los niveles pre-

vistos. Esto permite a su vez hacer pmnésticos del costo unitaric

de produccidn y obtener las utilidades derivables de la operacidn de
las instalaciones, asi como Jeterminar diversos coeficientes que ser
virfin para 1llevar 2 cabo la evaluacién econdmica del proyccto.

Con objeto de considerar todos los elomentos que intervienen en el -
costo de produccifn, en el procesamiento de hidrocarburos por cada -
sistema, se tomd en cuenta la clasificacién que se prescnta a conti-
ruacién, (8+11)

SISTRMA DE SEPARACION EN ETAPAS.

VI.1.a. _COSTOS DIRECTOS.

V'ARTARBLES.
Materia Prima:

La capacidad de la planta esti referida al flujo de gas que es ca-
paz de manejar, la recuperacibn de hidrocarbures 1li{quidos que se -
alimentan asf come los reccuperados dependen de las condiciones de
alimentaciSn y el procesamiento que sc proporcione. Ademis, los -
precios que Se tomaron eh cuenta para estimar el costo de la ali-
mentacién son precios al consumidor; para contimuar con la evalua-
cibn ccenfmica s¢ consideré que el precic de la alimentacifn es -
equivalente a la corriente en fase vapor, véase el apéndice C.b.

Por lo tanto:

$

B9.3 ST representa el costo de materia prima.
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La capacidad de eperacién nommal de cada m3dulo es de 25 MMPCSD, por
lo que la capacidad del sistema es de 250 MMPCSD que equivalen a, -
tomando en cuenta tambifn la capacidad de disefio:

; 25 MMPCSD - kg
39 085.6 —lég—*- X —SzTrrcep - © 10 348 078.6 Y

Si se refiere amialmente, para efectos de c\'alua.cién ccondmica,

348 978.6 S x ZAD. o 365d. . 5 057 gs2 536 KE—
- h d afio - - afio

El costo de materia prima por afio es:

<« kg 89.3§ $
3057 052 636 R x gz 272 995 000 000 —>—

Referido al voldmen es:

< K 2 h d . ) S
348 078.6 45 x AR x el x 8903 i = 2.09
. 3
2.9 s = 2,99 —Ho x RO . oge55 S
pie? 0.02837 m m’

Servicios auxiliares:

Energia eléctrica:

kw
2 L S
205.1 oAUl

kW 25 MMPCSD - .
205.1 ~cvs X SR trpean” X 10 médule = 1 831,25 KW

5t se caloula el consumo anual:

1831.25 b x Aplt x 30 g5 g4y 950 R

ano ano

El costo es:

K.h 14,16
16 041 750 b L6 S . 537361 180 —E

fi afo
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Mano de obra de operacidn:

Catcgoria ‘Cantidad Costo Unitaric Anual *
Encargado de planta 3 $ 3 797 217
Auxiliar del encargade de P, 3 5 2 570 734
Operador de 1a. 3 $ 238573
Operador de 2a. 3 $ 1982 812
Obrero general 3 $ 1529 328
Jefe de almacén 1 § 1764 340
Vigilancia 3 $ 1 577 697
Limpieza 1 $ 1455 886
“* Incluye prestaciones.

TOTAL : 44 750 792 —S—
afio
Supervisidn:

Catcgoria Cantidad Costo Unitario Anual *
Superintendente ge-
neral 1 $ 4 363 564
Supervisor de proceso 1 $ 4099 201
Supervisor mecfnico-
eléctrico 1 $ & D99 201

*  Incluye prestaciones.

. $
TOTAL : 12 561 966 aho

Mantenimiento:
Se tomd en cuenta el 3% de la inversion fija:

dls
ano

27 078 769 dis ( 0.03) = 812 363

que equivalen, de acuerdo a la paridad 883 fus a 717 316 529 ..&%
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Carges de loboratorio:

Se considerd un 3% de la ln_z_uio de o‘bfz_l':_
P a4 750 792 B (0.03) = 1 _;43__?24:.3-5——-81_,0 .

Costos varinbles totales incluyendo 5% de contingencias:

(27:? 998 122 9591 + 13! 699 905 .15(?) aho 287 698 029 141 T
F1JOS:

Para obtencer un estimade de este rubro se considerf_n un 30% de la -
mano de obra, supervisién y mantenimiento.

(44 750 792 + 12 561 966 + 717 316 590) 5= (0.30) = 232 368 804 i

ang
Costos fijos totales incluyendo 5% de contingencias:

( 232 388 804 + 11 619 440 ) —?5;6—— = 244 008 244 —3-—

VI. Z.a. QOSI0S INDIRECIOS

Depreciacién:

Se estimd mediante la tendencia lincal y consideramio 10% del valor
de Tescate del costo de cquipo, caleulfindose éste de acuerdo a 1a
cotizacibn presentada y un 23% respecto a la misma. Este 23% se -
obtuve tomando cn cuenta el estimado de inversién de acuerdo al mE
tado de Guthrie; es decir sc considerd el costo de equipo, respec-
to a la inversifn f£ija total.
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Costo de equipo:
27078 769 d1s (0.23) = 6 228 117 dis

L . (6228 117 - 622 811.7) _dls dis
La deprecincibn serd: 10 “Sha- = 560 530.5 Ao

8i el tipo de cambic ecn octubre de 1986 fue de 883 —d—"ls—s— la depre-
preciacién es: 494 948 458 ?ﬁgo—

Amortizacién:

Para calcular cste concepto se tomd en cuenta, un perfodo de 10 afios.

P o L 27 078 769 - 6 228 117 } dls
Amurtl-aclﬁn 10 aBo
: sh L dls
Nnortlzac:tﬁn. 2 035 065.2 —51-“—)—

De acuerdo al tipo de cambio dc 883 'Ené'é— serd de:

b
1 841 112 572 AR5

Segurcs sobre 1la planta.

Este costo sucle presentar un egreso anual del 1% de la inversibn
Eija. (8

27 078 769 (0.01) dls = 270 7B7.69 —-iéi’.

Esta cantidad equivale a 239 105 530 :nfm

El costo total de indirectos, incluyendo 5% de contingencias, es:

N
( 2 575 166 560 + 128 758 328 3} &= 2 703 924 Bas e
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VI.3.a. _OOSTIOS DE DISTRIBUCION.

Administrativos:

Se considero un 5% de ingresos por ventas.
Los productos obtenidos son:
Gas residual de alta presién:

kg 25 24 h 365 d
26 748.2 M X 5= X 10 x d ® RD

Xg
2 092 091 357 —A-

Gas residual de baja presién:

509.46 B x -8 x 10 x -24-h . 3EEd .

ano
30 847 050 2
. afno
Condensados recuperados:
kg 25 24 h 365 d
11 827.28 -4 x S5 x 10 x ) x afio =

625 062 257 —1B_
ano
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Ingresos:.

— Xg 3., -
2 092091 3‘057. ano (89.9 PP bl 188 079 012 994

afio

X . _3

39 847 050 X (22.2 §) 4 869 309 510 —i-

k S = 3

825 062 257 -;53- (186.1 =) 172 154 086 027 —I=
TOTAL 365 102 408 531 —5—

. - and

El costo administrativo es: 18 255 120 427 -3%3-

Costo de distribucién y ventas:

Sc ostimb utilizando el 2% de costo de produccidn, incluyende todos
los costos anteriores.

0.02 (287 G698 029 141 + 244 008 244 + 2 703 924 888
+ 18 255 120 427) $/afio

El costo de distribucién y ventas es:
6 177 421 654 S§/afio
El costo total de distribucifn incluyendo 5% de contingencias, es:

3. 5
( 24 432 542 Q81 + 1 221 627 105 ) e 25 654 169 186 ET)
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El costo total de produccién estd formado por:

5
Rubro —afo"
Directos variables 287 698 029 141
Directos fijos 244 008 244
Indirectos 2 703 924 BB8
Distribucifn 25 654 169 1B6
TOTAL 316 300 131 4538

51 cl costo total se rclaciona al flujo alimentado se ticne:

$

kg dc alimentacién

Costo de Produceién = 103.48

Los cc’_llmlos anteriores sc presentan sintetizadeos con la Tabla 3,
cn donde los valores entre paréntesis representan el cquivalente

en miles de dblares.
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TABLA 3.  ESTIMARO D&, COSTO DE PROINJCCION PARA EL SISTEMA DE SEPA-
: RACION EN ETAPAS. LOS NUMEROS ENTRE PARENTESIS REPRESEN-

TAN M dls/afo.

Capacidad de procesamiento: 3 057 052.536 '%in? (91 250 MM PCS/uilo)
COSTOS DIRECTOS FLJOS VARIABLES

MW $ M §

afio ainio
Materia prima 272 995.000 {308 167.610)
Servicios auxiliares:

Energia eléctrica 227.151  { 257.249)
Mano de obra 44.750 50.680)
Supervisién 12.561  { 14.226)
Mantenimiento 717.316  (  812.363)
Cargos de laboratorio 1.342 { 1.520)
(30% dc mano de obra,
supervisién y man-
tenimionto) 232.389  (263.181)

Contingencias 11.619  ( 13.159) 13 699.906 ( 15 §15.182)
SURTOTAL 244.008 (276-}40] 287 698.029 (325 818.8%0]
Q0STOS INDIRECTOS MS S
TANDT
Depreciaeibn 494,949 ( 560.531)
Amortizacin 1 841,112 (2 085.065}
Seguros 239.105 ( 270.787)
Contingencias 128.758 ( 145.819}
SUBTOTAL 2 703’3.924 (3 062.202)
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TABLA 3.  ( CONTINUACICH )

005T0S DE DISTRIBUCION M S
anoc
Administrativos 18 255.120 (20 673.975)
Distribucifn y ventas 6 177.422 { 6 995,947}
Contingencias 1 221,627 { 1 383.496)
SUBTOTAL 23 (54.169 (29 053.418)
COSTO TOTAL = 316 300.131 8.8 . (355 210.790)

COSTO PE PRODUCCION: 103,48

$
kg de alimentoacién

dls
0.1172 kg de alimentacion

SISIIMA BE SEPARACION A BAJA TEMPERATURA

VI.1.b. COSTOS DIRECTOS.

VARIABLES.
Materia prima:

Tratﬁ_ndosc de una comparaci'én de procesos de separacifn ¥y que sc -
ticne la misma alimentacién, los ¢riterios aplicados al sistema de

separacién cn ctapas son v&lidos para el sistema a baja temperatura,
el costo de materia prima es: B

272 995 000 000 —S—
410
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Servicios auxilisves:

" Energia eléctrica

El costo ©s:

a5 k - 3 .-...---—s = -—-'--'--'s
W6 256.96 B x 0.39 7 57 040 =
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' 2 3_72';} | M
237271“6‘3&0 F gg g:g;gscg x 10 mbdulo = 21 184.8 K
1:1 conmanual esi ..
211343 KWox Zg B o« 3854 . 195578 gag Alich
_ £1 costo _és :
| 185 573 848 Hh Jﬁaﬁﬁ-i = 2627 796 488 —i-
) Agua cie proceso:
e ML ZEMESD 5 L g Je
Referido anualmente, se ticne:
16,696 & x Z4h o B84 g4 25006 KB



Suninistro de operacidn {agente quimico)
Dietilenglicol

ke 25 MMPCSD - L
5:6 3 * g awcsp 10 0 4

K 24 h 365d .- kg
80— x S ox S5 438 000 - R5-
' El costo ¢s:
kg _ o 14 _'
438 000 SE- x se6 3 239 148 000 —5—-. .

Mano de obra de operacién:

. Adicionalmente al personal que opera el sistema cn etapas se requie-
re:

Categoria Cantidad Costo unitario anual

Especialista en canpreso-

TCS 3 $ 2 570 73
Operador de primera 3 Z 385 734
Obrero general 3 1 529 328

. — -
TOTAL : {44 750 792 + 19 457 388 ) T 64 208 180 PETY

Supervisibn:

Se requiere el mismo personal, que en el sistema de reparacifn en -
etapas, para realizar esta actividad, el cesto es:

" $
1z 561 966 —==
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Mantcnimiento;

S¢ estimé aplicando el 3% de la inversién fija:

53 057 386 (0.03) SE- = 1501 722 S5

La cantidad anterior equivale a:

dls . 883 ¢ $
1391 7215 =2 x A 1 405 490 155 —1-

Cargos de laboratorio:

Sc estimb6 considerando cl mismo costo que el sistema en ctapas, os -
decir:

i
1342 524 =2

Cargos variables totales incluyendo 5% de contingencias:

-3 . —
(277 345 604 353 + 13 867 280 218) —3- 291 212 884 571 —2-

F1J0538:

Para este rubro se considerd también ¢l 30% de la manc de obra, su-
pervisibn y mantenimiento.

(64 208 180 + 12 S61 966 + 1 405 490 155) (0.30) —i— =

444 678 090 —S -

ano
Costos fijos incluyendo 5% de contingencias:

(444 678 090 + 22 233 90S) —3_ - 466 911 995

o afio
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VI.2.b. _COSTOS INDIRECIOS.

Depreciacién:

Aplicando el mismo criterio que en cl sistema de scparacifn en etapas,
considerando ¢l 31% del costo de equipo respecto a la inversién fija y
la cotizacién presentada se tiene:
Costo de equipo:

53 057 386 dis (0.?_51] = 16 447 780 di1s,

lo cual permite calcular la depreciacién:

dls
ano

{ 16 447 790 - 1 644 778 ) dls
10

S5o- = 1480 301.1

1480 301.1 -1 - 1507 105871 i
Amortizacién:
Temando cn cuenta un periodo de 10 aflos:
Awortizaci6n = (53057386 - 16447 790) g4
Amortizacién: 3 660 960 :il.ws’

De acuerdo al tipo de cambio se ticne:

dls 883 ¢

3 660 9560 AE - sz es0

ano .~ dIs
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Seguros sobre la planta:

S5e considera un coste equivalente, por este rubro, al del sistema de
separacién en etapas, su vzlor es:

-y .S
239 105 530 -3

El costo total de indirectes, incluyendc 5% de contingencias es:

$_ . S
(4 778 839 0B1 + 238 941 954) —X- 5 017 781 035 —A=

VI.3.b. GOSTOS DE DISTRIBUCION.

Puesto que la infraestructura para comercializar los productos es si-
milar al proceso de separacidn en ctapas, sc tomaron los mismos costos
correspondientes a este mubro,

Costo administrativo: 18 255 120 427 -—-'m%-

Costo de distritucidn y ventas: 6 177 421 654 _a.'x‘si_o—
. R 3

Contingencias: 1 221 627 105 FTe

El costo total de distribucién incluyendo las contingencias es:

3
25 654 169 186 —i=
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El costo total de produccitn esté integrado por:

Rubro 3

ano
Directos variables 291 212 884 571
Directos fijos 466 911 995
Indirectaos 5 07 781 035
Distribucién 25 654 169 186
TOTAL 322 351 746 787

5i el costo total se relaciona al flujo alimentado se obtiene:

$

kg ~ de alimentacidn.

Costo de produccibn:  105.49

Los costos anteriores se presentan resumidos en la Tabla f
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TABLA 4. 'ESTTIMATIO DEL COSTO DE PRODUCCION PARA EL SISTEMA DE SEPA-
. 'RACION A BAJA TEMPERATURA, 1OS NUMERDS ENTRE PARENTESIS
© REPRESENTAN M dls/afo.

Capacidad de procesamienta: 3 057 052 536 —2n
( 91 250 M4 PCS/aiio )
C0STOS DIRECTOS F1JOS VARIABLES
M § M $
afio ano

Materia prima 272 995,000 (309 167.610}
Scrvicios auxiliares:

Fnergia eléctrica 2 627.796 ( 2 975.987)

Agua de proceso 0.057 ( 0.065)
Suministros de ope-
racién 239.148 { 270.835)
Mano de obra 64.208 72.716)
Supervisién 12,561 14,226}
Mantenimiento 1 405.490 ( 1 §91.722)
Cargos de labora-
torio 1.342 ( 1.520)
(30% de mano de obra,
supervisidén ¥ mante-
nimiento) 444.678 (503.599)
Contingencias 22.234 ( 25.180) 13 867.280 ( 15 704.734)

SUBTOTAL 466.912 (528.779) 291 212.882 {329 799.415)
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" TABLA'4. (- CONTINUACION )

COSTOS INDIRECTOS

Depreciacién
Amortizacién
Seguros
Contingencias

SUBTUTAL

QOSTOS DE DISTRIBUCION

Administrativos
Distribucién y
ventas
Contingencias

SUBTOTAL

COSTO TOTAL

COSTO DE PRODUCCION:

M S

aiio

1 507.106
3 232.628

239,105
238,942

{ 1480.301)

" 3.660.960 )
{270,787 )
(. 270.602 )

18° 258.120°

6177.422

1.221,627

"017:781° " (5

- (20 6731975 )

( 6 995.947 )
( 1 383.496 )

~ 25 654,169

322 351.744

105.49

{ 29 053.418 )

(365 064.262 )

0.1194

kg de alimentacién

dls

kg de elimentacidn
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VII.  ESTIMADO DEL CAPITAL DE TRABAJO, -

LRt N
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El capital de trabajo, para ambos sistemas, se caleuld de acuerdo a -

1z siguientc expresidn:

- Capital dc'tmbajo = pctivo circulante -  pasivo circulante

Con respecto al active circulante se determinaron los siguientes ru-

- bros:

Inventario de materias primas.
Inventario de producto terminade.
Efectivo en caja.

Cuentas por cobrar.

El pasivo circulante sec determiné cn base al dinere requerido de las
cuentas por pagar,

ACTIVO CIRCULANTE.

Inventario de Materias primas:

Para cuantificar ¢l inventario de materia prima se tomé como base el
procesamiento de la planta durante 15 dias de operacién, su valor es:

30 085.6 —E. x 25« 10 «x x 15d = 125 632 286 kg

24 h
h 8 d

125 632 286 kg x 89.3 _EEI- = § 11 218 960 000

Inventario de producto terminado:

Este inventario se calculd, tomando como base 15 dias de produccién
valuado al costo de produccibn.,

125 632 286 kg x 103.48 —=— = § 13 000 420 000

-
=

kal
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Efecti.fo an caja. -

Para calcular cste rubro sc con51der6 ‘€l equlvalente a 15 dias de pro-
ducc;én \sloradn al co:to dc manufactura

© Sa valor-cS:'

$ 13 000 420 000

___Cnentas bor cébrér:

Se conszderé qpe 105 productos 1os pagaran los clicntes a’ 1os 30 -‘ e
dias. : '

Gas residual de alta presibn;

26 748.2 ki o B x 10 x HR ox o304 =171 852 ﬁcidc'g:
171 952 714 kg x 89.9 1;3— = § 15 458 540

Gas residual Jde baja presibn:

509.46 8- x 2 x 10 x AR x 304 = 3275100 ke
3275 100 kg x 122.2 'l%i' = 5 400 217 220

Condensados recuperados:

1m827.28 8 x 25 x 10 x 2B x 300 = 76 032 514

76 052 514 kg x 186.1 -{g— = § 14 149 650 000
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~ El total es: ,
' $ 30 008 400 000

Por lo tanto, el activo circulante cs:

§ 67 228 200 000

- PASIVO CIRCULANTE,

Cuentas por Pagar:

Se'considers un mes de produccién valuade al costo de producciém,

39 085.6 48 x 2 x 10 x ZP < 304 = 251260 572 g

251 264572 kg x 103.38 —EE— = $ 26 000 840 000

CAPITAL DE_TRABRAJO,

El capital de trabajo es por consiguiente:
§ 41 227 360 000
que cquivale a 46 650,102 Mdls

La relacién de capital de trabajo o inversién de capital total es:

$ 41 227 360 000

100 = 63%
27 078 768 dls (883 —-) + § 41 227 360 000
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Este valor es vAlido para procesos en 1los que s¢ obtiencn preductos
de demanda cstacional debido a los inventarios considerables que de-
ben mantencrse por periodes apreciables de tiempo [11). 5in embargo,
este no es cl caso de los sistemas que se analizan; por consiguicente
se optd por calcular el capital de trabajo considerando ¢l 10% de la
inversién total.

Para el sistema en etapas se ticne:

27 078 769 dls x 883 di
3 x 0.10 = § 2 &56 728 114

0.s0

Para el sistema a baja tomperatura:

55 057 386 dis x 883 o

x 0.10 = $ 5 205 519 093
0.90

Considerando el mismo valor para ambos sistemas sc tiene:

5 2656 728 114

Que equivialen a:

v
7]

5 008 752.111 dls.
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VI I, ESTUDIO DE RENTABILIDAD.
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SISTEMA DE SEPARACION EN ETAPAS.

ESTADO PROFOIMA DE PERDIDAS Y GANANCIAS,

Para estimar la situscibn econémica de los sistemas de scparacién es
necesario preparar los Estados Proforma de Pérdidas y Ganancias, ya

que permiten visualizar los resultados esperados como consecuencia -
de 1a operacién prevista.

Para establecer ¢l Estado Proforma de Pérdidas y Gananclas sc consi-
derd 100% de capital propio,

- VENTAS:

Considerande que se obtienen tres productos, gas residual de alta -
presidn, gas residual de baja presién y condensados, les ingresos -
por ventas representan la siguiente cantidad lo cual se obruvo en -

el punte VI.3.a.

365 102 408 531 —3— que cquivalen a:

afio
.. == 5 dls - s = dls
365 102 408 331 —2= x -giite 115 479 511 &8
obien 415 180 L=

lo cual puede desglosarsc en:

Gas residual de alta presidn:

- ke $ dls
2002 091 357 & (899 ) (pry)

213 000 014 gzl.‘g
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Gus ‘residunl de-bajo presién:

o _ |
59 847 050 =B (1222 5) (sg_é?ss) = 5514 507 -5

Condensados recuperados:

k § dls - dis
925 062 257 -Hga— (186.1 T ) (-Egs—g—) 194 964 990 -o=

- CDSTO DE LO PROBUCLIDO:

Costos Eij 7 M dis
Costos fijos 276.340 A
Costos variables 325 818.530 Maquls
? _ 5
M
Costos indirectos 3 062,202 .Iagés
a M dls
TOTAL 329 157.372 — 2 —

_ La utilidad bruta serd:

i dls

(41.':3 480 - 329 157.372) “Fo

M dls
84 322.628 —_t2

Llos costos de distribucién son:

c= b dls
29 055.418 a0

Lo cual establece una utilidad antes de impuestos o utilidad de -
operacibn de:

o . Mdls . Mdls
(84 322.628 - 29 053.418) 2L 55 269.210 —Pdls
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Para determinar la utilidad neta se considerd el 42% de hpuestos ¥
10% para cl reparto de utilidades, por le tanto:

Los impuestos equivalen a:

55 269.210 —HAlS— (0.42) - 23 213.008 HES

y el monto de reparto de utilidades es:

ss 260.210 —LLlS~ (0.10) = 5 526.021 -PLgls
- La utilidad neta e¢s, por consipuiente:

(55 269.210 - 28 739.889) __“_l‘_u%_s__ = 26 520,221 —-‘ﬂag—és-—

Estos valeres son vilidos del afo 1 al afo 10.
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TABLA 5. ESTADO PROFOHMA DE PERDIDAS Y GANANCIAS PARA EL PROCESO DE SEPARACION EN ETAPAS.
- MILES DE DOLARES -

1588 198¢% 1990 1991 19982 1993
1 2 3 4 5 6
VOLUMEN DE VENTAS (Ton)
Gas residual AL P, 2 092 091 2 092 091 2 092 091 2 092 091 2 09z 091 2 092 091
Gas residual B. P, 39 847 39 B47 30 847 39 847 39 847 39 847
Condensados 925 062 925 062 925 062 925 062 925 062 925 062
PRECIO DE VINTA (dls/Ton)
Gas Tosidual A. P, 101.812 101,812 101,812 101.812 101.812 101.812
Cas residual B. P, 138,392 138.392 138,392 138,392 138,392 138 .392
Condensados 210,759 210.759 210,759 210.759 210,759 210.759
VALOR DE VENTAS 413 480 413 480 413 480 413 480 413 480 413 489
COSTOS DE LO PRODUCIDO
Fijos 276.340 276.340 276.340 276.340 276.340 276.340
Variables 325 818.830 325 §18.830 325 818.830 325 818,830 325 818.830 325 818.830
Indirectos 3 602,202 3 602,202 5 602,202 3 0602.202 3 602.202 3 602.202
TOTAL 329 157.372 329 157.372 329 157,372 329 157.372 329 157.372 320 157.372
UTILIDAD BRUTA 84 322.0628 84 322.628 84 322.628 84 322.628 84 322.628 84 322.628
00STO DE DISTRIBUCION 29 053.418 29 053.418 29 053.418 29 053.418 29 053.418 29 053.418
UTILIDAD DE OPERACION 85 269.210 55 269.210 55 269,210 55 269.210 55 269.210 55 269.210
IMPUESTOS 23 213.068 23 213,068 23 213,068 23 213.068 23 213.068 23 215.068
IEPARTO DE UTTLIDADES 5 526,921 5 526.921 5 526,821 5 526,921 5 526,921 5 526,927

UTILIDAD NETA 26 529.221 26 529.221 26 529,221 Z6 529,221 26 529.211 20 529.221
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TABLA 5.

19894

7

092 191
39 847
925 062

101.812
138.392

210.759

413 480

276.340
§18.830
602.202

157.372

322.628
053.418
269.210
213.068
526.921
529.221

2

325

N7

329

B4
2
s
23

&6h ©

t

26

1995

8

092 091
39 847
925 62

101.812
138,392
210.759

413 480

276.340
818.830
602.202

157.372

322.628
053.418
269.210
213.068
526.921
529.221

{ CONTINUACION )

1996

2

325

329

84
29
55
23

26

092 091
39 847
Y26 062

101.812
138.392

210,759

413 480

276.340
814.830
602.202

157.372

322.628
053.418
269,210
213.068
526.921
529,221

2

325
3

329

84
29
55
23

s
26

1997

10

092 081
39 847
025 0062

101,812
139,392
210.759

413 480

276.540
818.830
602.202

157.372

322.028
053.418
269.210
213.068
526.921

528.221



. VIII.1. FLUJO DE EFECTIVO.

La.determinacibn del flujo de efective, es un aspecto importante de -
realizar puesto que constituye la base de las téenicas de evaluacién,
" .que se utilizan mis frecuentemente, para medir los costos y bheneficios
de 1os proyectos industriales,

Para ecalcular el flujo de efectivo anual se utilizdé la siguiente ex-

o presién:

" Flujo de efectivo = Entradas de efectivo - Salidas de efectivo

VIII,1,a, FUJQ DE EFECTIVO.

Para cl afie 0,

" Salida de efectiva 0 - = Inversién fija
Salida de efcctivo : = 27 078.769 M dis,
Entrada de efectivo - = 0 ; puesto que no esti operando el
. sistcma,
Flujo de efectivo = =~ 27 078.769 M dls.

Para el afic 1.

Salida de efectivo = Capital de trabajo
Salida de efectivo = 3 008.752 Mdls,
Entrada de efectivo = Utilidad neta + Depreciacién + Amor-
tizacién.
Intrada de cfectivo = {26 529,221 + 560.531 + 2 085.065)
’ M dls.
Intrada de efectivo = 29 174.817 M dls.
Flujo dc¢ efectivo = 26 166.065 Mkils.
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Para los afos 2 a'9,

Salida Jde efectivo = o

Entrada de efectivo = Entrada afio 1
Entrada de efectivo = 29 174.817 M dls.
Flujo de cfectivo = 29 174.817 M dls.

Para el afo 10,

Salida de efectivo = 0
Entrada de efectivo = Utilidad neta + Depreciacibn +
' Amortizacién + Capital de trabajo
. o + Valor de rescate
Entrada de efectivo = (26 529.221 + 560.531 + 2 085,065

+ 3 008.752 + 622.811) M dls.
Entrada de efectivo = 32 806.380 M dls.

Fn la Tabla 6 s¢ presenta el flujo de efective, vilido para el sis-
tema de separacién en etapas.
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* TABLA 6. FLUJO DE EFECTIVO PARA EL SISTEMA DE SEPARACION EN ETAPAS.

MILES DE DOLARES

1987 1988 1989 19940 1991 1992
¢ 1 z 3 4 5

UTILIDAD NETA 0 26 529,221 26 529.221 26 529.221 26 529.221 26 529.221
DEPRECIACION G 560,531 560.531 560.531 560,531 560,531
AMDRTIZACION 0 2 085.065 2 085.065 2 0B5.065 2 085,065 2 085.065
CAPITAL DE TRABAJO 1] 0 0 [ ] Q
VALOR DE RESCATE 4] 0 0 0 1] 0
TOTAL INTRADAS DI
EFLCTIVO 0 29 174.817 29 174.817 29 179.817 29 174,817 29 174.817
INVERSION FLIA 27 07&.709 0 9 0 1] 0
INVERSION DE CAPITAL
DI TRABAJO 0 3 D0B.752 0 "] [+ )
TOTAL SALIDAS DR
EFECTIVO 27 078.769 3 008.752 0 0 0 0
TFLUJO KETO DE
EFECTIVO Z7 078.769 26 166.065 29 174.817 29 174,817 26 174.817 Z0 174.817



TABLA 6.  { CONTINUACION )

1993 1994 1995 1996 1997
6 7 8 Y 10
26 529.221 2 520,221 20 529.221 26 520221 26 529.221
560.531 560,531 560.551 560,531 560.531
2 085,065 2 085,065 2 085,065 2 UBS.065 2 085.065
0 0 0 0 3 008.752
0 0 0 0 622.811
29 174,817 29 174,817 20 174.817 29 174.817 32 806.380
e . .o 0 0 o
0 e 0 0 0 0
0 8 0 0 0
29 174,817 29 174.817 29 174.817 29 174.817 32 806.380



VILI.2.a. RECUPERACION DE LA INVERSION.

‘Como su nombre 1o indica, este fndice de evaluacién establece el pe-
riodo en el cual la suma de las utilidades netas mas la depreciacién
y amortizacién, permite recuperar la inversifn fija del proyecta.
Para detenpinar este indice se debe calcular el flujo de efectivo acu-
mulado sumando al flujo de cfectivo del primer aflo al del segundo afio,
a la suma de los dos primeros ¢l tercero y asl sucesivamente hasta que
en un cierte afo el flujo de cfectivo acumlado supera o ipuala a la -
inversifn fija inicial.

MILES DE DOLARES

ARO FLUJO DE INV. TOTAL SALDO SALDO *

— FFECTIVO  _ACTIVO _FLJo INICIA, FINAL
0 -27 078.769 27 078.769 0 -27 078.769
1 26 166.065 0 -27 078.769 -912.704
2 29 174.817 0 -912.704 28 262.113
3 29 174.817 0 28 262.113 57 436.930
3 29 174,817 0 57 436.930 86 11,747
5 29 174.817 0 86 611.747 115 736.564
6 29 174,817 0 115 786.584 144 961.381
7 29 174.817 0 144 961.381 174 136.198
8 29 174,817 0 174 136.198 203 311.015
9 29 174.817 0 203 511.015 232 485.832
10 32 806.380 0 232 485.832 265 292,212

Interpolando entre los afios 1 v 2,

1.G31 afos
( 1afo 11 dias )

Tiempo de recuperacién de la inversién

* El salde final ecquivale al [lujo de efectivo acumlado.
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VLIL3.a,  VALOR PRESENTE ngto, (%4

Este método pars evaluar inversiones ticne en cuenta el valor del di-
nere en el tiempo. TE1 valor presente neto sc define como el valor -

" presente de lo corriente de ingresos menos cl valor presente de egre-
sos, - Es importante mencicnar que el método del valor presente presu-
pone que sc va a aplicar unn sola tasa de descuento que puede igualar-
se al costo de capital, y lo aplica a los ingresos y egresos futuros
de la inversifn a fin de llegar a obtener su valor presente neto.

Por otra parte, el valor presente nete puede resultar una cantidad -

positiva o negativa. Si el valor presente nete s positivo, signifi-
ca que la inversidn tendrf una tasa interma de rendiniento nayor que

la tasa de descuento elegida; cn consecuencia el proyecto scrd acep-
table. Por el contrarie, si el valor prescnte neto es negativo, sig-
nifica que la inversién tendrd wna tasa interna de rendimiento menor

que la tasa de descuento elegida; en tal situacién el proyecto se re-
chazard. Altermativamente, un valor presente neto de cero indica que
la tasa interna de rendimicato de la inversién y la tasa de descuento
son iguales.

Por lo tanto, la scleccidn de una tasa de descuente adecuada es esen-
cial para cl wétedo de valor presente ncto, ya que una inversién pro-
puesta puede tener un valor presente neto positivo o negativo Jdepen-
diendo de la tasa que se use para descontar los futures flujo de c-
fectivo., TFundamentlamente, la tasa de descuento clegida debe ser la
tasa minima de rendimiento requerida por la cmpresa para proyectos de
inversién, Esta tasa minbma normalmente es del 20% para el tipo de -
inversiones objeto de este estudio, (22, 23)
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La determinaciédn del valor presente ncto sc hasa cn ¢l estado de flujo
" de efectivo, lo cual permite establecer la cquivalencia de los flujos

futuros de efectivo en dinero en el momento de arranque de la planta.

La expresién para calecularlo ¢s la siguiente:

n
VPN = FLUJO DE EFECTIVO
(l1+im
[»]

El valor obtenido es:
VPN = 93 315.061 M dJdls,
para una tasa de descuento i = 20%

Algunas veces se sefiala que ¢l mérodo del valor presente ncto no pre-
" senta una visidn real del tamano relative de las inversiones. Para -
hacer {frente a esta objecién, algunos partidarios del métedo de valor
presente neto han sugerido que un fndice del valor presente se calcu-
le, relacicnande el valor presente de los ingreses con el valor pre-
sente de los egresos, considerando que un valor mayor a I la inver-
sifn es atractiva, La relacién anterior se calcula mediante:

IWp = _VALOR PRESENTE DE INGRESOS
INVERSION INICIAL

VALOR PRESENTE NETO + INVERSION INICIAL
INVERSION  INICIAL

np

Wp = 83 315.081 + 27 078.769
27 078,769

VP = 4,448
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VIII.4.a. TASA INTERNA DE RENpiMimvo, (290

Un scgundo método para cvaluar inversiones que considera el valor del
dinero cn ¢l tiompo es el de tasa inteina de rendimiento ajustada con
arreglo al tiempo. La cvaluacibn de una propuesta de inversifn por -
cl método de la tasa interna de rendimicnto requiere que se calcule -
la tasa efectiva de descucnto (tasa de interés) que iguale el valor
presente de ingresos con el valor presente de egresos. Esto equivale
a igualar el valor prescnte neto a cero. Asi

n
zg:j FLUJO DE EFECTIVO  _
(1+TIR)N
2]
TASA DE DESQUENTO VALOR PRESENTE NETO
M DLS
10 150 852.748
2 93 365.061
30 61 065.332
40 41 313.163
50 28 316.135
50 19 256.246 -
70 12 640.962
80 7 626.255
90 5 707.191
100 566.727
110 -2 002.671

Interpolando s¢ tiene que para un valer de 0 del valor prescnte neto
corresponde una tasa interna de rendimicnte de  102.206%.
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VII1.S.a. _RETORMO BE LA InvERsion.(11)

"En_cstudius de Ingenicria Econﬁmica, 1a tasa de retorno de la inver-
sién se expresa ordinariamente sobre una base de porcentaje anual.

La utilidad dividida por la inversidn inicial total representa nece-
sarigmente un reterno fraccionario, si se multiplica por cicn esta -
fraccifn se obticne cl porcentaje de retorno de la inversién. El pro
cedimiento nomal es basar el porcentaje de retorno schre la inver--
sién total. Sin cmbargo, debido a que el equipo se deprecin durante
su vida (itil, es conveniente algunas veces basar la tasa de retorno
sobre una inversibn estimada promedio durante la vida del proyecto.
Con este méteodo, la tasa de retomo se determine dividiendo 1a utili-
dad anual promedio entre la mitad de 1a inversidn fija o bien la in-
versifn fija menos el valer de salvamento estimado mis el capital de
trabajo. Adr:m.ﬁs. pucde calaularse a diferentes niveles del estado -
de pérdidas y ganancias, cn el caso de este estudio se caleuld a ni-
vel de urilidad neta, es decir:

UTILIBAD NETA
ROI = x 100

INVERSION FIJA - VALOR DE RESCATE + CAPITAL DE TRARAJO

Como la utilidad neta es igual en todos los afios la utilidad prome-
dio cs ipual a 26 528.519 dls/adno.

FOL 26 523.221 M dls
= x 10n = 90,04
(27 078.769 - 622.811 + 3 008.752) M dis

Este valor es el mismo para los afics 1 a 10,
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SISTIMA DE SEPARACION A PAJA TEMPERATURA,

ESTADO PROFORMA DE PERDIDAS Y GANANCIAS.

- VENTAS:
Gas residual

25 372.3 A (ZHIMEED ) 10y (29 By (ses o) = 1 984 4ve 322 KE

kn ) - ; 5
1 984 476 322 —B— (85.4 -E,-g—) 169 466 277 899 —2-

M dls

que equivalen a: 191 ©30.1 —Fo

Condensados recuperados:

- kg .25 MMPCSD P R kq
13 439.4 (Gesnmeap-) (10) (24 =) (365 ;5o) = 1 051 153 072 B
o1 1oz nes K & Mdls L r1q ~=p M dls

1 051 155 072 —5— (i86.1 G ) (5gsoon) = 220 339.756 — g%

Por lo que los ingresos por ventas son:

(191 930.1 » 221 539.736) SLEIS = 415 4e0.056 ls
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- COSIO DE LO PRODUCIDO.

ol

toss g M
Costos fijos:~ . .. __S;B.??Q ——m.-ﬁﬁ-

| Costos variables: | 329 799.415 Mngés

T L W dls
) (.?u_st_qs__u_u.i']_._‘l__'_qct“o?.; L ._:__S _6.82.650 T T

'356 010.844 -HLdls

A 'L:ﬁ.:'h.t':'il'id_nd Brﬁta st

| (413 469.836 - 536 010.884) LAIE o 77 y5g.9s5p AdIs

"Los costos de distribucién son:

M dls

29 053.418 ——=

Lo cual determmina una utilidad antes de impuestos ¢ utilidad de ope-
racidén de:

. sy M
(77 458.952 - 29 035.18) -LElS. - 45 405,533 Mdls

Considerando 42% y 10% por concepto de impucstos y reparto de urilida-
des, respectivamente,se obticne:

M dis

- i) “»
Impuestos: =0 330.324 Tho

Reparto de utilidades: 4 B40.553 _ME%Z;_:._
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La utilidad nbta'cs:'

¢ 48 305. 534 : 25 170. 877) M ‘ns = 23 234,656 "‘"'_‘Magcl;s

.'Lo:. valores antenores -son v&ll.dos del afio 1 al afie 10, los que s¢ -
prescntan cn ' la Tabln 7.
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TABLA 7. ESTADO PROEORMA DE PERDIDAS Y GANANCIAS PAIA EL PROCESO DE SEPARACION A BAJA TEMPERATURA.
- MILES DiE DOLARES -

1988 1988 1990 1991 1992
1 2 k) 4 S
VOLUMEN DE VENTAS (Ton)
Gas residual - 1 Y84 476 1 984 476 L 984 476 1 984 476 1 984 476
Condensados 1 051 153 1 051 153 1 051 153 1 051 153 1 051 153
PREC10 DE VINTA (dls/Ton)
Gas residual 96.716 96.716 96.716 96.716 96.716
Condensados 210.759 210.759 210.759 210.759 210,759
VALOR DE VENTAS 413 469.836 113 469.836 A13 469.836 413 469.836 413 469.836
COSTOS DE LO IPROUCIDO
Fijos 528.779 528,779 528.779 528,779 528,779
Variables 329 799.415 329 799.415 329 799.415 329 799.415 328 799.415
Indirectos 5 6B2.650 5 682,650 5 682,650 5 682.650 5 682,650
TOTAL 336 010.844 336 010,844 336 010,844 336 010.844 336 010.884
UTILIDAD BRUTA 77 458.952 77 458.952 77 458,552 77 458,952 77 458,952
COSTO DE DLSTRIBUCION 29 053.418 29 053.418 20 053.418 29 053.418 29 053,418
UT1LIDAD DE OPERACION 48 405,534 48 405,534 48 405,534 48 405.534 48 405.534
IMPULSTOS 20 330.324 20 330,324 20 330,324 20 330.324 20 330.324
REPARTO DE UTILIDADES 4 B4U.553 4 840,553 4 BAu.S53 4 840.553 4 §40.553

UTILIDAD NETA 23 234,656 23 234,656 23 234.650 23 234.056 23 234.6506



TABLA 7.  ( CONTINUACION }

1993

413

329

336

77
29
48
20

23

. 6

~984 476

051 153

96.716
210.759

469.836

528.779
799.415
682.650

010.844

458.952
053.418
405.534
330.324
840,553

234,656

1994
7

1 084 476

413

329

336

77
29
48
20

23

051 153

96.716
210.759

469. 8306

528.779
799.415
682.650

010,844

458.952
053.418
405.534
330.324
840,553
234.656

1995
8

984 476

1 051 153

413

336

77
29
48
20

23

96.716
210.759

169.830

528.779
799.415
682.650

010.844

458.952
053.418
405.534
330.324
840,553
234.656

413

329

336

77
29
48
20

23

199¢

984 476
051 153

96.716
210.759

469.836

528.779
799.415
682,650

010.844

458.952
053.418
405.534
330.324
840,553
234,656

1997
10

1 984 476
1 051 153

96.716
210,759

413 469.830

528.779
329 799.415
5 682.650

336 010.844

77 458.952
29 053.418
48 405.534
20 330.324
4 B40.553
23 234.656



VIII.l.b,  FLUJO DE CFECTIVO.

Para ¢l afio 0
Salida de efectivo
Salida de efectivo
Entrada de efectivo
Flujo de efectivo

Para el afio 1

Salida de efectivo
Salida de cfectivo
Entrada de efectivo

Entrada de efectivo
Entrada de efectivo
Flujo de efectivo

Para los afios 2 al 9

Salida de efectivo
Entrada de efectivo
Entrada de efectivo
Flujo de efectivo

Para el afio 10
Salida de efectivo
Entrada de efectivo

[ntrada de efectivo

Entrada de cfectivo
Flujo de efectiveo

Inversifn fija

53 057,386 M dis
0

53 057.386 M dls

Capital de trabajo

3 008.752 M dis

Utilidad neta + Depreciacibn + Amortiza-
cién.

(23 234.656 + 1 480.301 + 3 660.960) M dls

28 375.917 M dls -

25 367.165 M dls

0

Entrada afio 1

28 §75.917 M dls
28 375.917 M dls

0
Utilidad neta + Depreciacién + Amortiza-
cibn + Capital de trabajo + Valor de res
cate.
(35 234.656 + 1 480.301 + 3 660.960 +
3 008.752 + 1 644.779) M dls
33 029.448 M dls
35 029.448 M dls

173



En la Tabla S se prcscnm el flujo de cfecti\ro pam el proceso de se-
pnrac16n a baja tempemm-m, N .
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TABLA 8. FLUJO DE LFECTIVO PARA Bl SISTEMA DE SEPARACION A BAJA TIMPERATURA.
- MILES -DE DOLAHES -

1987 1988 1989 1990 1991 19092
0 1 2 3 4 5

UTILIDAD NETA 0 23 234.656 23 234.656 23 234.656 23 234.656 25 234,656
DEPRECIACION 0 1 480.301 1 480.301 1 480.301 1 480.301 1 480.301
AMORTIZACION 0 3 660.960 3 §60.960 3 660.960 3 660.960 3 660.960
CAPITAL DE TRABAJO 0 0 0 0 0 0
VALOR DE RESCATL 0 0 0 ) 0 0
TOTAL ENTRADAS DE -
EFECTIVO 0 28 375.917 28 575.917 28 375.017 28 375,917 28 375.917
INVERSION FIJA 53 057.386 0 0 0 0 0
INVERSION DE CAPITAL -
Di TRARAJO 0 3 008,752 0 0 0 0
TOTAL SALIDAS DE -
EFECTIVO 53 057.386 3 008.752 0 0 ) 0

FLUJO NETO DE EFEC-
Tivo =53 057.380 25 367.105 28 375.917 28 375.917 28 375.917 28 375.917



TABLA 8,  ( CONTINUACION )

1993 1V 94 1g9s 1996 1997
6 7 8 9 10
- 23 234.656 23 234.656 23 234.650 23 234.656 23 234,656
1 480.301 1 480.301 1 480,301 1 480.301 1 480,301
3 660.950 3 660.960 3 660.960 3 660.960 3 660.960
0 v o 0 3 008,752
0 0 0 0 1 644.779
28 375.817 28 375.917 28 375,917 28 375.917 33 020,448
0 0 0 0 0
0 0 0 0 0
0 0 0 a 0
28 375.917 28 375,917 28 375,917 28 375.917 33 029,448



VIIL.2.b, - RECUPERACION DE LA INVERSION.

- MILES DE DOLARES -

-ASO' .-~ FLUJO DE INV. TOTAL SALDO SALDO *

I LFECTIVO ACTIVO F1JO INICLIAL FINAL
.0 -53 057.386 53 057.386 0 -53 057.386
Y 25 367.165 0 -53 057.386  -27 690.221
2 28 375,917 0 -27 690,221 685,696
3 28 375.917 0 685.696 29 061.613
4 28 375.917 0 29 061,613 §7 437.530
5 28 375.917 0 57 137,530 85 B13.447
6 28 375.917 0 85 813,447 114 189.364
7 28 375.917 0 114 189,364 142 565,281
8 28 375.917 0 142 565.281 170 941.198
9 28 375,917 0 170 941,193 199 317.115
10 53 029.448 0 199 317.115 232 346.563

Interpolande entre los afes 1y 2.

Ticmpe de recuperacidn de la imversidn: 1.976 aiios
( 1 afio 11 meses 22 dias )

* El saldo final equivale al flujo de efectivo acumuilado.
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VIII.3.b. VALOR PRESENIE NEIO,

Aplicando una tasa de descuento de 20% ¥ convirtiende los futuros flu-
jos de efcctivo a valor presente, en el momente de arranque de la -
planta, por medio de la cxpresién:

n
VPN = FLUJO DE.EF&CI‘IVO
(L+1)
[n]

Sc tiene un valor prescnte neto de:
VEN = 64 152,132 Mdls

Para este valor corresponde un indice de valor presente neote de:

vp -  (61.152.132 + 53 057,386) Mdls
53 057.386 Mdls

= 2,209

VIII.4.b., TASA INTERNA DE RENDIMIENTO.

El valor presente neto 4 diferentes tasas de Jescucnto es:

TASA DE DESCUENTO VALOR PRESENTE NEIO
{_MDLS )
10 120 359.249
20 64 152.132
30 32 691.016
40 13 441.675
50 785.149
60 -8 032.466

Interpolando entre 50 y 60 para obtener la tasa corTespondiente para
un valor presente neto se ticne:

TIR = 50.9%
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VIII.5.b. RETORNO DE LA INVERSION.

Para calcular la tasa de retorno de la inversid_n se utilizaron laos -

utilidades netas y la inversién fija menos el valor de salvamento mis
el capital de trabajo.

- (23 254.656 )} M dis
(53 057.386 - 1 644.779 + 3 008.752) M dis

100 = 42.7%

Este valor es el mismo para los afos 1 a 10,
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IN. ANALISIS DE SENSIBILIDAD.
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En la formlacién de los proycctos industriales es frecuente encontrar
que los resultados ccondmicos previsibles sen dependientes de los valo
res asignables a las variables de los mercados de materias primas y -
productos, a las elicicncias de los procesos y a otras variables de -
diversa fndole. En tales casos la supeditacién de los resultados eco-
némicos previsibles de 1a operacién de la cmpresa 4 valores pre-esta-
blecidos de dichas variables, que actdan coma pardmetres, da lugar a4
que el estudjo carezea de flexibilidad, ya que no quedan incluides los
efectos que se derivarian de cambios en los parfmetros y condicienes -
originalmente considerados.

En algunas ocasiones la variable independiente considerada (precio, -
volfmen de produccién, ctc.), influye sobre el resultado econdmico cn
forma directa y sin la influencia significativa de otras variables, -
de tal manera que los resultados pucden interpolarsc a partir de cur-
vas sencillas en coordenmlas cartesianas.

En el caso de los procesos de separacién se realizd, en este capitule,
la determinacifn del punto de ecquilibrio y el precio de venta en el
punto Jde equilihrio; adicicnalmente se efectud el anflisis de sensibi
lidad con variaciones de + 40% en el estimado de inversién, mante-
nicndo constantes las otras variables, y de la misma manera, variando
en  + 205 los volfmenes de procesamiento, -20 a +15% en el costo -
de materias primas v de + 10% del precio de los productos.

SISTIMA DE _SCPARACION EN ETAPAS,

IX.1.a, PRECIO DE VENTA EN B PUNTO DE BMILIBRIO.

El costo unitario de produccifn varia inversamente a la capacidad de
operaci6n. En efecto, a medida que la capacidad de operacidn se a-

cerca a la capacidad instalada se rcduce el costo unitario de produc
cién. Lo anterior se debe a que 1os costos variables unitarios se -
mantienen constantes independientemente del vol(men de produccidn, -
micntras que los costos fijos unitarios dismimsven a medida que sc -
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mmenta la capacidad de opcracién. La 1inca que representa la varia-
cién del cesto unitario de produccién en I,'unci_é_n del volfmen de pro-
duccibn es una hipbrbola, cuya ecuacién puede determinarse a partir -
de 1a ecuacifn de los costos totales de producciﬁn (egresos), misma -
que corresponde a una linea recta:

EG = CF + (CW) VP

Al dividir la ecuacién onterior entre el volfmen de produccién se ob-
tiene: ' '

e e ow

Pucsto que EG/VP es igual al costo unitario de produccién, se tiene
la ccuacibn Jde los costos unitarios que corresponde a la de una hiper
bela:

N

CF
VP

a = + QU

Pucsto que en el punto de equilibrio no hay pférdidas ni utilidades, -
en ¢l mismo, €l costo unitario de producci6n es igual al precio de -
venta unitario, de tal manera que diche punto se pucde determinar gra
ficando la curva de 1os costos wunitarios de produccién, utilizando la
ccutcibén anterior, y observando cn donde esta curva intersecta la 14-
nea horizontal que representa al precio unitario de venta.

La curva que representa el costo unitario de produccién no sole tiehne

valor para determinar ¢l punto de equilibrie, sine que permite conocer
la situacidn competitiva de la planta industrial proyectada, a diver-

sos niveles de operacidn. Es precisamente esta aplicacién que se dard
a la expresién analitica de los costos unitaries de produccidn para -

detenninarlo 4 una capacidad de produccién del 1005%.
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CF =32 3911960 M dls
'© VP ' = 3057 052.536 Ton/afio
OV = 325 B18.830 M dls/aiio

QWU = 0.10658 M dls/Ton

32 391.960 ¥ dls/afio g Mdls
3 057 052.836 Tonfanc —~ + 0-10658 gy

. g Mdls

mu = 0171 Sl

Conformado por los siguientes porcentajes, de acuerdo a los productos
obtenidos:

tias residual de alta presién: 51.31%
Gas residual de baja presién: 1.33%
Condensados recuperados: 17.16%

que corresponden a las siguientes cantidades:

Gas residual de alta presién: 0.06036 M dlis
Gas residual de baja presién: 0.00156 M dis
Condensados reauperados: 0.05526 M dis

5i se relacionan las cantidades anteriores a la parte correspondiente,
en peso, por cada tonelada de procesamicnte se tiene los precios de -
venta unitarios:
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Precio de gas residusl de alta presién:

0.06036 M dls
0.6844 Ton

- dls
88.194 —Ton
Precio de gas residual de baja presidn:

0.00156 M dis
0.013!0 Ton

dis
Ton

= 120

Precio de’ los candensados recuperados:

0.05526 W dls - dls
0.3026 Ton 182.617 —pn
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1X.2.a. PUNTO DE EQUILIBRIO DE 1A PRODUCCION,

En el estudio de un proyecto industrial es impertante determinar el va
lf_lmen de producciﬁ_n, cn el caso particular del presente estudio el vo-
lGmen a procesar, al que se debe operar 1a planta para que sus ingre-
s05 scan iguales a sus egresos, es decir, £l volimen de produccién, de
procesamiento, minimo a partir del cual se obtienen utilidades para -
una combinacién dada de precios Jde adquisicidn Jde insumos y precios de
venta de los productos. Al punto cn el cual los ingresos son iguales
a2 los egr\csos se le denomina pumta de equilibrio ¥y al nivel de produc-
cién en que se obtiene este equilibrio se le llama capacidad minima -
ecordmica de operacién. $i las ccuaciones siguientes nos representan
los ingresos y egresos: )

1 = PV (VP)
EG = CF + (CVDVP
En el punto de aquilibrio:
PWU (VP) = CF + (CVU)VP

N -

PV0- V0
Para un precio de venta de:
- __413 480 Mdls o 0 1z3ecy Mdls
i 37057 052,536 _Ton 0.135:54 “an

ano

VP = 32 391.960 M dls/afio
ﬂ.L'_-SZSd M'dls/Ton - 0,10658 M dls/Ton

= 5 Ton
vp 1 129 B20.719 afo
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E1 volumen de¢ procesamiento nntefior, corresponde al 37% de la capaci-
dad de operacién total, Lo cual se logra mediante 1a utilizacién de -
4 mbdulos.

Al sustituir el valor anterior en laz ecuacifn de ingresos o cgresos, -
se calcula el punto de equilibrio del sistema de separacién.

Punto de equilibrio:

- M dls Ton
0.195254 ~Ton ( 1129 820.719 ARG ]

M dls
aiio

152 812,771 §
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IX.3.a, ANALISIS DE_VARIACTONES,
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% nol V AR I A C 10O N

-0 -0 20 40 BASE
RECUPERACION DE LA INVERSION - c :
( afos ) 0,589 0.813 1.23 1.42 1,031
VALOR PRESENTE NETO  { M dls ) 105 836.425 98 575.425 BB 050,623 82 035.623 93 315.061
INDICE DEL VALOR PRESINTYE 7.391 5.55 3.710 3.164 3.448

TASA INTLRNA [M: RENDIMILENTO
{%) 170.99 127.86 84.91 72.51 102.22



RECUPERACION DE LA INVER-
SION ( aflos)

VALOR PRESENTE NEIO ( M dls )
INDICE DEL VALOR PRESENTE

TASA INTE®NA DE RENDIMIEN-
TO (%)

" VOLUMEN .'DE PROCESAMIENTO

% .. DE. VARIACION
a0 -10 10 20
R e R R T 0.935 0.852

69 794,387

L3577

81,90

" 81 544,088

4.011

' 91.98

105 083.159

4.881

112.23

116 352.631

5.315

122.37



REQIPLRACION DE LA INVERSION
( afios )

VALOR I'RESINTE KETO (M dls )
INDICE DL VALOR PRESENTE

TASA INTERNA DE RENDIMIENTO (32)

cosTo LR H MATERTIA

I

PRLN

A

VARIACION
-20 -10 10 15
0,467 .Sl 2.268 5.665
226 712..'626 'iﬁ? 992,475 26 616.578 -6 735.63
9“:74 : 0,831 1.98 0.75
217.635 15793 44.5 13.15



l"'!t"EC_IO . D E vV E N T A

3 DE VARIACION

-10 -5 5 10
" REQUPERACION DE LA INVER-
SION { afios ) 2.896 1.476 0.762 0.602
VALOR JPRESENTE NIIO { M Jls ) - 14 5061.209 50 452.872 132 G89.757 172 063.925
INDICE DEL VALOR PRESENTI: 1.538 3.085 5.90 7.354

TASA INTCRNA DE RENDIMIENTO { § ) 33.827 70.375 136.027 170.103



SISTEMA DE SEPARACION EN ETAPAS

{tafNos) €6

COSTO OF MATERIA PRIMA

INVERSION

VOLUMEN DE PROCESAMIENTO
PRECIO DE VENTA

L A A . 'l ol
-850 -40 =30 -20 -0 O 1 20 30 40 =0
{% DE VARIACION )

FIG. IX- I'- TIEMPO DE RECUPERACION DE LA
INVERSION.



SISTEMA DE SEPARACION EN ETAPAS

{ Mdis _3 250 000~

PRECIO DE VENTA

VOLUMEN DE PROGCESAMIENTO

INVERSION

|

~-COSTO DE MATERIA FRIMA

-50 -40 -30 -20 -KO 0V 20 30 40 B8O

-25 000l

{ % DE VARIACION }

F1G. iIX-2-- VALOR PRESENTE NETO.



" SISTEMA DE. szqsnnc:on__sﬂ ETAPAS

PRECIO DE VENTA

YOLUMEN DE PROCESAMIENTO

{NVERSION

COSTO DE MATERIA PRINA
! 1 1 1 1 1 ] 1] ] ]
«%0 -40 =30 =20 =10 Q 10 20 30 10 50

1% DE VARIACION }

FIG. 1X*3-~ INDICE DEL VALOR PRESENTE
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' SISTEMA DE SEPARACION EN ETAPAS

(%) 2201

2001

180
PRECIO DE VENTA

VOLUMEN DE PROCESAMIENTO

IRV ERSION

bae 8

COSTO DE MATERIA PRIMA

[} A i I3 ' H i

=50 «40 -30 20 IO 0 10 20 30 40 BO
(9% DE VARIACION }

FIG, IX*4+— TASA INTERNA DE RENDIMIENTO
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CIX.dia. _DETERMINACION DEL RIESGO.

Analizando los resultades de los incisos anteriores se puede estable-
cer, para los valores base (sin variaciones) de los variables que -
afectan 1a rentabilidad del procesc de separacién, que el sistema de-
be. operar utilizande cuando menos cuatro mbdulos de separacibn, a una
capacidad del 92.5 de la capacidad de operacidén normal.

En relacién al tiempo de recuperacién de la inversifn es evidente que
las variables que tienen nuvor influencia son el costo de materia pri
ma y ¢l precio de venta; una variacibén de 10% dec estas variables pro-
voca un incremento de 1 a 2.26 y 2.86 «fios, para costo de materia pri

mi1 y precio de venta, respectivamente,

Con referencia al valor presente neto y su indjce, también el costo -
de materin prima y el precio de venta son lus variables de mayor in-
cidencia cn estos pardmetros econdmicos, siendo la dltima, la de ma-
yor impucto, soportande el proceso variaciones pricticamente de -10%.

Tomando en consideracién la tasa interna de rendimicnto, se pucde es-
tablecer que el sistemn pucde soportar variaciones considerables de

la inversibn y volumen de procesamicnto, en tanto que oS rentable a -
variaciones mfiximas de -13 v 13% cn el precio Jde venta y costo de -
materia, respectivamente.
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SISTEMA DE SEPARACION A BAJA TEMPERATURA.

IX.1.b.  PRECIO DE VENTA EN EL PUNTO DE EQUILIBRIO.

CF = 35 264.847 M dls/afio
VP = 3 0537 052.336 Ton/afio
OV = 329 799,113 M dis/ano

Wl = 0.10788 M dis/Ton
L35 264,847 M dls/afio M dis
wu 37057 052.536 Ton/uno + 0.10788 oo
- | M dls
PV 0.11942 Mdls

Constituido por la contribucifn de los Jdos productos obtenidos de a-
cuerdo a los siguicntes porcentajes:

Gas residual: 46.42%
Condensados recuperados; 55.58%

que corresponden a las siguientes cantidades:

Gas residual: 0.055435 M dls
Condensados recuperados: 0.063085 M dls

Cuyo valor unitario es:

Gas residual:

0.055435 N dls o dls
0.65357 Ton 84.802 Ten

Condensades recuperados:

0,.063835 M dls . dls
0.5165 Ton 184.768  -pn
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~X,2.b. TPUNTO DE EQUILIBRIC DE LA PRODUCCION.

WU = 413 169.836 M dls/afio
3 057 05Z2.526  Ton/ane

. M dls
U = 0.13_)::251 ~on
vp = 35 264,847 M dls/afio
0.135251 W dis/amo - 0.10788 W dis/ton
VP = 1 288 395.520 —i90._

aho
El volumen de procesamiento anterior corresponde al 42% de la capaci-

dad de operacién, lo cual se logra mediante la utilizacién de 4 médu-
los, a 1a capacidad de disefio.

El punto de ecquilibrio es por lo tanto:

M dis - M dls
0.135251 “Ton ( 1 288 395.579 o )

- M dig
174 256.7566 i
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IX.3.b. ANALISIS DE VARIACIONES.
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™

(RS T

| RECUPERACION DE LA IN-

VERSION- ( afios.)

VALOR PRESINTE NETO'
CMdls)
INDLCE DIL VALOR Ditie

TASA. INTERNA- I RENDI -
MIENTO (%)

-46 -20 20 40
T L6 - ovzse 2
83 449,466 73 525.670 55 GBO.1D7 44 130.345
3.621 T2.732 0 1.843 1.554
59.058 41,95 35,774

LBd.4a7

BASE

1.976

64 152.132

2.209

50.9




VO].'UMI:EN DE PROCESAMIENTO

i

=20 . : =10 10 20
REQUPERACION DE 1A IN- C T . : : :
VERSION ( afios ) ’ 2,427 . 2,151 1.814 1.67
VALORU MUSENTE NEIG - :
(Mdls ) 42 054.123 52 956.487 74 765.123 85 669.068
INDICL: DEL VALOR PRE- . :
SIENTE 1.793 1.998 2.409 2.615 i

TASA INTERNA DI RENDI-
MIENTO ( 1) 40.638 45,689 55.027 60.543



RECUPERACION DE LA INVER-
" SION ( afies )

VALOR PRESENTE NEIQ
(Mdls )

INDICE DEL, VALOR PRE-
SENTE

TASA INTERNA DE RENDI-
MIENTO ( % )

D E MATERTIA PRIMA
-20 -10 5 10 13.5
0.9284 1.26 2.75 4.528 8.233
197 387.574 130 539,807 30 617.351 -2 894.022 -26 262.859
a.72 3.46 1.57 \ 0.94 0.505
110,357 80.542 35.220 18.467 4.831



RECUPERACION DE LA IN-
VERSION { afios )

VALOR PRESENTE NETQ -
({ Mdls )

INDICE DEL VALOR PRE-
SENTE

TASA INTERNA DE RENDI-
MIENTO ( § )

PRECIO DE VENTA
-IQ -5 5 10
5.889 2.964 1.487 1.191
~14 895.84!8 24 486.977 103 237.403 142 612.620
0.718 1.462 2,946 3.688
12.003 32.41 68,171 86.013

{
i
i
:
i
H
;
i
i
i
H
}
A
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- SISTEMA DE SEPACION A BAJA TEMPERATURA

{aRos)

s?-

COSTO DE MATERIA PRIMA

INVERSION

VOLUMEN ODE PROCESAMIENTO

% PRECIO DE VENTA

.l_ F S ]l '] L L L ] Y
-%0 -4 -30 -20 =-KO o W 20 W £ B
{% DE VARIACION}

FIG. IX.5 ~TIEMPO DE RECUPERACION DE LA INVERSION.



SISTEMA DE SEMRACION A pAJA TEMPERATURA

{Mdlz}, 200000

PRECIO DE VENTA

VOLUMEN DE PROCESAMIETO

TNYERSION

L [ L 1
-30 -40 -30 -0 -1,5 1 20 30 40 50

COSTO DE MATERIA PRIMA

- 500004
{ % DE VYARIACION)

FIG. iX'6-—- VALOR PRESENTE NETO.
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SISTEMA DE SEPARACION A BAJA TEMPERATURA

PRECIO DE VYENTA
YOLUMEN DE PROCESAMIENTO

INVERSION

COSTO DE MATERIA PRIMA
[ 1 3 i i i 1 L

-50 -40 -30 -20 -0 L+ ] o 20
{ 9% DE VARIACION )

30 40 B0

FIG. IX-T-— INDICE DEL VALOR PRESENTE

SISTEMA OFE SEPARACION A DAJA TEMPERATURA

1%} 120

100%
PRECK DE VENTA

80
VOLUMEN DE PROCESAMIENTO

INVERSION
20

10 20 30 40 B0
{%% DE VARIACION }

CqSTO .DE MATERIA PRIMA

A " L M A
=50 -40 -30 -0 -0 a

FIG. IX-8'- TASA INTERNA DE RENDIMIENTO.
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IX.4.b. - DETERMINACION DEL RIESGO.

Tomando en cuenta los resultados de las determinaciones anteriores, se¢
puede establecer que el sistema debe operar utilizando cuando menos -
cuatro médules funcionando al 93.75% de la capacidad Je disciio, para
lograr el punto de equilibrio considerando los valoves base de los va-
riables que afectan la rentabilidad del proceso.

"Con respecto al tiempo de recuperacién de 1a inversién es notable el -
efecto que tienen sobre el mismo el costo de materia prima y el precio
de venta del producto, siendo el volumen de procesamiento la variable
que provoca mencs impacto. Variaciones de  10% en el costo de materia
prima y de precio de ventu producen incirementos de 2 a 1.5 y 6 afios -
respectivamente.

Tomando en cuenta los valores del wvalor presente neto ¥ su indice, se
puede confirmar que las variables que tiener mayer impuacto sobre la -
rentabilidad del proceso son el costo de materia prima » precio de -
venta del producto, aceptando el proceso variaciones del 8%.

Finalmente, o5 cvidente que el procese puede soportar variaciones sig-
nificativas de inversién v volumen de procesamiento, siendo la primera
1a que menos incidencia presenta; sin embavrge para que el proceso puc-
da considerarse rentable, en funcidén de la tisa interna de rendimicnto,
sole soporta variiaciones de -8 y 10% del precio de venta y costo de
materia prima, respectivamente.
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RESUMEN DE RESULTADOS

i

SISTIMA DEE SEPARACION

PARNMEIRO COMENTARIO
EN ETAPAS A BAIA TEMPERATURA
. La capacidad total del sistemn es de
Capacidad de Operacién 25  MCSD 25 MMCSD 250 MMICSD, pucsto que osth constitui

(Modular)

do por 10 médulos.

Recuperacién de
conglensndos

2 082 hbl / d

2 417 bbl /2 d

16% mayor en ¢l sistems a baja tempe
ratura.

Inversifn

27 078 769 dls

53 657 380 dis

96.23% mayor para ¢l sistema a baja
temperatura,

Recuperacién de 1a
Inversién

1.031 anos
(1 afo 11 dias}

1.976 afos
(1 ano 11 meses)

i1 tiempo de recuperacién de la inver-
sion e¢s gceptable, para ambos sistemas
puesto que 1a vida Atil del cquipo se
consideréd de 10 afos.

Costo de Produccibén

103.38 §/kg de alim,

105.49 §/kg de alim.

1.94% mayor para el sistema a baja
temperatura.




CONTINUACION

Valor Presente Neto

93 315 061 dlis

64 152 132 dls

Se consideran procesos rentobles, pues
to que ¢l valor de este parimetro es ~
positivo,

Indice del Valor

Se considerun inversiones atractivas -

Presente Neto 4.448 2.209 cuando este fndice ¢s mayor a la uni-
dad.
Tusa Interna de 102, 2065 50.9% Superan al 20%, que ¢s la tasa que se
Rendimiento * ¢ e acepta para este tipo de proyectos.
. Los valores son aceptables, puesto que
Retomno do 1a 90. 4% 42.7% se reflejan en los otros parimetros e--

Inversién

conbmicos.

Punto de Lquilibrio

Funcionando  cuatro
médules al $2.5 3% de
1a capacidad dc ope-
racifn.

Funcionando cuatro
médulos al ¥3,75% de
1a capacidad de disg
fio,

Por consipuicnte, el punto de equilj -
brie se¢ alcanza pricticamente con 1a
utilizacibén del 25% de la capacidad.

Anfilisis de Scnsi-
bilidad.

Prescnta mayor sensi-
bilidnd cconfimica a -
variaciones de costo
de materia prima y -
precic de venta.

Exhibe mayor sensibi-
lidad econbmica u va-
riaciones de costo e
materia primi y pre--
cio de v nta.

Comportamiento scemejante de ambos sis-
temas de separacién.




XI. CONCLUSIONES
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

Con cl objeto de establecer conclusiones sobre la misma base de las -
alternativas de manecjo de los hidrocarburos producidos por el campo -
Muispac, se considerd que cada sistema consta de 10 mbdulos con una ca
pacidad de operacién por mbdulo de 8.134 m/s a 293K y 101.325
kPa ( 25 MMPCD a 68°F y 14.7 1b/pg”). DPe ios resultados obtenides .
fue posible inferir:

1. Los sistemas Jde separacién a baja tomperatura permiten leograr -

una mayor recuperacidn de hidrocarbures 1iquidos y una mejor estabi-

lizacién del gas separado, que los obtenidos con un sistema de sepa-
" racién cn etapas.

2. En el diseiie del sistema de separacidn a bajo temperatura que -
se presenta en este trabajo, se considerd un criterio modular a fin

de incrementar o reducir su capacidad, segin sea el volumen de hidro
carburos producidos, lo cual permite hacer mis flexible 1a operacidn
del sistoma, La capacidad de disefio, establecida para cada mddulo, -
fue de 9.177 m>/s ( 28 MPCSD ) a las condiciones estémdar.

3, De acuerdo 3 los diagramas de proceso propucstos y los balances
de materia y energia rcalizados, sc determind que con el sistema de
separacibn a baja temperatura se recuperan, en cada mSdulo 4,447 9
x 1073 m3/s { 2 417 barriles por dfa ) de condensadeos estabiliza-
dos; mientras que con el sistema en ctapas la recuperacidn es de - -
3.8314 x 10-3 m3/s { 2 082 barriles por dia ). [isto constituye
un incremento de 0,616 5 x 10'3 msls ( 335 barriles por dia ), lo
que representa un 16%, equivalente a 75,23 1‘-13'/!&113 ( 13.4 BHIANPCS)
Fespeelo al sisteua en ctapas, Estos condensades recuperados adicip
nalmente, en caso de ne hacerlo, se depositun en los gaseductes, de
donde se desechan durante las operaciones de limpieza,

4. Otros ofectos favorables que se tiencn al procesar los hidrocar
buros producidos por el campe Muspac, cn un sistema de separacifn a
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baja temperatura son: reduccién de 1a tendencia de condensacién de -
l{quidos en el sistema de tmnépcrtc del gas, abatimiento de los pro-
blemas de operacién y mantenimiento del sistema y mayer aprovechamien
to de 1a capacidnc-l de transporte de gas,

5. Con respecto a la inversién, afin clando es 96.23% mayor para -
el sistema a baja temperatura, si se considera el incrementa con la re
cuperacién de hidrocarburos 1fquidos y los efcctos favorables adicio-
nales, se¢ concluye que ¢l proceso de separacidn a baja temperatura es
atractivo, ¥ aunque se incluye cquipo de cempresién para cumentar la
presifn del gas residual, a un nivel similar al del gas de alta pre-
£i6n en el sistema en ctapas, el costo de produccibn es pricticamente
el mismo al del sistema en etapasi por otra parte, ia recuperacifin de
la inversién cs menor a 2 wies, Jo cudl hace al sistema de separacibn
i baja tcomperiatura un proceso competitivo.

6. Tomando en cuenta los parimetros de evaluacidn cconbmica para am
bos procesos de separacién, es evidente (ue son sistemas rentables; -
51 se tratara de una seleccidn convencional de altemativas se temaria
aquella que proporcionara los valores mayores de valor presente neto,
tasa interna de rendimiento » retormo de la inversifn., A pesar que -
¢l proceso de separacién a baja temperatura presenta valores inferio-
Tes de los parfimetros cconfmicos correspondientes al sistema en cota-
pis, &stos scn aceptados come adecuados para considerarse que es un -
proceso rentable, Ademfis, la utilizacién del sistema de scparacién a
baja temperatura provoca una disminucién de costos por concepto de o-
peracién y mantenimiento, al eliminar problemas de tendencia de con-
densacifn de 1fquidos cn el sistema de transporte de gas y lograr su
mejor aprovechamiento.

7. Con objeto de alcanzar el punto de cquilibrio de procesamiento
de hidrocarburos el sistema de separacién en etapas debe operar con
cuatro médules al 92,51 de la capacidad de operacifn nommal, mien
tras que ¢l sistema @ baja temperatura debe funcicnar con cuatre md
dulos al 93.75% de la capacidad de disefio.
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8.- De los resultados cbtenides en ¢l anflisis de sensibilidad de -
los procesos de scparacién, es posible concluir que la rentabilidad
de los mismos es mas sensible a una variacién en el costo de materia
prima y precio de venta, que a variaciones cn el monto de la inver--
5ién o del volumen de procesamiento.

9.- De acuerdo a los resultados presentados, se recomienda, la uti-
lizacién de sistemas de separacién a baja tamperatura para el manejo
de los hidrocarbures producidos por campos, como el Muspac, que scan
productores de gas y condensados,
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APENDICE A (1:2)

:ESTIMA¢ION DE LA COMPOSICION DE LA ALIMENTACION
A LOS MODULOS DE SEPARACION. CONSINERACIONES
" TERMODINAMICAS EN LOS PROCESOS DE SEPARACION.
PROGRAMA DE COMPUTO UTILIZADO PARA SIMULAR -
 PROCESOS DE SEPARACION.

.'A.n). . ESTIMACION DE LA COMPOSICION DE LA ALIMENTACION.

Anazlizando la informacién disponible del campo Muspac
" se consider6 necesario estimar la composicién de la mezcla de -

kidrocarburos producidos,

Para efectuar tal estimaci6n, inicialmente se tomd de
base la composicitn de los hidrocarburos producidos en el campo
Chiapas, el que se¢ encuentra advacente al campo !luspac, aplican
do como criterio les sigquientes pardmetros (Fig. A.1) que fue-
ron extraidos del andlisis PVT de los fluidos producidos por el
pozo Muspac I, efectuado en la Divisién de Yacimientos del Ins-

tituto Mexicano del Petréleo:

RGA, a 488.2 psia y 95° F = 10 093 pie>/bbl
RGA, a 14.7 psia y 77° F = 350 pie’/bbl
BO, a 198.2 psia y 95° F =  1.204 bbl/bbl

® API del aceite residual = 57,57



* Composicién del gas separado en la primera etdpa:

COMPONENTE -~ . -0 VML -
SN Car

SO =
co, 3667

D aiaas

. nCsf.
C

+ 0
6

La herramienta de cflculo empleada para obtener la es-
timacién de la compositiﬁn e5 un modelo matemdtice que utiliza
la ecuacitn de Peng-Robinson aplicada a proceses de equilibrio

1{quido—vapo}.

La estimacidn de la compoesicidén es la siguiente:

COMPONENTE SMOL .
1,8 2.466
o, 3.315
Ny 1.990
cq 72.583

C2 7.400



( CONTINUACION ). -~ - - co
COMPONENTE © . -~ %ML
' Cé".'”-l'_.f- -  ::i .2._;2.800 |
1, T " ' 0.

 ‘con. esta.composicién son.|

= 10 089 pie3/bbl
'f;-y 389 pie3/bb1
= 1.208 bbl/bbl .
= 87.14

'Cdmﬁdsicﬁén del gas Sgparado en la primera etapa:

COMPONENTE 1MoL
H,S 2.460
o, 5,639
13
a2

-~
]

~
EN ]

.

[%]
_—
~3
i)
~J

=]

C3 ) 7.631

£3 Ce ) 2.

w

06
-ic, .' 0.35489



{ CONTINUACION )

COMPONENTE . . * MOL
nc, - ' 0.518
iCs . . 0,153
NCS D.144
+
C6 0.645
n Donds P et la presion.
T o la tamperoturo.
Py Pz RGA s lo ntach;ﬂ gos acelfa.
hat BJ et et foctor 8 volwmen oal
- acalte.
™ e APl son o3 grodos APl dof oow
ts residucl.
" es la conpuldc‘m e e 0
RGA RGAR limeniocidn, =

Yi o8 b compoaloiéa do  gm
seporodo  an lo primesro e,
o0 o tapu,

FIGURA A-1'~ PARAMETROS CONSIDERADOS EN EL AJUSTE ©DE
LA COMPOSIQION DE LA ALIMENTACION A 10§
MODULOS DE SEPARACION,

A.b). CONSIDERACIONES TERMODINAMICAS EN LOS PROCESOS DE SEPA-
RACTON.

Para comprender la forma en que se aplica la ccuacién

de estado al equilibrio liquido - vapor es necesario estable--
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cer las consuleracx.ones termodul&mx.cas en. 105 procesos de sepa

raciﬁn de gas ¥ condcnsudos. -

'?kUCEsoqxsdféRMrcd:_ﬂ"f

: Este se lleva &, cabn en los sepuradores, es’ un procesu_:-_-
pastermr nl abntim:ento de pres16n, es decir. se llcvn a. eEec

e.s dadas de prcs:.dn y témperatura que co---

rrespnnden al equ111br10.

-BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA.

"': En la fn: A.2 se representa un diagrama de una etapa

de separacxﬁn en el quc se tiene:

a Donde F,LyG wmson los moles en la ellmou?nelo'n,
n . foss lguida y fasa vopor, raspectlive-
Hs manta.

"1,y won  los frocclones molores el com-
ponents § en le oiimwntoeidn , fane
Wiquida ¥y fose vepor, reapectivaments,

P
:-. — He ,Hi yHg son  las entalplos molures de la o
He fimentacidn, fass lquida y foss vapor
T respectivomente.

P y T son % presicn y lemperatura,res
pect Ivomente

FIGURA A:2.-— PROCESO ISOTERMICO .
A-5



Balance genersal: SRS & %ﬁL 4‘5 = s - AT

Balance particular dei *ﬂ“

_componente i:“

nosl.

En el equilibrio de fases también se cumple con la si-

guiente cendicibn:

gxi = 1,0
A.S
ﬁyi = 1,0

1]

Estableciendo las condiciones de scparacién P y T, ¥
conoeciende la composicidn de la alimentacién, se determina la
constante de equilibrio por le que la ec. A.4 se resuelve supg
niendo valoresdel nGmereo de moles de fase gaseosa separada v
se calcula la composicién de la fase paseosa con la ec. A.3.

Posterjiormente se¢ establece si se cumple la condicidn de la
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‘ec. A.S5. Finalmen:c se calculn la cantidad de moles de la fase ?,
LYIRE CL

liquldn obtenldn medlante la ecuac1dn A.l

" BALANCE DE ENERGIA.

EI balance dc energia se establece considerande- las en

”: talplas malares de la alimentac16n, liguido y. vapor.

LF{ +GHg ] a P,T ' A.6

PROCESO ISOENTALPICO,

;Esfe pfoceso se lleva a cabo por medio de abatimiento
de'presiSn de ia mezcla de hidrocarburos, el que proveca una
disminucién en su temperatura debido al efecto Joule-Thompson.
Este abatimiento de presidn puede ocurrir en la tuberfa de pro
duccidn, estranguladores, vdlvulas reguladoras de presifn y 11
neas superficiales, también se lc denomina separacifén instantd
nea; con respecto a8 la composicidn total, esta se mantiene de-

bido a que ¢l gas v el aceite no se separan realmente.

BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA.

La condicién termodindmica de un proceso isoentflpico

es la siguiente:



j_'eé deéir
-1 Fi ] i : I:t;}'{'{Lﬁ ] a '
: [ f : PI,TI e 1 PF'TF A8

Conocxendo ln composiC16n, la presién y temperatura an
 tes dcl abut1miento de presién, asi como la presitn final es
.;pqsxble;dcterminq:_la tempcrntura final, las fracciones de 1%1-
qﬁidq y vapor.pr§du£idas y.su composicién., Esta determinacidn
sc inicia ééitulandd'la entalpia de la corriente de hidrocarbu
TOS anies de sufrir la disminucién de presibn y suponiendo la
temperatura final., A las condiciones finales se cfecta un
cllcuio de separacidn isotérmica y se determinan las entalpias
de las fases producidas, la sumatoria de estas entalplas se
compara con la inicial. Cuapndo se cumpla la igualdad de las eon
talpfas inicial y final se¢ considera que esa temperatura su---

puesta es correcta,

A.c.). PROGRAMA DE COMPUTO UTILIZADO EN LA REALIZACION DE

LOS BALANCES DE “ATERIA Y ENERGIA EN LOS PROCESOS DE
SEPARACION.

Este apartado ticne por objeto mostrar la herramienta
principal de cdlcule que se utilizd para efectuar los balances
de materia y energia en cada médulo de separacidn. Esta herra

mienta la constituye un programa de cémputo que cohtiene un mg
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delo matemﬁt1co que simula el proceso de separacxén gas-aceite,
utxlizando la ecunciGn dc estado de. Peng-Robinson; el cual per-
mltc determlnnr 1us caructeristicns de 1las fases scparadas asi

"~como lcs volﬂmenes que se nane;arinn en cada etapa de separa---

'c16n.

'43 Las opc:unes de cﬁlculo que son posibles simular son --

ilns s1guxcntes.y

g caicglé flash isotérmico.
Pfédic;iﬁn'dc ia presién de burbuja.

Prediccidn de la temperatura de burbuja.

Prediccién de Ia presién de rocio.

d.13y. Presifn de rocio normal.

d.2), Presién de rocio retrdgrada.
‘e).- Célculo de P-V-T-li-S en unao sola fase.
B). Cilculo flash isocentifpiceo.

g). Cidlculo flash isoentrépico.

Para efectuar las simalaciones anteriores ¢l programa
dispone de un banco de informacién de propiedades de 20 compo-
nentes, comdnmente encontrados en la explotacién de vacimien--
tos de hidrocarburos; las propiedades almacenadas en este ban-
co son las siguientes: temperatura critica, presién critica, -
voldmen critico, parfmectres de internccidn, peso molecular v
los coeficientes para la determinacién de capacidad calorffi--
ca, entropia y entalpia de gas ideal empleande las correlacio-

nes de Passut y Danner, Ademéis, tiene implementade el método
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- de:Lee .y:Kesler mediante el cual se caracteriza a las fraccio-

ne&_pgsédﬂéfdel petrSleo {componentes hipotéticos).

_ .'.Hediante adaptaciones adecuadas del programa anterior,
es pdsible determinar las condiciones 6ptimas de separacién de
un précéSq:gn ctapas ya sea por la determinaci6n de las presig
nes en cada etapa considerando la mAxima recuperacién de hidro
‘carburos liquidos o por 1la minimizacién de los requerimientes

"~.de compresidn para transportar el gas separado.



APEnDICE B (2 3, 4 5 6’? 8, 93

: APLICACIO\ DE LA ECUACIOV DE ESTADO DE PEvc-
_"ROBINSOV'A PROCESOS ns SEPARACIOV DE -
'V'HIDROCARBUROS. o

_ mea ecuac16n dc estado de un sistema termodindmico es la
_relacxén algebrazca entre 1u presién, 1a temperatura y el volu-
Lmen . molnr del mxsmo, su importancia estriba en el hecho que per

mite descr:b;r el conportamiente del sistema.

Existen diversas ecuaciones de cstado las cuales satig

Eucen el s1gu1ente criteric termodindmico de estabilidad en el

,punto.cr1;1co:;-ﬁ
P24
-5 = 0
CAN

) = 0 B.2
9?- TC

La ecuacién de estado propuesta por Van Der Waals en
1873, quizd sear la mfs conocida puesto que las ccuaciones

de estado propuestas en fechas posteriores son modificaciones

de aquélla.

“Las consideraciones principales que permitieron desa--

rrolar la ecuacién anterior Ffueron:



- a). | El:punto de partida fue la écuacidn?ﬁc”qéiaédhﬂc'
'éaS“idgalifﬂ:” L ' o ' i
'b). 'Ln§ mb;écdlas se compofthn come esfé%aé'figiﬂns.

c) En el cero absoluto de tempcraturu las particulas

'necesarlamente deben ucupnr un volumen detormznadu.

d).- La presién ejercidn por las mol&culas realmente
debe ser menor a la de un gas idenl debido al efecto de atrac-

‘¢16n molecular.

'Ei.febu;iudo fue la siguiente expresisn algebraica:

_Algunes autorcs, ente ellos Peng D. y Rabinson D.B.
consideran a la ecuacidén anterier el resultado de dos presio--
nes, una de repulsidn y otra de atraccidn intermolecular, es

decir:

P = PR + PA B.4

Tomando en cuenta la correspondencia entre los miem---
bros de la ecuacién de Van Der Waals y la expresién B.4 Peng
y Robinson proponen que la presidn de repulsién permancce inal

terada, es decir:

- _RT
PR 5 I.S



‘Mientras que-la'preéidn de nfrncciﬁh ia expresan en for

ma generalizada mediante la relacién:

- - a
| Py RS B.6&
N . En las.ecuaciones B.5 ¥ 8.6 £(V) es una. funcién del vo
1umgn molar ¥ b se relaciona con el tamafic de las moléculas.
El-parfmetro a es proporcienal a las fuerzas de atraccién in
-‘termolecular v se relaciona con la energia de vaporizacién.
"Adémﬁs; es una funcién de la temperatura, s6lo cn la ecuacién
‘de estade de Van Der Waals se considera constante, requiriéndo
seufacpores de escalacién adimensionales para describir su com

‘portamiento <on vespecto a la temperatura.

) Peng ¥ Robinson consideran que si el factor de escala-
cidn adimensional se establece en funcidén del factor acéntrico
¥ la temperatura reducida se tiene un mejoramiente significati
vo en la prediccidén de presiones de vapor de sustancias puras

¥ consecuentemente en las relaciones de equilibrio de mezclas.

Estos autores proponen la siguiente ecuacién de esta--

P ) a_(1)
V=D VV+b)+b{\-b)

La ecuacién anterior puede escribirse de la siguiente

" manera:’

"23 . (1-B)z% + (A-3B2-2B)Z - (AB-BZ-B3) -~ 0 B.3




donde A - —a—r B.9
RT

S . .10

z = BV B.11
RT

A unas condiciones determinadas de presién y tempera-
.tura 1a solucién de la ecuacidn B.8 puecde presentar una o
tres rafices, dependiendo del niimero de fases del sistema. 5i
&ste presenta dos fases, la tafz mavor corresponde al factor
de compresibilidad del vapor ¥ la menor corresponde al lfiqui-

do, 1a rafiz intermedia no tiene significado fisico.

Aplicando a la ecuacifn B.7 el criterio termodinimice

de estabilidad en el punto critico sc obtiene:

a [(TC) = 0.45724 B-;-Esi B.la
b (Tc) = 0.077 8o -BIC B.13

ZC = 0,307 B.14
En las expresiones anteriores, TC y PC indi-

can condiciones criticas.

A una temperatura diferente del punto critico, Peng ¥

Robinson proponen calcular a » b de la siguiente forma:



A M = a0 a (Tpw B.15
_b..cr)?é by . B.16

-doh&e a (Tre') es un factor adimensional expresado
en funci&n de 1a temperatura reducida y el factor acéntrico,

. szendo igu11 a la un1dad en la temperatura critica.

7¢fhﬁifﬁqhdp la siguiente relacién termodinfimica:
L F .
. i
lng- = | (g - ) dP B,17
o
a-la ecuacidn B.7, se pucde obtener la expresidn para estimar
la fugacidad de un componente puro:

£ -z -9 - 1p (z-y - =& In ¢

P 2{?_

Peng v Robinson determinaron ia forma analitica de

2 + 2.414.B
2=~ o0.414 B

a [1c’m) utilizapndo valores de la presifn de vapor reporta--
dos por Reamer et al 1942, Rossini et al 1953, Reamer y Sage
1957 y Starling 1973; combinados con el método de Newton para
encontrar los valores de @ que usados en las ecuaciones B.8
y B.1B satisfacen la condicitn de equilibrio f; = fg i’ Tra--

vés de la curva de presién de vapor.

Para todas las sustdncias cobservadas 1a relacidn en--
tre @ y Tp,Peng y Robinson la linealizaron de acucrdeo a la
siguiente expresién:

1/2 1/2

a =1 Y - T, ) B.19



.en donde ¥ ©s una constante caracteristica de cads sustancia.
Esta constante se relaciona con el factor scéntrice mediante -
la siguiente expresién:

‘.= 0.374 64 + 1,542 26w - 0.269 92 w® B.20

donde w = Factor acéntrico

) Para aplicar la ecuaciédn de Peng-Robinson a mezclas, de
be incluirse la -variable adicional de composicidn, lo que puede
efectuarse si se calculan las constantes de la ecuacién de esta
do en funcibn de la composicidén. Peng ¥ Robinson recomiendan u-
tilizar la regla de mezclade propucsta por Prausnitz y Chueh pa
ra lograr incorporar la variable composicional.

Los pardmetres de la mezcla se definen por medic de las
siguientes Teglas de mezclado:

a 'z E"i X5 Bij B.21

i

i
b - z x; by B.22
i

donde: a., = (1 - 8

172 172
ij )} a7y a2

ij i J

En-la ecuacién B.23 3 ij ©s un cocficiente de interac-
cién binario determinado empiricamente que caracteriza al par -
formado por los componentes i v j.

El coeficiente de fugacidad del componente k en una mez
cla puede calcularse con la expresifn:

Zzzx. a. b
£ b =71 ik k
K x ; oL A T i Z+2.414B
1"ka =5 (z-1) In(Z-B) EXpe 5( 3 g1 In(E53148)
B.24



CQn 1n e:uacidn de estndo de’ Peng -Robinson es posible

cnlcular la constante de equ1libr1o f151co y ia entalpia de las

fracc1nncs separadas.

ndicién de equilibrio es decir £, = £,.

de” 115 ‘constantes para la primera iteracién

;Los valore=
. se estlman pur nedlo de la sigeiente expresifn, propuesta por
Fusell'

. - 1
.. 5.576 97 (1-w) (1- )
}\i pr—e-—' c Tr-: 8.25

o pueden estimarse para la primera iteracidn:

Ki=_%i_.

Con los valores supuestos de las constantes de equili-
brio se calculan las fracciones de 1iquido y vapor asi como
sus composiciones, mediante el balance de materia para un pro-

ceso. de separacibn isotérmico.



Para cada fase se calculan las constantes .a ° Y b de_

1s ccuuc16n de estado a las condiclones de separacitn,

Postcrlormente se dctcrmina el factor de compres1b1li-“

dad para cada fase empleando la ccuacibn B,.8.

. Después, medxantc la ccuaci6n B.24 se c11culu la Euga-:

'.'cldad de cadn componente en las fases 1iqu1do ¥ vapor

_ "Finalmente se comparan las fugacidodes de cada compo-~. -
nente en ambas fases; si se cumple la condicién de equilibrio
para todos los componentes, las constantes de equilibrio son
- las correctas. Si no se cumple tal condicidn, se estiman nue--
fas constantes de equilibrio por medio de la siguiente expre--
sifns

1
—+) B.26

Con las nuevas constantes de equilibrio se repite el
proceso desde el balance de materia. El cdlcule se termina

cuando se cumple la cendicién de equilibrio para todes los com

ponentes.

.B.b).  CALCULO DE LA ENTALPIA.

La determinacidn de la entalpia se calcula utilizando

la funcidn termodindmica de entalpia residual:



B.27

ual se aplica la

es- entonces

& yZ ]/2_
TC :TC_ ‘

¥y para un sistema multicomponente sec tiené:

1 . o ’. ”.
‘1 - ! 72 lJ/Z 17 "i?"__i712"'172'
i3 G T P e yadlf o h ot rgg S

| b . B

" Para determinar la entalpfa, es necesario conocer la
entalpia de pas ideal, Esta s¢ representa por medio de la si---

] guiente'expresiOn analitica,

H* = &'+ BT + cT%+ D12 + gt « prd



'dpnde:hﬂ;B$;C$;D$

1d“ehtalpi$'ei§rg

JESYLF“s¢ﬁftoefi;iehte§-denivhdosiquﬁ ub¢enerf'-

. Bl volumen patcial molar se estima por la ecuacién de

'Pcngfnobihsbn3hédiante la siguiente expresién:

Y,

__ [E{rg (s ke y - ik FIV

Z2abj (V-b
22X - ]

+B{V-b}

k RT

v-b)

2a_(V+b)
Ly by +bv-b) ] ¢




“appwpicE ¢

: BALAhCES DE HATERIA Y ENERGIA Y. /D IMENS TONAMTENTO

“.“n e1 mﬁdulo de secparacidén a baja
_ separacién en etapas se realizaron
utxlx-nndq eL-prqgramn-He cémputo aludido en las bases de dise
o, T

Como complemento a los balances anterioTes o continua-
cién se presenta una memoria de cfilculo en la cual se incluyen
los estimados del contenido de agua en diversas etapas de sepa

racifn, el balance de glicel requerido en el médulo de separa-

¢ién a baja temperatura ¥ ¢l dimensionamiento de los equipos

involucrados.

ESTIMACTON DEL CONTENIDO DE AGUA EN LA CORRIENTE
ALIMENTADA. (10.31)

El método empleado es vdlido si sc considera al gas sa
turado, toma ¢n cuenta los efectos de presidén y temperatura,

asi como el contenido de #cido sulfhidrico y bi6xido de carbo-



. 2 '. ...‘_

LY,
W
co,

w
Ho5

ca T 273.8 psia

‘Lo estimaci6n s bdsafenfla,siguigﬁté r¢1uci6n.

bono. El_métoaﬁfsefaé Efibé gqn-déthllg‘én‘iaSjrefétencias'l y

Y c16n mul de bidxldo de carbono = | adimen-
S " sional

'ﬂ.anEéiGn mol de dcido sulfhfdrico = [adimcnsig]

nal

: _(.Tt.)-r'ltenido de agua debido a los

_ hidrocarburos. (Fig., 17.2 de 1la

referencia 10) = [lb/!-NPCS]

= Contenido de agua debido al biéxi-

do de carbono. (Fig., 17.3 dec la

referencia 10) = [1ewcs]

= Contenido de agua debide al 4dcido

sulfhidrico. (Fie. 17.4 de la re-
ferencia 10) = [lb/.‘l.\lpcs]

y 132 °F se tiche:

. , o ee T
W f[_o.o_u 19 (120) + 0.034 i3{170) + 0.024 66(’90)] = 125,30

MIPCS

H.,0

1b 2

MIPCS



MODULO DE SEPARACION EN ETAPAS.

Est'im.at;ién del contenido-de agua en 1a corriente 2.
Pi=y 273.8 :ps.iu \'T = 132.8°F
- [b._9399'(“120) + 0,03612 (170) +. 0.02339(290)] TH1 0AMPCS

W= 125.86 1bH,0/MMPCS.

De acuerdo al contemdo de agun de la corriente de ali
mentac16n, nﬁmero 1 para este mtsdulo, y dc ia corrientez: ¢pric
tric_amente son iguales) se considerari que en la corriente 2 se

‘arrastra toda el agus introducida 1l sistema.
Recun' eracién:

Para calcular la recuperacién de hidrocarburos 1lfqui--

dos considérese la figura C.1.

G G Donda Ot 'son los mole oflmesiados
0 av la freecida el ol
gus  separado

| e 8 fn-:b el .
Vqulde recupereds.
¥ s sl welemes mwoler du
1] fquide  reauperade.

C s o velumew & U-
quido recummde,

Dl B

FIGURA C-1— RECUPERACION DE HIDROCARBUROS LiQuiDos,

3
Ve
c

C-3



$i Qp = 1 MHPCD a | atm y 20°C

conociendo gue para cualquier gas se cumple:

22,41 E%nﬁf' a 1latmy0cC"
entonces: 4;4 i pies sos k s
2241 gomor X TBomol  * Jg s1g1 " 273 k| o 0% Tb-sol
Qg = 1ICIPCSD x 1b-mol . 108 Ib‘-lmul .
385.63 PCS  385.63
c 'I&ggm_wﬁmﬂlllzvz c.z

: o 1
Si V [—E—Tﬁar]
v = 1 x 454 F -mol _ _bbl - 454 bbl
g -mal =o 159 1 154 Tb-mol
Los condensados recuperados serfn:-
i]
10 lb-mol 454 Dbbl bbl
c= [m 3111, *-a—“] [*m: 1‘5-‘:?131"2] = 7404.4 141,V, 5= C.3

Relacionando esta recuperacién a Ia alimentacidén se

= £ = bbl
R ¥ 7 404.4 1]12\’2 MMPCS C.4

En el caso del médulo de separacifn en etapas se tie-
hen cuatro etapas por lo tanto:

R =7 404 ,4(0,1297)(0.613831) (0.688585)(0.990295)(0.1637} g&%ﬁﬁ



R = 84.5 ‘bbl =
R = 7 404.4 (0.1297) (0.613831) (0.88385)(0.990295) (0.161 5)?%(3
R = 83.3 gol— a 20°C ' ) '



DIMENSIONAMIENTO DE EQUIFO

SEPARADOR  FA-101

El método empleado para dimensionarlo se describe en la

referencia 12.

Qg = 28 MMPCSD

n.

Qe ~ 28 MupcsD x  LBemel o - 72 608.45 1Bgmol

i l1b-mol d lb-mol
Qf = 72 608.45 T——- X VT = 3 025.35 —h—‘_

a 1 375.16 ¥&=m0Ll (5 4297y o 178,35 ki-mol
1
(o
= kp-mol 2.2 1by
Q, = 178,35 R0 «x 73.3434W1x.—k__ B
28.3721 , WL, 3R .5 507 e
pic 159 1 d .

- = -mol K - K
Q, =178.33 : x 78.848 4 kﬁgﬁ—ﬁ[— 14 062.6 ES—
Como Tecuperacifin:

7 404, 4 (0.129 7 bl
Q1= - ( . J (0- 119 2) = l14—m

Q1=31923P’D = 3 207 BPD



" qe = 1 375.16 XEMeL (0.8703) - 1 196.5 kEmol
g = kg-mol k - .3
Qe =1 .196_.8 —ﬁh—- x 20.908 3 Eﬂm 25 023.05 pE—

Qg =°1-196.8 kg-mol . 24 h Zégmib-mol = 63 19104 lb-mol

Qe = 63 191,09 1bjmol  335.83 FCS . 54 368 peep

Q=39 085.6 kg/h = 85 988.32 1b/h
T1PO HORIZONTAL.

" Factores de disefio
-para. pres16n Zﬂt

(13,14)

. Paru flujo 124, (Los flujos calculados 1nc1uyen e1 factor)
Para tenperatura 50° mds:= ) '

Py = .7 275 psia (1.2) = 1528 psia

Tg = ©56+50)°C = 106°C = 682.8°R

41.2785 1b/pie
56y = E'Z'T—rb‘h’ﬁ—r = 0.6616 => "API~ L2 - 13105 = B2.37°N

1
s = 20.9083 1b/1b-mol

i 1o = 0.722 1

Qg = 24,3 MMPCED

“qQ, = 5 207 BPD




SGehy.
d

(pulg)
16
20
24
30
36
42

0.722 1 C1528) . -1 g1
- .. - 1.6159

De la grédfica 10 de la referencia:13.
Km= 0.4

Capacidad del gas.

D LO pp = 42 KM(Ty Q / Py)

= 42 (0.4} (682,8}(24.4)
152 B

= 182,94
donde KM = constante.

meff = longitud de separacibn = [pi.e_]

LOaee La__,

(pie) {pie)
11,43 15.24
9.15 12.20
7.62 10.16
6.10 8.13
5.08 . 6.78

4.36 5.81

Lo/D

1143

7.32
.08

tn

3.25
2.26
1.66



,Cdpécidﬁd.éél:igﬁuido.

oo nfuo

3
1 15 17.89 23.86 17.89
24 7.95 10.60 5.30
30 5,09 6.78 2.71
36: 3,53 4.71 1.57

Se observa que la capacidad de lfquido es la que gobierna
con respecto a la del gas, por lo que graficard LO vs D de 1la

capacidad del liquido,



D
tpuig)

80

20

w/n

SEPARADOR

36" X

IO'-‘ 08

© = 2.5 min

FA - 10)

2O

30 40
Lo
L ple}

50

GO

7O



: : o (11,15)
ESTIMACION DEL ESPESOR Y PESQ:

.Maturinlz'Acero.al carbdn SA-285 Grado C
:ﬁspcsof: t = —EQ—EL————— + te

_ S SE - 0.6 Py

t = espesor sin considerar corrosién = [puig]
5 = esiher:o méximo permisible = 13 750 psi .
"E = eficiencia de junta = 0.B80

Py = Presi6n de disefio = 1 528 psia

RI= radio interno del recipiente = [pulg]

t . = espesor per corrosidén = 1/8 pulg

t = [ 1 528 (18 — + 0.125} pulg

t = 2,85 pulg.

t 3"

=
comercial

Peso aproximado

e 15 Dt « [ 1b/pic de rongitud]
PE= 15(36)(3) = 1 620 1b/pie

PE= 1 620 1b x 10 pie = 16 200 1b
c Pie

PEm 7 364 kg



as

Tipo de tapas: clfpticas  2:1
Boquiilas(16)
Pdfa_ia-éiihéntacidﬁ:

v =100 E%E._s

R - s _ T
ey 1b ic h J— pie
'Qfmt 85 9??';2 h X 7385 16 # TG00 s 3'254_H”s”

. R b
Sy o 'Qf - _ 3.234 pie’ts < .2
A -v— pie s 0.032 34 Pie
¢ = _lawﬁ . Ja x 149 x 0.052 34 ;102 . ;435 pulg
= 2 1/2"
Para el liquido;
v = 10 pie/s
Wt oAy bbl_ _d _ h 1591 pie’
i} 1 _ 3 207 x x x 2 xBgSrr
A — d XIT RS T 600 5 GBI 37T . 0.020 8 pic?
10 piefs
2
A = 0.0208 pic? x IAAPULE . 5 g9 pyig?

pie
é = i# = 1.95 pulg
d, 2"
Para el vapor

v = 100 E%E

C-12



Qg = 25 023‘.05%5—':: 2230 &

pie x h
5.0539 1b 3 600 s

jed

Q . 3
A = A = 30T RE/E . 0.03026 pic?

' al 47 J 4 x 144 x 0.03026
‘ ™

“

pu].g2 = 2,35 pulg

< 3
= 3,026 225



 SEPARADOR _FA- 102 (12,13,14,15,16)
178,35 Xecmel
Q = 178.35 —X&m0L (0,613 831) = 109.47 KE;EOL.
S kp-mol k k
Q) =109.47 —EEPS (112,695 4 =) = 12 337.52 —5-

gy =12 357.57 5 x B - 206 100,65 KB

P
"
|

d

2:21b . g5y 421.43 LB

. = . _kg_ —2—-—
¢ 296 100.65 a- X e 3

- P
Q - 651 421.43 1b/d . 1,4 306.850 2 -Ri€T.

15.8256 1b/pic> d
Pl =45.8526 B =>  61.070 °API
pic .

. 3 -
- . pie 28,372 1 bbl _ _
Ql 11 206,859 2 3 x v)iu:"’ LS 2 535.01 BPD a C.F,
&

‘Come vecuperacién :

, 1
Q) =7 403.1 (0.129 7) (0.613 851) (0.153 5) = 90.48 -popd-

Q < 2533.64 BPD

178.35 -53?1-"191— (0.386 169) = 68.87 &ML

0
]

= - _ko-mol 3 q
Q 68.87 —5-09% ¢ 25,049 4 -—kg—%-l- )



Q = 68.87 keool , 24h 2.2 lb-mol

3= X gt ™ 3 636.33

% = 3636.33 -20gmel. 38503 FCS. .4 4 apesp

| . _25.0494 kp/kg-mol .
By 78,06 kgikg-mor - 0-864 9

TIPO HORIZONTAL
Se aplican los mismos factores de disecfio del FA-101

Py = 142.68 (1.2 ) psia = 171.2) psia

Ty = (44 +50) °C =94 °C = 661°R
$Gy* 0.734 8 OAPL = 61.07
SG,= 0.864 9

Qg = 1.4 MMPCSD

Q, = 2 535 BPD

1h-mal
d

£l método de dimensionamicnto es el mismo del separador FA-101

SGpPa | 0.864 9 (ATL.21) . o424
T _ 661 .




‘De_grﬁfica_ N wabéz']

Caﬁaéiaﬁd-deiigﬁ

“Capacidad del 1
' DZ“‘Q& g
e
(pie)
94.3
60.35
S a1.91
“:30 . aeaz . 26.82
6. : 13,97 18.62
a2 o reaze 13.68
gt 7860 - 10.47

.C-16

LO/D

70.75
36,21
20.95
10.73
6. 20
53.91
2.61



( CON T 1'NU ACION ]

30 s400z+ - 5,36 2.14
36 - 2,79 3,72 1.24
42 2.05 2.73 0.78

La capacidad del liquido gobierna sobre 1a del gas.

Material, Acero al carb6n SA-283 Grado A

g = | 121.2005) +0.125 | pulg.
10 350(0.8)-0.6(1712)

t = 0.459 puly.

t 716"

comercial ~



so p . 345 Lo  SEPARADOR FA= 102

30X 9'-0o"
- = 2 min
40
D
{pulg)
sc F
20 ¢
o . ) .
o 1o 20 s0 40 5G 0
Lo
t ple}

C-18



Peso nproximudp.

F51 15 Dt . )
PEe’ 15" _(:nU} (0 437 5) = 196,875 Ib/pie -
PE:'.'..IQG 875 Jh/p:e X9 p:.e = 177i 875:1b

o By

21 . 06,0164 pie?

';Pé¥a'b]1fnﬁoré

v = 100 pie/s

-

. '", N 2.2 pie” h - Eies

Qg =1 725.23 RS x Fe XpT6077 TS Iooos - Y S
Q, '

A mf_F“_' 0.0174 “le

= 1.78 pulg =» 2"

¢ = [ . [ix1aix 00074
m T



SEPARADOR  FA.-7103~ (2+13,14,15,16)

61,098 °APT

= 2 130,66 BPD

28.372 1 . bbl
. ple2 155 [

~ Como recuperaci6ni 7 4044 (0.129 7){0.613 831){0.535 §5 }(0.162 § )

"= 83,87 bbl/MPCSD =) 2376 BPD

—qgi-_-' 109.47 Efu,;i‘i (0.116 15) = 12.714 ¢ 1‘-9{1"&

o kg -mol . k I ke
Qg = 12.714 9 ZESEOD x 40,0680 1\?-:11L01_ 509,46 —p&—
P kg-mol _ 24 h _ 2.2 jb-mol _ < 1b-mol
Qp = 12.714 9 SERES x =5 x LY 671.316 7 —Bgmal

= = l1b-mol 385.63 PCS
Qg 671,340 7 o M X ho

. 40.068 0 Kp/kp-mol _ -
SGg * IT.T Kg/kgmel - - !-38

c-20

= 0,26 MMPCSD



TIPO. HORIZONTAL. ~

Se'apliénn»los"mishéé'faépéresﬂdé diséﬁﬁ del FA-101.

L pg = zu 39 (1i_ a.
;(37+su)-c: =875C = 648.6° R

Ll métodn de dlnensionamlento es el mismo que para los

'separadores FA 101 v FA-102;

SG Pd

2ad . 1}53(:4.46)-='0'05,
—eiwe - 0-0%¢
d :
De grifica EM=0.155
. a 2 = 172.62
Capacidad del pas DLO c¢ 42ki(Td9g/Pd) 172.6
i\ LCosg Lo Lap
{rulg) (pie) (pie)
18 ' 10,789 - 131,38 10,78
20 ' ' §.630 11,50 6. 90
24 - 7.190 9,59 1.79
30 5.750 7.67 3.06
36 1.79 6.3%9 2.13



Capacidad del 1fquido . .~ D%LO, ¢ = 8Q,/0.7

8 S oD Lo - LO/D
min) . (pulg) (pie) o
5 T 90.42: 67.81
N 2 57.87. 3472
40.18 . 20.09
25.72 10.28
17.86. 5.95
13.12. 5.74
10,04 - 2.51
FE 54,25 10.69
54.72 20.85
2411 12.06
15,43 6.17
10,71 5.57
12 5.90 7.87 2.24
18 3.52 6.02 1.50
1 16 13.56 18.08 13.56
20 8.65 11,57 6.94
u 6.02 8.03 1.01
30 5.85 5.14 2,08
36 2.67 5.57 1,19
42 1.98 2.62 0.74
48 1.50 2,01 0.50

La capacidad del 1fquido gobicerna sobre la del gas.

c-22
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{ pulg)

a0

20

SEPARADOR

FA-103

10" X 9' - 0"

< =

2 min

20

gr

40

LO
(ple)

()
[#2]

50 [



Material: Acero al cquﬁn‘VSA.QBS_Grndp A

oow | 24:46 (15) + o125 | pulg.
10 350(0.8)-0.6(24.46) . . °

t = 0.1693 pulg,
t= 3/16".

'Peso_aproiiﬁédp;'al

PE = 15(30)(0.1875) = 81.375 ib/pie
PE,= 84,375 1b/pie x 9 = 759.375 1b.
PEt-L34s.ifkg

'Tipo de tapas: 'eliﬁ;icqs R 2 A
Boquillas: (16)

_Para el 1fquido

v 10 pie/s

gl
oo
|

[
E]
e
L]
ul v
1

: =z bbl h
A= Q _ 2430.66 3 x Ay xzsurs <

10 pie/s

= |22 = 1,70 pulg

:
= (.0157pie*



Par;-x el vapor’

v = |00 pic!s :

' . .3

lb ie™: .
S ET"T'S_TB = -I‘__
QS-' 09 46 T i. 3—335—— z, 24 s

0.0224 piez_'-" '

A

4 X 144 x 0. 0224
2

=-2.03 pulg})‘-d =




BOMBA GA -. 101 7 g (18)’
" Bomba de condcﬁsadds.;”:
T. . = 98,62°F.= 37°F. . 7

C13) - gygo g
Ty B7° c .

037346
Qi'- 2.430;66 ﬁPDtn 71 gln/min
_,Delp#ﬁérdb_a.ins_Bases de Disefio, se descargari a una --
presidn de 5 ki/em®. Sc considera ademds un 201 de presibn a

la descarga(ls'ld)

2~ .
. - . 2 1b/pulg” - 2
Pp [(s kg/cm “'4'231:‘5;‘72‘523“ + 14,7 1b 1] 1.2
pulg®
Pp = 103 lblpulgz

La cabeza hidrostdtica serd:

2
h = Pp - P_ ~ (105-20.39)-1b, ckafem’ 20 !
s nag 14.23 1b/putg?’ 6.753 6 . 1kg o
dm*”

h= 78,02 m = 259 pie

La potencia de la bomba es:
Q,h SG,
3 960 3

BHP =

Si 1a eficiencia mecfinica de la bomba es del 90%



=> BHP = 4 HP i

-




co'tPRESOR GB 191/7R .(17)

 Qg_= 1. 4 \mpcsn
. PI_u 142, 63 psin f' 'ZTI;f.i10.7s°F-r

Pp = 1275.8 psia

_Relaci6n de Compresisn- RC's pE = 8.9

' HDE acUErdo a esta rel 'idn'se pfbpuhe Que el compresor

seq de'i etapas de compre516 por 10 que la relac16n de compre

s;dn en cada at

-p'.ffjizﬁfal' psiajf ‘
S A T => RC = 1.987
=PFifﬂ 1 2?;.8 paza o
Con interehf;iamiento v suponiende FF = 10 psi absorbién
" dose el 50% en cada etapa:
Primera etapa de compresidén:
P, = 132,68 psia
a> RC = 3,023
Pry = 426.51 + 0.5 (10) = 331,35 psia
Segunda ctapa de compresidn:
Pg = d426- 0.5{10) = 421,31 psia
=M RC = 3.023
C-28



P = 1273.8 psia

Estimacién de la relacibn dg calores especificoé , IC y'PC (111;;

CQOMPONENTE

$MOL

H,S 5.381

o, - .4.687
N, 0.891-

G e

;T 14,148

- 6,467
0989

U 1.480

- 0.433

. 0.412

B e 1.839

< o.o8

cp

(Tormer™x @ 110.73°F )

8,240
9.087
6.947 -

8.770.
13.125
18.464
24.508
24.469
29.598
30,433
35.6358

66.819

- BT
CPrezela = 11:092 ~pincye

—cr_
KC = - 1.986

KC = 1.218
TC = 246.91 K =
PLC = 4B.75 atm

~mel PR/

435°R

= 716.625 psia

c-29

e
'f.] {atm)

8B8.90
72.90
33.50

45.80
48.20
42,01
36.00
37.47
32.90
33.31
29,92



_ Cons:derando elrconten1do de HZS y COZ se efectﬁa un aJus
PN (i1

siﬁ y'temperutura critlcas

.é ﬁss gﬂ ié.mezcla = [adimensional]
U p c g - Pre sidn _:fé:-'z'i .u:a 1j u's'_;';ida = [ psia]
ST !%Jféﬁpﬁyéiu}n}criticé ajustada = [R]
be la figufa 12,10 & de la referencia 17. Considerando
que: o

S SRR 7/ B
TI‘t'.‘ W— —_Fz—g-— 1,3286

"pre. “P. M32.68 . 5 oap6e
Fg! 689,59

se tiene:
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2y = 0.975 -a 110°F y 142 64 psia.

= 695.7°R

: --) 2y n;éss‘ ‘a  235.7°F y 431.3 psid.

El factor de conpresib111dad promedio parn la primera

ctapa de compresidn es (referencia 18 fig. 1251UAJ
21 = 0,965
1c

5i no existe enfriador interetapas 1la temperatura se

eleva a 388° F.

Suponiendo que exista un intercambiador de caler intere-
tapaos para lograr un enfriamiento con airec hasta 130° F -----
‘(590°R) se tiene:

1.218-1
Te = 580 (3.023) - = 719.2 °R

= ]
Tp 259.2 °F



a’” I'3"0=F'-")' -I?.T .3 psia

Tpg g = 1.621°7 P ' i 184718 ‘=0.B75 235, “'FYI 27.» gpsia

ibil d#ﬂ:pfbﬁédié}pd%nj;afsbgunda-

' P§§5tiﬁ;pri@¢r§ étépdfdé-cdmprééidn:

"De la referencia 17, figura 1z-i73, la cual considera

951 de eficiencia mecfinica:

66 —BHE
MMPCD "a 14,4 psia y temperatura dc succidn

HP =
1.4 M9PCSD = 1.4 2PCSD (1) (APErrligeld = 1isuds seuen

a 144 psia y 110° F

- BHP . =
Ich 60 TIPCh (1.5448 MIPCD) 102 Hp

corrigiendo por efectos de compresibilidad

HP = 102 HP(0.,965) = 98.43 HP

1c

considerando una eficiencia adiabdtica del 73%
HP,C = 1 31.25 HPp

Para la segunda etapa de compresién:

De 1a fipura 12-17B, de la referencia 17 se tiene



BHP - '
”P’c',r§c- H‘PCﬁf a 14 4 p51a ¥ tempeératura de succidn.

4 'mvcsn = _1 4 WIPCSD (1-3——:{-) (-“;-gg{%?) « 1,597 MMPCD a

14 3 ps1a y 130° F

—&%—& (1 :97 ‘I‘IPCD) =.105.4 HP

"corr1g1endo por cfectos de compresib111dad

szr . 105. 4 (n sss:. =" 94.33 up

'1tdnsigefdnd naneﬁicienqin;gdiabﬁticp del-75%

= - 257.25 He-

'.Mnteflhi;

d;efia{”dé.construcciﬁn del conprescr s acero.

'sitan"eficiencia del accionador es del 95%, se requicre
'_ upa_potéﬁéiﬁ al freno de 2170 HP; sin enbargo, se cmpleard un

motof:de 300 HP considerandc los disponibles comercialmente.

Para 1a primera ctapa de compresién, la potencia dispo-
nible es

BHP = J3ReiE 500 = 153 WP

g



"Para lafsggﬁnda”q;ahafdé ééﬁﬁ%esiép?'la.pdtepéiq_disﬁqhi-u

l1a:referencia 17, suponiende un §.

¥a"éficiencia volumftrica es:

'"eiﬁdésblé#hﬁiento-scrﬁ

YPD .= 272 PCM
e S .

‘Para la segunda ctapa de conmpresifn:

: - |
- [(PD)(EV)] - LW0) . 53 peu
’ 2c (66} (421.31)
- De la grdfica 12,14 de la referencia 27, supeniendo un 3
de clare de 25%, 1a eficiencia volumétrica es:

| EV 2. = ©0%

* PCM, pié cdbico por minuto



eifdésprﬂihmiédﬁo serdy ..

-eléetrico se

.';Gthesz'*
1 800 RPM
A pfueBa de explosién.

Para_el soloaire interetapas se tiene:

Estimacisn del calor transferido.

T, = 130°F
" __BTU H BTU

‘Ib-mol  a 235.9°F Ib-mol  a 130°F
H,S : 5 606.77 3 TII.56
€o, 5 510.37 1 509.59
Ny 4 833.72 4 097,48 _
c, 5 716.58 4 749.33
c, 7 351.48 5 §41,9:
Cy 9 452,71 7 308,03
iCy 11 839,59 B 979,13
nc, 12 504.75 9 634.85



(CONTINUVACTION)

. w0 A _BTU
©o TB-mel . a-235,9°F IT-mol a 130°F
icg . 11 085,58
nc, 11:686,09.
cy 13 807.89
+ -
C_'{

©.25-142.48

. = carpa-del enfriador de aire.
© ey osx.g BIU kg-mol _ 2.2 Lb-mal, _
4 =1 245.8 Ty x (6887 SERRES x SRl )

a = 1se 457.3 EY

Si se consideran tubos aletados de 1 pulg de difdmetro
con 9 aletas/pulg con una altura de las mismas de 1/2 pulg,
asi como las condiciones de operacidén, se ticne un coeficiente

de transferencia de calor de: 3.1 %%%EZVF“ de acuerdo a super-

ficies extcndidns(11).

El incremento en la temperatura del aire es:

at = ¢ Bl

P - c
TI 130 °F
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Fe = 0,92

" LMTD = 70(0.92) = 64.4 °F

El 4rea requerida ¢s:

A= —14 - 188 457.3 BTU/h = 544 pie?
U{LMTD) 3.1 BTU 64 .4°F '
Fpie?"F = ( )

Para un arreglo de 3 camas: de la referencia 11 se~tiene,
. el drea de transfierencia de caler por unidad de. ﬁren prcycctn-
da, si se considera un pitch de 2 174" A :

2
AP = 60.6 -Ric,
pie



Cesi

'El 5rea total proyectndn sar&

Sl e 2. : .
A . -.._ 944 ple : . L
.5TP ';_ AP * TB0.6 pler . <= 15.6 pie?

'51 se requlere una covertura de 0 4 para los ventilado--

res V- =upon1endo lavlnstalaclﬁn de uno, el &rea del ventilador

serf:

AV = ATP (0.4) = 15.6 pie® (0.4) = 6.24 pie’

=1 diﬁmetrp'del-vénfilador seri:
.o [Eeza 2
oV = msple = 2.82 pie

f.a cantidad de aire seri:

- BTU/h
. . 188 457.3 . 12 193.2 Jb
Sap —JT——Q, n T4 WrU(6A . 4°FT 12 193.2 e

ae I6°F



La masdfﬁeloéidnd'de] aire Feospecto a la.superficie pro-

-yectada es:

dcﬁ§1dﬁde§;del aire de las condicio

“Relacifin.
'ﬂ ﬁégf&é?klujp nivel del mar y 70°F (se obtic--

e de 1a referencia -11, fig. 9.13) = [adimensionai]
RD = 0.96 a nivel del mar y 88°F

0.£22 (12 193.2 1b/h) . 5 519.7 pied/min.
0.96

ACFM

La cafda de presisn estitica del aire es, si la tempera-

tura promedie es 120°F RD = 0.91 (referencia 11, figz. 9.,13)

N = Ndmero de filas de tubos.

F,= Factor de caida de presién hor Eéiéciﬁﬁiﬁd}ﬂfiié.ﬂei

tubo = [Pulg de ngua] (Fig. 9.10) -~ -~




Bl = _[]—;%iﬁ'—'.- = 0.131 9 pulg de agua -

La ‘catda de presi6n total: es s

; [VAc'm.'. :

WP ey % 0091

HP. = (2.819.7) (0,144 1)/6 370 (0

Para el accicnador se ;icne.L"

mp = J-03L1 -0 mp =) Motor 1/3 WP
110 Volts - .
1" Fase
‘60 Hz

Corfiem:e(ﬁ)
ORROREO

. Qg®.‘=. ' 196-?_53{‘—“‘2 - 65,87 kgomol oy z65.67 k&mmol



: _Corriente . _ e ) mol’
2 ' 94,36
o R T
R Tooso s

"PH = o 945 6 (zo 908°3) + 0, 054 1 (25.049 4]_:"?-
(PM = 210135 6 kg/kg-nol

9y 1336 kg/hgemol K
50 ‘_ﬂmﬁﬁ%l_' 0.729 8

s w1 pEs g7 km-mmol Cis K -
Q= 265.67 RREROS x 2113 ey = 26 748,23 kg/h

: kg-mol 2.2 1b-mol __ 24 h 385, 6.1 rcs
Qg.' 1 265'67'&11__—’('_!\_-—1_1_&_":‘ Temel

;5 ~-mo -no

Qg = 25 \DMPCSD
a BTU _ al | keal
CP<§> 0.605 42 i5°TF 0,605 42 C 0.605 42 ks ~C

Cp despufis de comprinmir a la corriente 4

cy@- 0.613 76 iBTT:‘l‘I'F = 0.613 76 f‘% = ¢.613 76 ’{;_“%,C

Qg®CP®(TF -tp) + Qg@CP@TF =T =0

T Qg@l’®+ Qg®m® (Qg®cp®t +Qq<)c1 @T ) = 0

Tg=

T

F=

T - L@w@: +Q<>Cp®1'
R OO °<~> ‘@

lzal

25 023 -1;"—(0 605 425732 (S6°C) + 1 725. ,——(0 613 76}“1“12;“0

25 02358(0.00542 $E20) + 1 725.25 Hf-ek~ 0.615 76 §52L0)

60,6384 ° C

N P A S TS R AT e T S B A A R e




e 25 oza-. Keal 1.725.83 .
. er ( kis 025+ 1 773,23 (0. 60542 m”(m (0.613 76}goE)

CP = 0.6060 - ]‘fg-‘l%-

Themol " - . 1.b-m01
: LW- 2 63;.96 S
. 271b=mol . e 1b-mol
22 dbenol . gsi.siy ibpmel
R 535_"_’55;?:‘1 ) 4 364:505 a8 (o 1808 oy 526,72 B

. ;-ﬂ aon e BT e
- H .‘.-‘331'.’6' -5-_,'51_' a ﬁl c

Estimacitn de la conposicidn de 1a corriente 8.

La relacidn entre las corrientes que forman a la corrien
te £ es

1 196.8 kg-mol/L + 63.87 kg-mol/h = 1 265.67 kg-mol/h
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196.8( . 17)%68.87(0,014
i%i§E,Q(blﬁdfné€jlas.s7(0.004
l,'ﬂﬁ}Qéfﬁto.bbz135)463.87(0.004
:[1 186.8(0.010 91)+68.87(0.018

~:[1 196.8¢0.000 54)+68.87(0.000

64767)] kgm0l /h= 33.656 -

97 69)] Kg-mo1 /he
80] Kg-mo1/he
53)] kg-mo1/h=
12)] kg-mol/h=

39)] kg-mol/h=

pury

18)] kg-mol/h=_0,659

1 265.66



Luv= 1897496 BT a2 14,7 psia vy

o pie
. Correccidn por temperatura = %%%—;—%g' =
LHV = 1 897.46(0.9898) EXY 5 13.7 psia
pie3

LHV = 1 878.1 BTU/pie’ a 14.7 psin y 68°

60°F
0.9848 -
y 68°F

F



DISPONIBILIDAD DE GAS PARA EQLIPD H:RELEVD

- LHV% - 1575 _: 37"3 S
i : . Ple
' Qg- 260 000 p133/d
.ﬁLn dlsponibxlxdad de energfa es.
1 878.1 .BTU3 x 260 noo_Ea— - 488 306 ooo LY

. pi
, BTU 1 055Ws
4.83 306 000 = x W x —BTU = 5 89§2 532.75 W
5 962 532.75 wx ——HE = 7 g995.9 HP
745.69 W

Se fequieren Gnicamente 304.5 HP

ALMACENAMIENTO

Para el almacenamiento de condensados se tendrd un reci-
piente esférice comtin a los 10 m6dules, con una capacidad de

30 000 bbl

= 4 770 o

voL= 30 000 bbl x 132 L -

wL= 3 7 (R1)3

RI = ’0.75 YW 105 m

D = 21T m




MODULO DE SEPARACION A BAJA TEMPERATURA

RccuEernc16n T

Para calcular la recuperac;ﬁn lograda en este médulo 5¢ con-

51dcrar5n dos etapnsa ia const1tu1da por el. separndor b3 la otra -

'.yor ‘la: torre de.dest113c16n

R ' bb1l
(o ?§% 02)_(9.2§57243) = 154.16 TMPCE
bbl
MMPCS
.‘Eﬁtiﬁ§&i6ﬁﬂdé-iéﬁfdoﬁdiciohcs de la fermacibn de hidratos(ll’lg]

Para e5t1mar la pres16n minima a la cual se promueve la for -
'mac16n de hldratos se emplearon las figuras 15.5 y 15.6 de la re -
fercncia 11 debido a que el gas manejado presconta un peso molecu -
.iu: de 28,4231 g / g - mol ¥y por lo tanto su densidad relativa es
Qe 0:951 3 .

De la figura 15.53 la presién minima de formacién de hidratos
es de 16.53 kp / cn? man, para un gas de densidad relativa igeal

a 0.9 encontrindose a 10°C.

De 1a figura 15.6 la presibn minima de formacibén de hidratos
es de 12.32 kg / sz man. para un gas de densidad relativa igual

a 1.0 encontrindose a 10°C.



o Interpolando entre los valores de presldn anter:orcs pa-

ra una densidad relativa de

.,951 3 se tiene una presidn de '<
13,107 3__hg/cm man. . o : ' '

4':Eéte?ﬁltiﬁduéaioffdefﬁi@gién noé7indica'§ue s1 existe la
- pbsihiiidéd7de.formacidn de hidratos cn este modulo al enfriar
él gaé a 10°cC puestb que se tiene una presidn de 20.1 kg/cmz.
De estas mismas figuras se obtuvo que el gas de 0.9 de

densidad relativa debe tener una temperatura minima de 60°C a
una presibn de 88.5 kg/cm2 para permitir su expansién a -
20 kg/cm2 sin problemas de formacién de hidrates y para un gas
de 1.0 de densidad relativa decbe tener una temperatura minima
de 71°C para evitar la formacién de hidratos durante un expan-
sifn similar. Calculandeo por interpolacién la temperatura mi-
nima que debe tener el gas a tratay on este médulo se obtuvo
un valor de 69°C, pero el gas sc recibe a 56°C lo cual indica

que es posiblella formacién de hidratos.

Estimacién de la temperatura de formacién de hidratos(lﬂ)

Para determinar la temperatura de formacién de hidratos
se aplic6é el Método de Katz y colaboraderes, este método consi
dera la composicifn del gas e incluye constantes de equilibrio
s§lido-vapor. La ecuacién bdsicn cs

= (Yi/Ki) = 1.0 c.5
donde:
Yi = Fraccifn mol del componente i .,
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-la cual nos (Al

'dratos.,"'"

ki = Constante de equilxbrlo dci componente'

”C 1d sumatoria es"

e a las condiC1oncs de- enfrinnlento del e

) gas con el sistcmn'de refr1geraciﬁn se tlcne la formacidn de h1

--ifRequérimieﬁto de &ictilenglicol(i?)

Aplicahdu la ccuncidn dé Hammershmidt y considerando una
depresiﬁn del punto de congelamiento de 22° ¢ sc obtiene la con

ceéntracién winima de dietilenglicol para lograr esta depresién.
La ecuaci6n de Hanmersﬁmidt'es la siguiente:
aeM)
6 = iy c.6
-dende:

CG = Conccntrncidn mfnima de dietilenglicol

para . lograr una depresién determinada =
[i peso]

.d = Deptesiﬁn en el punto de formacién de

hidratos del fas = [“C]

na temperatura de 9 S‘ Q-:ij;;



_KG =" Constante.para glicoles €5

PM =Peso molocular dc_diétiiéﬁgi}coihfﬁ 106'g / g-mol

ierilenglicol
"0/s1 PRl
”-Reﬁolfiéndu'simulténcnmente laz ecuaciones C.7 y C.§ se

i © tiene

1b d, dietilenglicol al 73%
I'b de agua absorbida

pEg = 2.123

"PE_"= 3,135 Lb de dierilenglicol al S1%
¥ Th de ugun absorbida

Considerando ¢l contenido de agua del gas alimentado se
tiene;

"L pg7.75 Lb de dierilenglicol al 753
MMPCS




SG, = 1,105 .- . P.a 1,105 (62.4 2B ) = 68,07 X2
1 SR Cpied " pic®

v = 3,88 pié?’/'mmts,:.-'_-At"f"f__' -io.agzir R

e g T . K
Qy ‘.-‘!67.75 }mpcs .x.ZB \NPCSD xm TET‘E 141,98 (R

posicldn de d;etileng_icol.__.

. De la referen;ig_107§e tienen las siguientes estimacio--

nes de pérdidas:’
' ; 1b
Por evaporacién cn la tregeneracién 0.23 MpeE—

Por sclubilidad en hidrocarburos 1liquidos 0.35 —3—————
m-de aceite

En el separador de baja temperatura se tiene la siguien-

te recuperacion:

R = 7 404.4 (0.108 704)(0.131 6) = 106 B2BL_
AMPCS
0,159 n’ - m3
106 _P‘C"m x 130 m 16,85 O

La pérdida seri entonces
P

3
m 1 - 1
16.BSWK 0.25—3—— 4.2Tm—s-

m

S$i la densidad del dietilenglicol cs de 1.12 -%g—



1b

= 10,34 i

R 2 x 1 12 kg x_IZ;ing

L r@noais-‘iﬁn_:,sqté_l ‘s

" Reposicidn = (0.25+ 10.34) gooex = 10.57 ~guiPee—

;SigqusQ1Uc;§n:50'prepara al 75% se tiene

Ib de solucién de dietilenplicol al 75%
*MPCS

“‘Repasici6n = 14.1

©.VG'e 0.204 4 Bif..  donde: VG = volumen por millén de
pie” de gas.
o ve=o0.065 PEL.C

La cantidad de agua y glicol ser4:

14.1 é.‘%mx 28 IMEES . 394,85 30
so4,8 1B, ¢ 1b

=T X Trh C V64—

16.45 ﬁl x %ﬁle = 7.47 K

Para el agua:

7.47 }iﬂ— {0.25) = 1,87 }}ﬂ

Para el glicol:

7.47 £ (0.75) = 5.6 KB
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- DIMENSIONAMIENTO DE EQUIPO

. SEPARADOR FA-201

Qg = 28 MMPCSD |

. ';"  o ;? 7ib;ﬁbi Z_.. . . ©ib-mol- o
Qg g za ;_gg_jpcsn ~c 333,63 FCS 72 608.45 ==4—= ~d .

Tbimol L T d L ¢ ol 1o 1bemol
' 7w R TS 025.38 T

" Kg<mol B o ve 1« kg-mal
- X7 3 Toeer - 1 375.16 TAESS
201 (0.108 704) = 149.5 Kesmol

3

96,176 9 ke , 2.2 1b % ie
kg-mol : kg 35.037b ib
bb1l x 24 h
15391 d

= 2796835 BPD

Como recuperacidn.

Ql.é 7 404.4 (C.105 T04) (0.i31 6) = 106 qggég— =) 2 968 BPD

. - . .k -mol - k - . k
Q, = 149,5 B0« 96.176 -FﬁfﬁsT 14 378, 44 5

Qg ~ 1 575.16 EEﬁEEl (0,891 296) = 1 225,67 kﬂﬁﬂﬂl

Qg = 1 225.67K8:m01 < 20 457 4E%%EET = 24 706.32 kg/h

= kg-mol 2.2 1b-mol . 24 h 385,63 PCS _ v
Qg =~ 1 225.67 ® x Kg-mol X I * “Thol 24,956 MMPCSD

Qs ‘.Q] + Q, = 39 085 ke/h
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“E1 mE&todo émﬁiéﬁdo'béra{ﬁiﬁéﬁéibnarip'gé désdriﬁé en’ la

referencia :20.

| TIPO HORIZONTAL
_.Fac;ofééfd¢fdi$¢
'qud'prggiﬁﬁ
Para flujo ©
'"Témﬁéfhtﬁfh
FLUJO: TOTAL 28 MMPCSD ~ ~ *
Py o= 300 {}{2)'ﬁ§ia ! 36d péin
Ty = (10 +.50)°C . = 60 °C

R .3
G = 45.637 6 1b/pie® | ; ;244

o °API = 61,97 API
62.4 _ I/

s

pie3

20,157 4 ka/kg-mol
fir] .TB—QB_K%KE_T- Y
sG,, : LIKEMOL « 0.6958
Qw =AGUA EN EL GLICOL al 75% + AGUA LIBRE

Qw = 0.6924 Pob—+ 0.3603 PRL .~ 1.06 s

Qw = 29.68 BPD =) solucién al 51%

Q, = 2 968 BPD

30 BPD

2
3
[

Qg = 24,956 MMPCSD



. DLO pg =42KM T4Q /Py =

D

Capacidad del . gas

SG4P,

L 0,695 8 (360} . o 4
T 0.481 7

De'gré_fich de la referencis 20 KM= 0.24

4200.24) (520 (24.956)
S 156

Loeff. ' - LO

(Guig) T eie)  (pie)
00 T g2 © 16.149
36 10,09 13.48
48 7.57 10.09
60 6.06 8.079
72 5.05 6.728

- densidad relativa del DEG al 51% = 1,075

A5G = SG, - SG0 m 1,075 «~ 0,731 4 = 0,543 6

(hO]max = 320 90 ASG/ Mo

thod,,

8i 90 = 5 min

Ko = 0.75 cp

ax = 733 pulg

Aw 0.5 Qw,Bw
A Qo“o + ngw

. _0.5 (30)(5) = 0.0005
Z 968(5)+30(5)

C-54

= 365,36

LO/D

6.439
4.486
2,524
1.630
1.214



| (20
. De grﬁflca 6 de la referencia

iM= 0,50

D, = BelmAX__ . 1 617,92 pulg

c;ppcidad del 1jquido.

2

__D LO ff = 1,42 (Qwow + QoG]
= 1.42 (30 x 5 + 2 968 x 5) 21 285.8
o ":Ldeff". *“_i“'i ':Lo__ © o/
(pulg) (pie) = . . (pie) |
300 23.65 . 31.83 12.61
36 0 ts.az. . 2189 7.29
a8 9.23 - . 12.31 . 3.08
60 5.91 7.88 V.57
72 4.10 5.47 0.91

¢~ 51 se observan ambas tabulacicnes se concluye que la ca-
pacidad del liquido gobernard la seleccidn del separador, en la
relacién LO/DP> 3. Por consiguiente, se graficard D Vs, LO de

la capacidad del 1lfquido.

Se observa que la relacidn de drea del agua respecto al
firea total transversal es muy baja, lo cual implica un nivel
pricticamente de cero de agua cn el separador; 1o anterior se
corrobora de acuerdo al valor“M cobtenido que representa la al-
tura del aceite respecto al difmetre y el mftodo de cilculo es-

t4 basado en un 50} contenicndo aceite y agua.



72}
o R SEPARADOR FA- 201
L300 P ELIESA S ' _ 48" x 12~ 0"
- eo}”
O -
pulg)
5o}
a0 |
30t
— o 10 20 0
LO
{ple)



Por lo anterior es nncesario dimensionar una pierna de
nlvel cunsiderando que cn ella se presente la interfase 11qu1do

-aceite en un 50$ de su” altura, ademfis se considera un tiempo

de residencia:de 5 min., -'

T'voL>a;50.npn x- IIH EFKETE x 5. min = 0.1041 bbl
ol :ﬁ 159 1 N

. . ) ". - R, '.‘ 3 .. 3 .
‘_‘_F_“-p .r— ERUES ‘iz?‘--‘:-*mp T Dpo

. - 4 "P - X - ' '
Dp =< v 2.41 dn 9.8

Tomando en cuenta dimensiones comerciales.

L0p= 36 = 3¢

Dimensiones 12" x 3'-0.

Material: Acero al carbén SA-285 Grado C.

56024 R
t = [ — 5= <ot + 0,125 ] pulyg



v =10.9261 pulg ©

.t comercia

'_Pésdinptoximhd

: Béﬁﬁi11ﬁ§!!6];: 'f
-ﬂfﬁﬁfatiﬁﬁalimehtacidn-
v ow iOD_-E%E

Qp = 39 ussl'gﬁxz—-{,q—lh = 85 988.32 Ihﬂ

| 5 15 ie> h ie’
Qg = 835 988.32 2= x {45y < yeor s - 1285 &°

Q
A=—f =« 0128 5 pic?

g = Jiﬂﬁ = 14 x_ 144 §.U'128 3 pulg2 = 4,85 pulg =H5"

Para 1la fase liquida

Para el aceite:



v =10 pie/s :

: : Bhl h . 1591 ie
A Qe L 9"“1‘ "w TE00 s * x By
e 10pic/E

= 0.019 pic?

3 x 138 % 0,019 pula?
X x 0. ula .
T pul: = 1.378 pulg

d h 159 1 ie

A s * 3Eos X 5837 = 0,000 2 pic’

: - ' T0 pie/s ’ P
¢ = J4 X .14.47; 0. ooo z pule - 0.2 pulg

d - 1/4”,
Par.a' : el .V'\_'apor' :

Vo= IOO pie/s ) ) s

e g - pie
Q\, 24 106, _,2 x T TE‘_F._E .m-—s 12,66 5

& '

A= v = 0,i26 5 pile

R _f R . N - k)
d'l T JJxN-I.\DJ-ﬁSPulg- = 3.81 pulg



Q = 149.5 ke-mol
£ S S
Q, = 149.5 X&mol (o 781 02) = 116,76 X&;mel

. ekgemol _ 2,2 1b-mol _ lb-mol
Qj = 116,76=8pA22 x Zpoory 256,872~ 092

- kg-mol k - sy K

Q .116.76 SE0S x 115.0631_?_%31_ = 13 435,34 A
- < x 24 h _ < k

Q, = 13 435.34 Eﬂg g+ = 322 448.15 A

- kg 2.2 b _ 1b
Qp = 322 448,15 B x S 709 385.9 °

q = 122385.8 4 355'9? - 24 218, se Riel
20.291 0 13
s6, = 29.201 0 22 => 170 =aer
pie
Q, = 24 218,56 gi—"sx 3%;%;’;3-—1- x qobl. . 4 521, s6 BPD
=> 154.3 bb1/MMPCS

: 149, skBzmol o 218 98) = 32,737 ske-mol
- - kg-mol k - k
Q 32.737 5 (zs.assk_g%m_or) = 939,01 —pf—

f=]
L]

- kp-mol 24 h 2.2 lb-mol _ g4 Jdb-mol - 4
Qp = 32,7375 Kighol I h o 2.2_Tbog b 728,50 degele (72,025 tben
Q, = 1 728,54 tbsmol  3B85.83 PCS . 4 466 576 88 MUPCSD = 0.7 MMPCSD

g d Ih-mol

13
28.685 T&“-—ma—
4 Z8.90 Kg
E-mO

= 0,990 5



Difmétro de la columna DA - 201C18)
UL" _CSB (Fl - Pg) / Pg :

: dohdq: UL = Velocidad 1fmite del vaper .[bie/seg]

-‘Csé' ? 'Fahtpr da capacidad - [pielseg]
p = Densidad del 1lfquido = [1b/pie3]
1 . ) ’

St : ;3
Pg = 'Densidad del vapor = [1b/p1e ]

Py = 29.291 0 1b/picd

p = 1.580 2 1b/picd

b 0.5
1lb-mol "

0.5  256.872 1.580 2 .2

1(—4#) - h pie = 0,828 3

q 72,023 Aogmel

29.291 0 1b/pie”
De gréifica de la referencia 183, empleando cl valor cal-
culadc. por medio de la filtima relacifn:

CSB = 0,11 pie/s para un espaciamiento entre platos

de 18" ¥ 15% de drea de conducto descendente.

0.5 .
UL = 0.11 [ 29,291 - 1.580 2 ] = 0.460 6 RIS

1T.580 2

Esta velocidad del vapor es vdlida al inicie del inunda
miento por lo tanto, empleando el factor que recomienda la re
ferencia citada:

UL, = 0.460 6{0.8) = 0. 368 5 pie/s

Ly - %



3
. pie d h :
700 Q00 x x
A= - ZE R " 3600 s . 34,98 piel.
d . o
T

0,368 5 pie/s

n-onsnz ' S

] A 5.29 pie = 63.5 pulg =) 66" comerciales.

Diidmetro del orificio = 3/8" _
Espesor de plato - 5/64“ (ref. 21)

Altura de la Columna:

Del balance de materia se considerardin 8 platos te6ri---
cos, suponiendo una eficiencia de platos de B0%, sec ticne 10
platos reates. Ademis si sc copsideran los espacias entre el

Gltimo plato y la base y ¢l primero y cl domo se tiene:
L0 = (No. platos-1)Espacio entre platos+Espacio domo+Espacio base

LO = 9(18) + 18 + 18 = 18(11) = 198"

L0 = 18' - O©
Estimacién del espesor y pesocl4“5)
Material Acero al carbén SA-285 Grado C

: =[ 360(33)

Y0 N u.125] = 1.226 pulg

t~ 1 1/4"



Peso_nprqﬁimﬁdd“s)'“ '

'Pa£n ﬁrodudfé_d LE nﬂd Incluye ln p_rte que se rec1r--.

,‘cula y los condensados estnb111

zndos)
1b-mol . 94.590 ¢ 1b ic h - ie
Q = 819.079 = *Ih-mel — *30. 5Th *3 600 s = 0-714 6 By
v = 10 piefs
.2

A= 0,071 46 pie

an  [ax 144 x 0,071 s ER oo
4 = - — pulg = 3,62 pulg 4

Para la recirculacién:
<3 A}
- 1b-mol _ 83,8232 1b jie” h u pie
Q1 = 562.20 R X ApteaT X ETEXE_S‘Tbx—I_KUU_E 3.81 =

. _3.81pied/s o . .2
A _IW{;‘{Tﬂs_‘ 0.038 1 pie

g - Jd %144x0,038 1

== pulg2 = 2.64 pulg => 3"
Para cl producte de domos:

C-63



S ) .3
Qg - 939.01 §8 x D310 22“’ TP'E'BD_TI‘E‘ Tgop - 0-363 BE

‘A = 0.003 63 -pie2

S i } ™ = "
¢« [ETHZOMEE 0T - s o 9



- INTERCAMBIADOR EA-201

Este equlpo constituve parte de un sistema de refrlgera-

c*’n quc se‘comprnrﬁ:como un paqucte, 1a carga termxna rcqueri

'1b<mol= -718.081 BTU/1lb-mol

. esta energin
AHRE = Carga.de ;-,i;éfrigg'r_ac i6n
AHpg'= - (718,081 BTU/Lb-mol}({ 3 025.35 Lb-mol/h)

ST BTU
) AHRE = 2171 446.49 5

Si.l Ton de refrigeracién = 12 000 BTU/h

Carga de refrigeracidn = 151 Toneladas de refrigeracién
Las dimeﬁsioncs de este eguipo son:

T

1" 9i°F T = 5D°F

I S



LMTD - (91 39, } - (50-39.2) . z6°
RN LRl S1-39.2

- .

ol 191 6 EF—-_ '

p1e

.”_;;
e AT = -9.191 6 (16) = 3,065 ELg
NT = 301
DC = 25"

Estimacién de la cantidad de fluido refrigerante, ﬁoteg

cia del compresor y del ventilador del soloaire de la se¢ccién

de refrigeracién.

Cantidad de fluido refrigerante,

Para determninar la cantidad de fluido refrigerante se

considerd que Este es butano.
g = 2 171 447 BTU/h

H, = -729 %%H

1 (Fig., 17.28 referencia 11)



= - 605 _BTU/Ib .(Fig, 17,28 referencia 11}

‘2 172 447. BTU/h

0 1b
. {USITOTETUSE - 18 891 4

= -565 BTU/1b

.'La potencza del compresor serf entonces:

BHP~,"13 391 1b/K (_-565 + 605) BTU/Lb . a2g6 up
2 545 BTU/h

ﬁara e; motor

BHP H-gﬂﬂ HP

\ﬁltnjc 440 volts

‘Fases 3

Frecuencia 60 ciclos/s

Considerando la potehcia'requcridq'y el flujo a compri-

mir



¥ b ie h . . X e’ .
18891 x5 PRt x gy = 1 ST BR-
. " Para ‘estc ‘gasto, de héucrdo a la rcfcréncia 17 las dimeg
siones asproximadas son:

ﬁé uéﬁerdo a la tabla 98
Lt - 8"y 5 . o100, para longitud y anche, . respectivamen
Cee .
- Para el acumulader y scparador del sistema de refrigera-

c€ién se consider¢é un tiempo de residencia de 5 min y se emplea

el 501 de su volumcn.

Qpe= 18 891 1B x ZMIN_ .y 591 1p

min
o3
81 ¥ = o.nzs%—
Vo= BS pied = 2 525 1 si LO/D = 1.5

voL= 0.785 (1.5) D3

D = 2 %——é-%—g—-rm = 13 dm = 5]1.5 pulg

D = 54 pulg

0o = 84 pulg



.. potencin  del" Ventilador,

' La carga al soloaire (EC-301) sers:

e I ATU
(-565+720) F5= = 2 928 105 g2

Ca- 18 801

':Sifse5cdhsidér#nwfubbs aletados de | pulg de difimetro --
con 9 a;etds por pulgada'y la altura de las mismas sea, de 1/2

pulg, asf como las condicjones de operacifn se tiene un coefi-

ciente global de tranferencia de calor de 4.1 _BI.UT_ de -«-
' ) . ' (11 hpie“"F

acuerdo a las superficies extendidas.

Pars el aire se tiene un incremento de temperatura de:

u, + 1 T, « T
d 1 F .

AT o = (g ) (¢ P T Tae )
AT = ( 3.1 + 1) (129+129 - B8}

ae 10 ¢ ‘
ATae = 21°F
LMTD 129 — 129 => 29 _3°F

' 109 ¢« BB

8i se considera de un paso:
T, - T

R gt = 0
F - U

C-69



= 0,51

2 928 105 BTU/h -
"4y pTU '
hpie

24 627 pie?l
{ 29°F)

“Para un arreglo de 4 camas se tiene, el freca de transfe

;frencin de calor poer unidad de frea de proveccitn de: AP =

=912 P%_ paraw Pitch de 27 a . O1)
: pie

El drea total proyectada seri
5

A 24 627 ie- i 2
ATI’ﬂ“—-——p—-——-= WLTBZN pic

A * pie
El ancho del panel considerando una longitud de 24 pie

cs
i 2

ATP 270 pie - .

wp = Tt —Z:l—'g—i-é- 11.25 pile

NGmero de tubos

s
NT = a'%T - 3 63?-210 = 270 tubos
3.8 pie (28 pig

pic



S; se requ:ere una covertura de 0. 4 para ‘los ventilado--'

TEeS,. ¥ se supone laj nstalacién dc dos, el‘area del ventilador

'serﬁ'f

‘9 pie

L2 BTO .
2 928 105 R « s5gp 973 Jb
BTU o h
0,24 ‘I'EVF'(ZI F]

Lﬂ masa veloc1dad dcl aire referida a la superficie pro

yectnda es"

: ib
W = lae ., 580973 W~ | 4 4,54 b
3 z - ¢
ae ATP 270 pie hpie2
" E1 volumen de aire ser4
T__ = B88°F =) R = 0.96 (fig. 9.13 ref. 11)

ae

AcPy w 0-222 Qac _ 0.222 (580 973) , ;34 350 Bic"
e RD . min

Por ventilador

L3,
134 35 Ppie”/min
F

ACFM/FAN = = 67 175 pie’/ min

La cafda de presifn estitica del fdrea es si la temperaty

S, ra promedio es 99°F (Figs. 9.10 y 9.13 de la referencia 11 )
- P x N
APae T

c -71



AP, = Fp x N

D

. 0,07 x 4
AP . -

= 0.297 9 pulg de agua
La cofda de presi6n total o

2
PF = AP, "'[T_U'U%P(gﬂm'ﬂ‘ﬁz] RD

2 .
67 175 ] (0.94) = 0,363 5 pulg de agua

PF = 0,297 9 + [

Potencia del ventilador suponicndo 70% de eficiencia de

ventilacibn

WP = b(J\CFM)(l:JF; - 67 175) (0.3635) . 5.5 wp
3" ‘

Para el accionador se tiene, si su eficiencia es 95%

BHP = 23 jip= 5.8 UPp
0.95

¢
i
u
3
H
£
I
i
¥

60 ciclos/s
dos motores

220 volts
=> 7 1/2 HP

3 fases

SRR

St et ake



~ INTERCA‘{BIADOR E&-z02 (18,22,23}

- De’ aCuerdo‘- 8 la""snm,llac_ién- dc-;'_l:i ‘_t.qrr:'e._' E

: q -KCnrga térml:'\ del rcher\udor cuando s nhnentan a‘

Sin embnrgo, ‘se. es_—

Consxder'mdo que los tubos sean :le las s1gu1cntes cnrac

teris::.uas""
LT = lb'jpie e
$ .= \.pulg’. Calibre: 12 BNG

. arreglo RO PR St & 2 U S

7'Tu1:05 -en U

'a' = 0191 6. “pie®

pie
At ? ‘0. 1516 EiEZ x 16 | - 5.0656 Pit
’ pie . o 3 tubo
C-73



' se -tiene que el nfmero de tubos es:

: 3'*”*7-? ,:1;_1,. D
NT = 0134 220 tuhos
Co 3 0655 P‘“ _;
o ‘I'.'leﬂ RE TR

o Dlﬁmetro de Canal = 25uf'

Constderando 605 [Za) del dlﬁmetro de la coraza, a laf

tura de 1n :113 superior de tubos'"'

Difmetro de coraza = 390"

“Tipe " ARU -

c-74



INTERCAMBIADOR EA-203

w1 225 g7 kg-mol
2. _1‘?35j§?q_ 1

Q, * o | |
% - 1_-'.'22_5_.¢j’f$=1;"3_?} x zi‘gmlgimél. = 2 ove.s ol
o = 3ce gea ib-mol-:
Ql = 256.872 =

t .= 50°F

. BTU
HgI 3 960 JpThon

Ty o= 523°F = 100°F
: = - 123 BIU

- 57 31g BIU

t. = 350°F

. BTU
HBF 7 050.4 To=moT

En-contracorriente: Por la coraza fluyen los condensa--

dos, por los tubos fluye gas.

Ryp) o= 256,872 Joomol (55 3 BIU__ .\ 35 BT?molj



q = 8333 184.5 U

8F Qg gl | 7
- 8 333.184.5°3 = - ‘ CRETUC BTU
Hgp = — o Tommol CE 3_:9§n,.._._ TEmeT =7 0504 SE

> Ty ne

Ty - tp)oom (Tpi- T

LNTD- = - -
. '_Al_l‘l_ .:-..'TI..-.—' tF-
_ B T O
LMTD fijZS - ?50) - (100 - s03} _ 99°F
. 1in 523 : 350
Ty - T tp - t
R = tl — y S = E I
F I TI - tI
R o= 1.43
S = D,63

;} Fc = 0.86 para un cambiador 4-8 que cquivale a 4 cora-

zas de. 1-2 en serie, de acuerdo a la referencia 2 2.

Para c¢vitar la instalacidén de 4 cuerpos se consideré --
(24}

flujo cruzado con dos filas de tubos con més de dos pasos.



= Feo=1.0 (B i - 99 F

2

- "= 5 611.57 pie
S(99°F) - oo

ii;;éﬁ;lasisig;iénteé'cérﬁctér;stikﬁg ﬁéf;i;QS'tuf=
bos. AR S creristiras para:clos
: '. PO o
L= 16 pie
Calibre 12 BG
I qrreglo. O piteh. 1 1/4%
.n' = U;iéiﬁ piezlpie
AT = 0.1916 pie?/pic x 16pic/tubo =3.065 6 pieZ/tubo

2
NT = 2.805.78 pie )
T 3.065 ¢ P1€</tubo 915 tubos

a. = 320

TIPO AHL



INTERCAMBIADOR EA - 204

. Flujo al sistema = 28 MMPCSD x pip = 1.1666 MICS

Flujo del dietilenglicol al 51% = .30 BPD-

= 198.75 - oo T
= 198, 75‘5‘ %E‘*Tr‘r (1075 x 62.4 1201 o 470 LB
. - pie3 _ . "

1b ' '
= “7°ﬁ— :ng'Tr - 23, “8”‘

Flujo de dietilenglicol al 75% = 267.75 ﬁfh%g

= 267.75-hbppe x 1.166 6 LIPCS .

= 312.4 -%fl-

Estimacidn de 1a temperatura, al combinarse el dietilen-
glicol regenerado con la reposici6én. Las propiedades del die-

tilenglicol se obtuvieron de la referencia 10,

UegPregt TrTe) * QuulPruTp-ty) = 0

)
QrcgcpregTF - QrcgcprchI * Quub ByTr ~ QufPpu®p = ©

TF(Qreg cPreg + Qmucpmu] - (Qregcpreng+QmucpmutI) =0



©p, a (267075 % 14.1)(05043(234) 3 14.1(0.84)(87.8)
T 67175 4L 13(0594) . + 141 1(0.80)

Cqms12,4 ocoiss By (90 - 227.08)°F
S q s - 364003 BT

t,= 50°F

. o = o
TI 2 227.08 °F TF 0°F

. BTU

= 142, 2°F
Cp= 0.84 BTL/Ib°F



Para 1a Seclucitn al 51% se tiene

L . 36 400 BTU/h o
tg --—Q_g—p + Ty I7T0 16 C 0.5d BTU7RE )+ S0°F
. . : . T
= o
tp .142.2 F

(227,08 - 146.2) - (90-50)
90 - 50

= 5B8.06 ° F

LMTD= _
- 1n

R = 227.08 - 90 _ , ..

142.2 - 50
. a2 - 50 .,
227.08 -50
Fo= 0.83 = Cambiador 2-4(22) )

T
(1 coraza con bafle}.

LMTD = 58.06 (0.83)°F = 48.2 ° F

(z2)
u, = soo BIY
hpie“®F
A = —1d 364 000.8 BTU/h - 1.51 pie?
Vg LHTD 50050 x 48.2°F
hpie“°F

como el firea ¢5 muy pequefia se dimensionard un cambiador de -

doble tubo,

Estimacién del difimetro interno. Por el tubo interno

fluye solucifn de dietilenglicol al 754.



velocidad permisible:

v . S-E._ie'."

S ik h ' : . R
312.4 X R
Rucinbi S  PURARS BE:1.[ UK = 0,000 252 piel -
‘piefs (1.105.x 62.4 1b/pie”) S

berIa.§éfdi§mét}6”namihalrd9'173 y. cédula 80

metro interno de 0.215 pulg.

SO A

' 51 1a cédula del tubo cs 50
. o
a' = 0.106 pie/pie

i se seleccionan tubos de 8' de longitud

]

2

AT = 0.106 pie’/pie X 6pic/tubo =0.648 pie’/tubo

1.51 pie-
0,375

R

Ml =

= 2 tubos.

i
pie“/tubo
Tzra ¢l tubo ecxterno, por ! cual fluye solucién al 51%
y tomando en cuents que el difimetro externo de la tuberia de

1/8 es Jde 0.3105 pulg, se tienec:



470'1b._x ST :
A= = 0,000 389 pie”
5 pie/s (1 075 X 62 4 lb/plc J S

: A_--' 0. 056 pulg

A= 0,785 C dz dz ) e

don 0.485 1 pulg

Para tuberfa de difmetro nominal dc 3/8 cédula 40 se tie o

ne un dlametro interno de 0,493 pulg,.



. INTERCAYIBIADOR EA-205
Flujo-de gas el sistema = 28 MMPCSD X o9 « 1.16 YMFCS

Flujo de dictilénglicol al 51% = 30 BPD

S 1 h . 1
198.78 &~ * g mmm - 3 M mmo

i, 1 e’ Lb , . 1b
: 198,75 - "ZE"STZ ,(1.075 x 52.4;;3) 470 1
Cnntidad;de agud evaporada = 470 %9(0.49) - 470 ﬁg (%4§%](0-25)

. 170 [0.49 - 19313 u.zs] 1b

150,14 I

=>32% de vaporizacién

h'_""‘..
Estimacifén de la carga térmica del rehervidor de dieti-
lenglicol. TR
Carga térmica = Calor sensible para calen- Calor latente
tar 1la sclucién de 142°F a para vaporizar
su temperatura de ebulli-- el agua. .
cibn

C-83



T . .1'n°c = _50"_F

Tp = 112" = 234 F
X a= 970 %JD-'H

(w)
Cp = 034 %%Er :

q 470" JB"— co. g4 ‘BIU BIUL) (234 - 142)°F + 150.4 12 (970 ALl
G CBTU

(18,22)

Considernndo un flux de 30 000 BTU

hp1e

. ©. 182 210 BTU/h 2
A= plax * FOOOG B - 60737 pie

hpie
5i las caracterfisticas de los tubos son:
LT =" 8 pie
= 3 calibre 14 BWG
arreglo [] pitch 1

. 2
v o= ie
a 0.126 311;—iE

ia2 P

- 5 ie” s - ie

AT = 0.126 3 E% x 8 pie/wubo = 1 BoE
o A . 6.0737
NT = T _—
ie

tupo

= 7 tubos



: Diémctroi de g:élr_aal =8_‘_'_

Este d1ﬁmctro permitc alognr 26 tubos, cl espac10 restante éqnf\

respecto

En i 696 psia y 60°F)
536..1 - ;

(BTU/Pie

'“_a~04$
Nyl h " 0,361 i
e A et T e09.10

€, .- i l24.535 1 617.80

£

[T}
[
v
.

w
=]

B T R e T N

(7]
=]
(=]
-
f=]
(=]

qjc; SRR ;:-1- A 0.707
' d;szo

Cicg o e n d 225

=
2]
-3

Y-
I~
0
-4 . (7] w Ll
-1
=
(=
[+=]
[=]

0.007

. LHV.=.1 298.26 BTU/- pie® " a 14.696 psia y 60°F



.-Corre;ciﬁn?puf'tempera:ufa :%%%—%—%%',=_0-9§4'3":
Ty e
LHY - 1.298.16°(0.984 8) Zy 2 14.696 psia y 687K
S pie’ .- SRR
L .,1 _:_2-;:-_3;5 ﬂ?’. a’ 14 696 psxn y 63" F
e R pie : : T

.‘Para el Tehervidor EA -202f-"'“""“=ru
':-q B 080 793 70 E%ﬁ
'"Q:'":"” o '. £ g 080 773.70. BTU/h -

PE. B
g WY o e 10278, CBTU/pied

I
R . - plée
- Qg =_15j 692.3 Ea—
f S;-ld_eficiencia de combustién es del B0%, el flujo de cas es:
: . - g ies : : . ° l1b-mol
189615.4 3%~ a 14.696 psia y 68°F = 2 052 22pR2S

Para la corriaente i}

. 3 .3 .3
= 666 576,88 BﬁE - 189 615.1 Eéi = 176 961,48 EﬁE

P
. _ ie 1b-mol 2 = . - 1b-mol _
= 476 961,48 XTHT 8 ple') 1 Z.aﬁ.Ba—a-_

562.198 6 Eséﬂﬂl

= S6Z.198 b l1b-mol _ 562,195 kg-mol d .

23.424 9 Eﬂﬁﬂﬂl

< kg-mol . _ke - - k
2 23.424 9 —EF——~ x 28.683 g-mol 671.94

QPO © @



Para'el rehervidor EA-205

e n’ru'
q = 180 630 E"‘

180 630 BTU/n - = 141.282 7 piedpy
1 278.5, BTU/pie o o :
.8t la eficienc1a de cnmbustxﬁn es del 80%
Q. = 176.603 ‘4. Eh— 2 14,696 psia y 68°F

o
I

BTU

_ 4 638, 43 A
O 1h-mol = 1b-mol
Q= 176. 603 & ﬁ;‘ X 5.5 pred - 0-457 9 pmes
iqgi, 3_457 g Ab- mol Eg mol = p.208 Kg-mol

= kg-mol k - k
Qg = 0.208 ~E0 x 28.685 E—-%CTI_ 5.97 —pE
Para la corricnte §

= (23.424 9 - 0.208 + 1 225.67) kEgmol
<® = 1 248.886 o kammol

. kg -mol 2.2 Ib-mol _ 385.63 pie>
1 248.886 9 “ROSL Frmal— X TE=mol x

x 23R = 25,428 MvpCsD

El peso molecular es !

Pﬂthw

20.315 9
P.\@ = 20.315 9 kg/kg-mol =D SG,= ~HggET— = 0:701 5

:23.4249- 0,208 k 1 225.67 L
Tramoames - (28.685pthar) ¢« g ( 20157 4

E

Cc-87



=128, 886.9 Eh—-—( 20 3'59E"ET) = 2537220 8
i =55 8191"’h -

La temperatura de la corriente B serd:

Q CPS®(TF-TIJ + Qg ®CPE®TF-I:I) =0
TE ey U@ o8~ s a2 QB CPegiSr) 0
Ty = QPP DT * WPT
%D % P
(24 706. 32—]‘5‘&) (0.511 7 ii‘iét—)(l?a 7°C) + (671.94-5. 97—511)(0 4743“‘:“1)(42"{3
(24 706.3 H‘) 0.511 7 g"t) + (671.93 - 5.97 [ )(0.474 8 iﬁ"t

Tg=
Ty = 173.4°C
= o
Tp = 344°F .

24 706.32 X (671.94-5,97)f&

kcal
P 0.5 7 ) + (0.472 8 kealy
i’ 25 372,29 _{B__ keC 25 372.29 %‘L R C
kcal
cp =0.5107 k
Pe® S

1 225,67 Agcmol (23.425 - 0.208) Xa-wol

H (3 976.04 r.ﬁ——r) 4 92z,6 U
2’ 1 248,88 @-m 1 248.88 X :mO]‘ ¢ 1b-me

ﬁga 5 993.66 B

c-88



INTERCABIADOR EC - 203 (1)

Para los hidrocarburos

cﬁ-: 0.510 8 .I%L'F

T, = 344°F

Tp = 130°F

Q= 5581942 - 930.3 10

Para el aire

La carga térmica del soloaire serd

4 = QCP, AT,

q = 55 g19 }11"— (0.5108 iEI.E'I‘J"F") (344-130} F

BTU

8= 6 112 573 T

5i se consideran tubos aletados de | pulg de difimetro -
con % aletas por pulgada y que la altura de las mismas sea de

1/2 pulg as! como las condiciones de operaci6n se tiene un coe
y BTU
hpie“°F

ficiente de transferencia de calor de 3. de acuer-

do a superficies extendidas.



Parn el a1re se tiene un 1ncrenento en ln temperatura

344 4 130
,-?

AT .(o,yq 88 ) °F = 43'?

ae “TD ’_

. La diferenc1a nedla logaritm1ca de temperatura es:

R w 4,48 P = 0.188
Fc = 0,89
LMTD = 103.8°F(0.89) = 93°F

El drea requerida es:

A= s

6 112 523 —H-BT“ 5
A = T = 21 433 pie
.) 1 _2— x92 v

hpie®°F

"Para un arreglo de 4 camas, de la referencia 11 se tie- .



ne: el drea de:ffaﬁsfe}eﬁhaaide”cdibr por unidad de drea de --

proyeccién.

‘"Elﬂnnbhb_delipdheli'ébhsiderandb una iongitud de 20 pie

REY T3 : .

res y

serd:

Y wh s ATP 7 335 pie” :
-:.__?\.P:__-' 'ET— = -—%—n—%i—g—‘ = 12 pie

Nimero de tubos

KT s = 21 4§gdpi°2 = 282 tubos
a' x LT 3.8%%5— x 20 pie

S5i se requiere una covertura de 0.4 para los ventilado--

suponiendo la instalacién de uno, el Area del ventilador

AV = ATP (0.4) = 94 pie’

El didmetro del ventilador serd

DV = F=vgs = 11 pie



La cantidad de aire sers

UGe * T ET—

ae

. 6112 523 BTU/h_ _ o 1b
%e ® T g (48°F) 330 60l =5

Que = B B843.35 1b/min
La masa vclocidnd'del'éirq fégﬁecio'a:ih éhﬁérficie”prb;
 y¢qthéa éé.n' o . o _ -“_. e .
. o . ib -
: Q 530 601 S :
e 235 pie : _npies
El volumen de aire seri:

T = §B°F RD = Relacién de densidades = 0.96

ae
0.222 Q,, 0.222 (530 601) _ |5, 70, Pie’

ACFM =
: RD 0.96 min

La caida de presién estdtica del aire es para una tempe-

ratura promedio de 112°F  {Figs. 9.10 y9.13 de la referencia 11)

Fpl
8P~

0.07 4 [
APae = -—U—g—l—(—l = 0.343 npulg de agua

Cafda de presién total

2
PEF = Apae " ACEM RD
4 000(0.785 BV




PF = '0.343 + 122 792 ' 0.9
ST 4000 x 0,785 x 11 St

"/PF = *0.445 pulg de agua

HP del ventilador suponiendo 70% eficiencia de ventila-

ciﬁn_;u

CTup - ACEM) (PE) | 122 702 (0.443) | ;.40 gp

6370 ef 6 370 (0.70)

-"Si-la eficiencia del accionador es de .§2$:

R = R T

Motor de 15 HP
Voltaje 220 volts
Frecuencia 60 hertz

Fases 3



. TANQUE 153-20'1 :

- Se. conszdera que su capnczdad de almacenamlentn equivale
a? dias de repos1c16n de dietilengllcol al ?Sl y se ucupa el
90% de su capaczdnd PR o

Pt 075(62 g -1—"-3
. p e~

2 763.671b
67 1b
”"'pies

: voL = = 41025 pied

voL = 41.25 pied x 321 .y q50.28 1o
: pie o

voo « 11288 = 1300 1 = 343.46 gln

5i Lo/ = 1.5
3

D a l_}—-%%%-'?l'ﬂ) = 10.33 dm

D= 40.64 pulg
LO= 66"

Material acero al carbén

- 17.54_(24) v 0.1252-0.163 5 pulg oo
13 750(0.8)-0.6(1 7.64)" _ . =

t = 3/1e"



' Bﬁqufllﬁ{: -'”

Se con51dero que nn un momento dndo pud:era aportar ln

cnntldnd total de dictllenglicul _ ’
. -pie
‘6775%’1@“319%55*‘311*3—3%—“ E-rn '-°-°‘"-°&;

41144)(0 000 la_.‘ o 154 pulg - d:._wlﬁ.. '




RECIPIENTES . FA-202:y FD-201

Si se cons:dern un t1cmpu de resxdenc1a de

que cl 50% de su' apac1dad‘la ocupa “la solucidn de

. = 253.65 '%E%FC‘&""

_2_B'J:L\'|pcsn = 7102.2 -

5 minutos ¥y

25.32
EE 97 IE* 1] #40 min N

pie

Lt

_,VOL 5 nxn (2 03) 1/min = 20.3 1

'l\‘_m_.-_.. -;..-_o.'}7__ss____ p210
sio/p = 1,5
0.785 D% (1.5D)

o i VoL B ) 83. 20.3 dmj-'ﬂ "
D jmws]‘ Jm: 2.58 dm

voL

=2
[]

10.17 pulg
D = 12"
Lo = 18" = 1'-g"

Material: acero al carbén

dietilengli--
1 z _1
Z. 03 ﬁ—ﬁ

t -[J”-""‘ - - - 0.125] pulg = 0.153 6 pulg

t = 3/16"



_sor. serfi: .

. B-oq'uii'l'a'_s:-' Iguales a-la dcscarga delFB-‘l 01-

'Las nismas dimensiones ‘tendrd el filtro FD:201; el espe-

to= 1-1/160
" Peso.estimado -

PE'=15.Dt.

PE.= . 191, 255




BOMBA GA-201/R 1,18)

o 6op 4 BBL e , bbl
Q= 0.692 4 NiPos™ > 28 MMPCSD = 19,387 2 BBL
Q= 19.387 2 iEEET—- 23~F-x #nin = 0.6 gln/min
Py = 14,7 1b/pu1g

+ 20%

':.PF = fpres:dn:dc’descnrga + BPcitero

(1 273 8'1b/pu1g '+ 10 lb/pulg S 1.2 = | 540.6 1b/pulg’

1‘52559'f

Flcm ( )
o pulg pulgs T HE KS
- 10 cm
h_';i f $25.9 x 103_m pie 1 525.9 x 10°

cm x = ie
. 14.25 x 1.105 36.5 om T, 23x1.105x30.5 P
" h = 3.181.7 ple

51 1a efiéjencia de la bomba es del 90%

18)
s6,
BHp » QB 771

3 960 7

. 0.6 L__IBI 1) (1.105) _

Material: Acero al carbén

BHP del motor = 1 HP

110 volts
1 fase
60 hertz
3 600 RPM

c-98



BOMBA GA-z02/R (11,18) -

o - o o ib-

. 3oa.e 'H“' o ;"'3.
VoL = ———"—Tb—“ = 5,72 %E ’
. 68.9712 _
pie

s ied - w . 28,372 1 gin _ . gln
Q 5 72 _ x 24 h x’ 60 min x pies x 3 51 0:03 - min

Ps'"-i-' 14 7 1b/pu1g2

Py= (1 273 8 1 2) (1.2) = 1 528.6 —10
T pulg pulg

hi= (1.528.6 - 14.7) —“’—z = 1 513.86 LD
o . : pulg pulg

' 3
h = T3 RV oIUs ¥ TS pie < 3 156.6 pic

QhsG,
BHP » ———t
3 960 7 (
. T0.03(3 156.6) (1.105) .
BHP 0 (0.0 0.03 upP

Se considera que tenga la misma potencia gque GA-201
BHP = 3/4 RP

Material: acero al carbdn,

BHP motor 1 HP
170 volts
1 fase
60 hertz

3 600 RPM



COMPRESOR GB-201/R
Q = 25,428 MMPCSD.
Py 29407 psia T = 130°F
-PF.= I:iESES-p§i§ - _
. Relacifn de compresibn ' RC:= «qee—'=4,3
'*L:fl;‘ES£ihh§i§ﬁ qﬁ'énlochfesﬁecificbé::
cP'= 0.510 3 o

cp = 0 c10 s BTU CSE S 20,3158 1b 40 _BTU
._CP-' .0.5.10 B-W X wp o x =5 10.377 ypmeT™ 1

K = gpetane— " TOTTeTIEe - 4237
Composicién de la corriente 8

La relacién entre las corrientes que forman a la corrien

te 8 es,

(25.425 - 0.208) kg-mol/h
1 225,67 kg-mol/h

25.21 kg-mol/h

]

1 225.67 kg-mol/h
kg -mol/h

c-100



Por lo tanto: = [

H,S [(23.21(0.100 :77) .+ (1 225.67)(0.024 90} ]
00, [(23:21)(0.050 35) .+ (1 225.67)(0.036 57) ]

ny [anmos
T (R UR R DR
o [

ity [Es2)(0057

(1 225.67)(0.022 23) ]
1.225.67)(0.803 36) ]
225,67) (0.076 46) ]

225.67)(0.023 93) ]

i€, * [(25.21)(0.007 07) + (1 225.67)(0.002 88) ]
nC, . [(23.213(0.009 20) + (1 225.67)(0.003 22) ]
16 [(23.213(0.002 25) + (1 225.67)(0.001 03) ]
ncg  [(25.21)(6.002 09) + (1 225.67)(0.000 90) ]
€, [(23.21)(0.008 52) + (1 225.67)(0.002 99) ]
‘¢ [(25.21)(0.000 07) + (1 225.67)(0.000 01) ]
Estimacign de PC y TC de la mezcla

(I? (nrttr-i)
H,S 373.6 88.90
co, 304.2 72.90
N, 126.20 33.50
c, ' 190,70 45.80
c, 305.43 48.20
3 . _ 369.90 a2.01
ic, . 40810 36.00
S RC4 . . az5.20 37.47

C-101 -

1 mol

kg-mol/h = 32,858 2.631
kg-mol/h = 46.484 3.722
kg-mol/h = 27.330 2.188
kg-mol/h =994 .283 79.614
kg-mol/h = 99.409 7.960
kg-mol/h = 32.977 2,641
kg-mol/h = 3.816 0.306
kg-mol/h = 5.386 0,431
kg-mol/h = 1.314 0,105
kg-mol/h = 1.151% 0.092
kg-mol/h = 3.858 0.309
kg-mol/h = 0.014 0.0M
1 248,880 100,00



(CONTINUACION).

nCy. s
¢, o 29092
cy. 2318

215.4 K = 388°R

s | PC'. ca 4.7_-62.-1112!11- = ‘700 psia .

Considerando el contenido dé'HZS y €0,

€ = 11°R (fig. 16.9 referencia 11)

TC' = TG - €=(388 - 1D°R = 377°R = 209.2 K

pct = . FCTC - 700(377)
TC+B(1-B) 388+0.026 31 (1-0.026 31)11

= 679.7 psia
= 46.2 atm
donde € = Factor de ajuste de temperatura
B = Fraccitn mol de HZS en la mezcla
PC'= Presi6én critica ajustada = [psia]
ot
TCc'= Temperatura critica ajustada = EQR]'

294.7 psia _
Pro ® —5T5Tooia Eeia = 0.433 6

-]
e "%;g-"%_ = 1.565

-
I

z ~ 0,96 a 294.7 psia y 130°R

C-102



25
24

16

La

hl

©25.428 MMPCSD . 2> 55819 1b/h (930.32 LB )

= 780 °R = 320 °F

1:273.8 psia _
Hrshiin -r.e7

min -
.4287(0.96) = 24,411 MMPCD a Py T,
“411 000 Eéss g e Xl a Py T
: * TR 80 min ISRANES
ie3 . o
952 %Tﬁ
cabeza adiabitica es:
2 {(KE-1) /KC
T P
. _1 545 “p Tg F .
PR (KC-.U/KC[(F'I') 1]
- . . - ih-pie
donde h' cabeza adiabitica [———Tg———]
PM = Peso molecular . [}b/ 1b-mal ]
[ = Temperatura de succién = [°R]
P, = Presi6én de succién = [psia]

Py = Presifn de descarga = [psia]
KC = Relacisn de calores especificos = adimensional

Zp = Factor de compresibilidad promedio » adimensional

C-103



(1_545) (0'96]5590]

1. 237 --1

_ 1b]:E ie

| -1] = 72 781,34

[lb-Ele

;TEf1c10nc;a ad1ab5t1ca = [adlmensionaﬂ

. 'Eficiencia politrépica = [adimensionnﬂ

5.1

h.' (l 273 8)
(20 3i5 9} -——.I-—Z-I?— Sl
La cubezu politrﬁp;ca es
P gnad "" L
-“;abh351: jh} ;i-.Cabe.a adlabﬁtlca
h e ow 12 781 34 [0 77) - Ib-pie
by LTI 76 769.4 ppRE
'des valores de las eficiencias se fomaron de la fig.
dé la referencia 11,

La energia proporcionada al gas es

Q, xh
HP_ = £
g np 3 oG
donde
HP2 = Energia proporcionada al gas

Qg = Gasto masa = [Ib/min]

= [nr ]

HP = Cabezna politrrSpica = [lﬁfgie]

:VP.' Eficiencia politr6pica = [udimensipnal]

C-104



S es gagiIb g 1b-pie -
. L 93 Q32' =, - 76-769.35 —er—H ' '
HP = - = - nﬂn x - = 2 810.7 HP

B 0 0,77°x 33 000 1b-pié/fmin

”2_ ié,&-refef&ﬁdia 1)

" Velocidad

“gp s &P Cabeza requeridsa
: P J(No.de etapas) (10 600 1b-pie/1b)

donde
Sp= wvelocidad = ER.E’M]

=

p velocidad propuesta = pgpgq (Fig. 5.1 referencia 2)
76 769,44
Sp= (8 200 ppy) J ¥ (IO 000) = 8 587 RPM

de acuerdo a la potencia

Motor elé&ctrico

3 000 HP
frecuencia 60 Hz
fases 3

Volts 4 160

C-105



DISPONIBILIDAD .DE GAS PARA EQUIPO DE RELEVO.

LHV = 1 27a,5 BTU
Fie

i 3

- ie

Qg 666 576 Ed—
La disponibilidad de energfa es:

s o3
BTU ie BTU
1.278.5 =3 x 666 576 D32 = 852 817 416 2=

pie
852 217 a16 B 4 x 1 055Ws o 49 406 127 W
.. up
10 406 127 W x mm = 13 955 liP

Se¢ requieren (nicamente 3 017 HP

C-106 .



C.b. EVALUACTON ECONOMICA..' =

Eétimaciﬁn.dél CoSto?dé-matérih}bfimaif

ﬁGns natural

1_1Etano

-_;;cs y cys _prqﬁj*'

. CSI C6 y C7 Gas Nﬂ‘.f_ta..
o _Los comppnentesﬁNzg.st ¥ €O, no se consideraran..

.Los prcc1os de los elementos tomados en cuenta correspen

-1den 81 ﬁltimo trimestre de 1886 y son precios nacionales (25)

IQus:natgrél: 52;3~

De ‘l1a referencia 11, para metano a | atm y 68°F

¥ = 25 ie’

. 3 3
5 pie’ 2.2 1b 0.028 m” m
¥ L] ZQTB—-— x ——rff,-_ x “—___.——pie-‘l = 1.54 Fg
' 3
s . $ 1.54 m - $
52 ‘,F 52 ;3._ x T_ BOT

Etano:

Para establecer el precio de este compuesto se tuvieron

n-107



- dos valores:
:3\ﬂ§7k'$::  :. .y.. 206.4 — 3 _ de criogfnica
siisgﬁtqmg gn_cuphta_el.primero_y las condiciones de ob-~

';éppigﬁ qg';fibgéniéd se tiene:

wF - ie = °
v - D.B _gfﬁ_"_ a 233 psig y 168°F
S S 3 3
L §$ § 0.8 pie 2.21b 0.028 m
3 697 — " 3 697 X X g X
c.omT m> 1p 5 pie

= 182.2~%E

" 'Se observa que este precio no difiere significativamente,

‘este dltimo precio,con el proporcionado de criogénica.

_ _ s
LPG: 89 <3
Gas Nafta: 125 opO i

De los bnlances de materia y energfa y de acuerdo a las
condiciones de alimentacifn, se consideré este componcnte equi
‘valente a los condensados separados en la primera ctapa del -

"proceso de separscién en etapas,

p = 41.279 5 1P
rie

41.279 5 Ib/pie’ . o 662
) .

1 62,4 Ab_
pie

5G
3

p = 662 K5
ma

125 ooo % x n® = 189-3
3 602 kg kg

c-103



‘Metano

Gas Nafta

Para la alimentacifn se tiene:.

$.péso=;n:'“-':'.-.Vprééiﬁ

Etane

LPG

_;'Cqﬁpfpbacién:

. B0

(§/k8) -

 9296;¢; ;”
. 89;"

';“L;qﬁido" (14 062.6 _Fg,.q 35.97% peso

% peso . precio

e

Metano . 5,32 - 's0

Etano & 2.367 . 206.4

LG - s.s2z . se

" ‘Gas Nafta C T 83,241 189

Precio = 172.77_—-%5—

c~109



Gas . - (25 025.05 &) . 64.03..% peso

" %'peso . " .precio ($/kg) -

.Hetgnd-f.;,y"“ 'fng;J;;._"'

-Eténo' _” '5j206,4j2 :

ﬂprd? Lt u:wééfn_J

" “Gas'Nafta Cregn

- Precior = [ 0.359 7°(172.77) +70.6403(89.29)] 3+ - 119‘32"%E

Para cl proceso de separacifin en etapas se tiene:

Productos:
Gas residual de bhaja presién

% peso . precio{$/kg}
Metano 9,256 80
Etano 15.670 206.4
LPG 36.672 9 89
Gas Nafta . 26,397 1 N - : 189 -

Precio. = 122.27 5

C-110



_Gas.résidﬁai\deléltu-p?qsidﬁ.

Métano. - -

pfecio (slkéj
VBO_'
2d6.4
BQ

189 -

ﬁohdénsndo;,reéupe%adog.";‘mﬁ.mg

Metano - ~ .D0,007

Etano S 0.145

LFG '2.670

Gas Nafta 97.070

"Precio

186.14

80

C-111



Para el sistema de scparacifén a baja temperatura:

Productos:

Gas Residual:

‘Metano
- Etano
“LPG ©

Gas Nafta

Condensades

"Etano
LPG

Gas Nafta

Tomando en cuenta que es pridcticamente ¢l mismo producto

que el obtenido en el sistema cn etapas sc tomard el mismo pre

. 62.844 R 1

% peso U .preciﬁ}(S/kg)

Cczjois sy

Precio Bs-sg-_Tg—_-_-. -

} peso precio {$/kg)
0.004 : 206.4
4,940 89

95.047 189

Precio 184 .04_&5;_‘

"¢ilo, es decir, los condensados se venderdn a 186.1—%5— .

Cc-11z2
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ac

ACFM

°AP1

AT

N

NGMENCLATURA

ARD‘\ DE TLUJO DE MATERIA O DE CALOCR.

CONSTANTE ESPECIFICA QUE PERMITE CUANTIFICAR EL EFECTO DE -
ATRACCION INTERMOLECULAR.

OONSTANTE ESPECIFICA QUE PERMITE (UANTIFICAR EL EFECTO DE -
ATRACCION INTERMOLEQULAR IN EL PUNTO CRITICO.

AREA DE TRANSFERENCIA DE CALOR POR UNTDAD DE LONGITUD DE -
TUBO.

VOLUMEN DE AIRE PE ENFRIAMIENTO REQUERIDO EN INTERCAMBIADO-
RES DE CALOR.

GRADOS API.
AREA DE TRANSFERENCIA DE CALOR POR TURO.

AREA DEL VENTILADOR DE INTERCAMBIADORES DE CALCR ENFRIADOS
POR AIRE.

CONSTANTE ESPECIFICA QUE PERMITE CUANTIFICAR EL VOLUMEN -
OCUPADO POR LAS MOLECULAS EN FL CERO ABSOLUIO DE TEMPERA-
TURA.

FACTOR DE VOLUMEN DEL ACEITE.

FACTOR DE VOLIMEN DE GAS.

POTENCIA AL FRENO.



C.Y.

mEJSRDQS RECQUPERADOS.

CONDICIONES DE ALMACENAMIENTO.

COSTU DIRECTC DE CONSTRUCCION DE LOS MOIULOS,
CONDICIONES DE FLUJO.

COSTOS FLJIOS.

COSTC INDIRECTO DE CONSTRUCCION DE LOS bDMbS.
CALOR ESPECIFLOD A PHESION CONSTANTE.
CONDICIONES ESTANDAR,

COSTO TOTAL DE CONSTRZOCION DE LOS MCDULOS.
COSTO UNITARIO DE PRODUCCION.

(O5TOS VARIABLES DE PRODUCCION,

COSTOS VARIABLES UNITARIOS DE PRODUCCION.
CONDICIONES DE YACIMIENTO.

DIAMETRO DE RECIPIENTE.

DIAMETRO DE OORAZA.

DIAMETRO Dil. VENTILADOR DE INTERCAMEIADORES DE CALOR ENFRIA-
DOS POR AIRE,

EFICIENCIA DE JUNTA DE SOLDAIURA.
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FO

FP

EGRESOS.

COSTO DE BQUIPO DE PROCESO.

EFICIENCIA VOLUMETRICA DE COMPRESION.

MILES ALIMENTADOS.

FUGACIDAD.

NIMERD DE VENTILADORES EN INTERCAMBIADORES DE CALOR ENFRIA-
DOS POR AIRE.

FACTOR DE CORRECCION DE COSTO POR DISERO.

FACTOR DE CORRECCION DE COSTO FPOR MATERIAL.

FACTOR DE MATERIALES EN CAMPO.

FACTOR DE CORRECCION DE COSTO POR CONDICIONES DE OPERACION.

FACTOR DE CORRECCION DE COSTO PCR PRESION.

MOLES EN LA FASE VAPOR.

FRACCION MOL DE LA FASE VAPOR.

ENTALPIA.

ENTALPIA MOLAR.

CABEZA HIDROSTATICA.

CABEZA ADIABATICA.
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MD

MV

NP&H
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INGRESOS.

‘TASA DE DESCUENTQ.

CONSTANTE DE BQUILIBRIO DE FASES.
RELACION DE CALORES ESPECIFICOS.

MOLES EN LA FASE LIQUIDA.

FRACCION MOL DE LA FASE LIQUIDA.

COSTO DE MANO DE OBRA IN CAMPO.

PGDER CALORIFICO NETO.

DIFERENCIA MEDIA LOGORITMICA DE TEMPERATURA.
LONGITUD DE RECIPIENIE.

LONGITUD DE TUBD.

NIMERD DE ITERACION.

COSTO DE MATERIAL.

COSTO DE MATERIAL Y BQUIPO.

MASA VELOCIDAD.

NUMERO DE ARO DE OPERACION DE LOS MODULOS.

CABEZA NETA POSITIVA DE SUCCICH.

’



NT NUMERO DE TUBQS.

P PRESION.

PB PRESION DE BURBUJA.

PC PRESION CRITICA.

PE PESD.
. PF PERDIDA DE IRESION POR FRICCION.
. . PESO MOLEQULAR,

PR PRESION DE ROCIO,

PV PRESION DE VAPOR.

P PRECIO DE VENTA UNITARIQ.

Q FLLJO DE MATERIA.

q FLUJO DE CALOR.

R RECUPERACION.

RI RADID INTERNO DEL RECIPIENTE.
RC RELACION DE COMPRESION.

RD RELACION DE DENSIDADES DEL AIRE.

RGA RELACION GAS ACEITE.

ROI RETORNO DE LA INVERSION.



RS R.EU\CIO.‘\E. DE SOLUBILIDAD DEL GAS EN EL ACEITE.
5 ESFUERZO MAXIMD PERMISIBLE A LA TENSION,

SP VELOCIDAD CIRCULAR.

5 UENSIDAD RELATIVA.

T TEMPERATURA.

t ESPESOR,

TC TEMPERATURA CRITICA.

TIR TASA INTERNA DE RENDIMIENTO.

Y TEMPERATURA DEL YACIMIENTO.

U CQOEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR.

v VOLIMEN MILAR.

v VOLUMEN ESPECIFICO.

v VELOCIDAD DE FLUJG DE MATERIA PERMISIBLE.

Vi VOLTAJE,

VoL VOLUMEN,

VP VOLUMEN DE PRODUCCION.
VEN VALOR PRESENIE NETO.

W FRAQCION MOL, EN LA ALDMENTACION, DE CAA GOMPONENTE.
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WP ANCHO DEL PANEL EN INTERCAMBIADORES DE CALOR ENFRIADOS

AIRE.
x FRACCION MOL, EN LA FASE LIQUIDA, DE CADA OOMPONENTE.
b4 FRACCION MOL, EN LA FASE VAPCR, DE CADA OOMPONENTE.

FACTOR DE COMPRESIBILIDAD.

(3]

- REPRESENTA LA CONDICION DE GAS IDEAL.

LETRAS GRIEGAS,

Y CONSTANTE CARACTERISTICA DE CADA SUSTANCIA.
7 EFICIENCIA MECANICA.

A CALOR LATENTE DE VAPORIZACION. ’
» VISOOSIDAD.

p DENSIDAD.

® DLWMETRO DE TUBERIA O BOQUILLA.

w FACTOR ACENTRICO.

SUBINDICES.

1 PRIMERA ETAPA DE SEPARACION.
1c PRIMERA ETAPA DE COMPRESION.

2 SEGUNDA ETAPA DE SEPARACION.

POR
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STEGUNDA ETAPA DE CCMPRESION.
TERCERA ETAPA DE SEPARACION.
QUARGA ETAPA DE SEPARACION.
ATRACCION.

AUTABATICO.

REFERIDO AL AIRE.

CORROSTON,

DISHO.

EXTERNG.

CONDICION FINAL.
ALIMENTACION.

VAPOR,

CONDECION INICIAL.

INTERMIDIA.

COMPONENTE  i-Gsimo  EN UNA MEZICLA,
INTERND ..
COMPONENTE  j-§simo  EN UNA MEZCIA.

COMPONENTE  k-Esimo  EN UNA MEZCLA.
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LIQUIDO,

REMJSICION.

ACEITE.

POLITROPICO.

REPULSION.

REFRIGERACION.

REDUCIDA.

REGENERALO .,

SUCCION.

TOTAL,
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