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INTRODUCCION

En la actualidad la economia mexicana continua manteniendo una
dependencia considerable de las exportaciones petroleras, de tal forma que se han

buscado otras alternativas (no petroleras) para beneficio de la economia nacional.

Ante tal compromiso la Industria Petrolera requiere de la tecnologia de punta
para el manejo de sus productos, considerando no solo el aspecto monetario sino
cuidando también otros aspectos como son: el ambiental y la seguridad en sus
instalaciones; combinar estos aspectos requiere del estudio de nuevas formas para
el tratamiento y manejo de los hidrocarburos, ya que actualmente se cotizan por

debajo de su valor real.

El presente trabajo tiene como objetivo, estudiar dos métodos considerados
en la practica como eficientes en la estabilizacién de crudo y condensado,
cumpliendo con el aspecto técnico y proteccion del medio ambiente, lo cual se
constata con la nula emanacién de vapores en el tanque, de almacenamiento segln

la simulacion realizada con el modelo composicional CMGPROP.



Para la mejor comprension de los productos que se pretende manejar y
estabilizar es necesario definir y entender algunas propiedades y conceptos basicos

definidos en el Capitulo 1.

Debido a que los condensados referidos son obtenidos en la superficie se
hizo necesario estudiar en el Capitulo 2 el comportamiento que tienen éstos a lo
largo de la linea de escurrimiento desde los pozos a la estacion de recoleccion. Por
medio de la simulacion se logré caracterizar la composicion especifica para cinco
pozos piloto que se sabe son productores de un yacimiento de gas y condensado,
con esta composicion se obtuvo una grafica de presion - temperatura e interpretd el

comportamiento que presentan al variar dichos parametros.

En el Capitulo 3 se definen métodos especificos para la estabilizacion,
cuidando un pardmetro muy importante como lo es la Presién de Vapor (PV), para Io
cual se utilizd el método empleado en el campo segun el estandar ASTM D-323,

conocido como Método de Presion de Vapor Reid (PVR).

El Capitulo 4 presenta cuatro alternativas que al igual por simulacién

composicional se logré una 6ptima estabilizacién, cuidando el aspecto ecoldgico,

9



incrementando la produccion de crudo y evitando riesgos en las instalaciones
ademas de garantizar las especificaciones del contrato de compra - venta. Se
presenta su andlisis econdmico para cada alternativa con un horizonte de proyecto a

10 anos.



CAPITULO 1

COMPORTAMIENTO Y PROPIEDADES DE LLOS CONDENSADOS

Los condensados son liquidos obtenidos de la produccion de yacimientos de
gas humedo y/o gas y condensado. Estos se diferencian del aceite crudo por tener

hidrocarburos que se encuentran en el rango de componentes ligeros y gasolinas."”

Para comprender el fendmeno fisico de condensacion es necesario hacer una

breve exposicion sobre la teoria de la Termodindmica Molecular de una sustancia.

Las moléculas de una substancia en estado gaseoso presentan dos tendencias
opuestas: una es la energia cinética que posee cada molécula y que tiende a
separarlas una de otra, ia segunda son las fuerzas de atraccion entre éstas que

tienden a reunirlas.

La primera tendencia, es decir la dispersion, depende de la temperatura; (un
incremento en la temperatura aumenta la energia cinética de cada molécula y por lo
tanto aumenta su posibilidad de vencer las fuerzas que tienden a atraerla hacia
otras moléculas). La tendencia de atraccion esta determinada por la magnitud de las

fuerzas atractivas entre moléculas y por la proximidad de unas con otras.

Cuando la energia de atraccién de una molécula sobre otra excede a su

energia cinética, las moléculas forman un denso conglomerado (liquido).

* Referencias al final



Para la mejor comprension de este trabajo se hace necesaria una explicacion
de algunos conceptos basicos y propiedades fisicas relacionados con el

comportamiento de los condensados.
1.1 PROPIEDADES FiSICAS.

DENSIDAD RELATIVA.” La densidad relativa de un liquido es la relacién de

la densidad de condensado a 60 °F entre la densidad del agua pura.

2
Vo=t (1)

La densidad expresada en grados AP! es relacionada con la densidad relativa

por la siguiente ecuacion:

API :-‘-‘3;—'1—-131.5 (1.2)

4

La densidad relativa de un gas es la relacion de la densidad del gas entre la
densidad del aire a condiciones esténdar de presién y temperatura (p = 14.7 Ib/pg2 ¥
T=60 °F).
=P

dre

Esto puede ser relacionado con el peso molecular por la siguiente ecuacion:

= e 14
i PMaire (14)

donde PMaire = 28.97 Ib/th-mol.



En la mayoria de los calculos la densidad relativa del gas es siempre referida
en términos de presion y temperatura a condiciones estandar, y por tanto se obtiene
con la ecuacion (1.4) una vez que el peso molecular se conoce. La densidad de un
gas a cualquier condicion de presion y temperatura puede ser determinada

recordando que la densidad del aire es de 0.0764 lb/pie’.

La densidad de! gas es obtenida de la siguiente forma:

_yanle?
p, =210 (1.5)

sustituyendo (1.4) en (1.5):

=003 (1.6)

COMPRESIBILIDAD Y EXPANSION TERMICA.” La compresibilidad (C), es
una indicacién del cambio en volumen (o densidad) que sufre una sustancia, como
consecuencia de un cambio de presion mientras la temperatura se mantiene

constante. Por definicidon es:

1 2V |
c=-145 128 0

viegp" paop’

La compresibilidad es una constante para una sustancia particular en rangos
de presion adecuadamente amplios. El valor de C es diferente para cada sustancia y

para las fases liquida y sélida de la misma sustancia.

6



La ecuacion (1.7) se puede escribir de la forma:

Vo=V, (1= Cdp) (1.8)

En la ecuacion (1.8), se puede observar claramente que el volumen de un
solido o liquido disminuye linealmente con la presion.

La expansion térmica (¢), es una indicacion del cambio en volumen (o
densidad) que sufre una sustancia, como consecuencia de un cambio de

temperatura, mientras la presion se mantiene constante. Por definicion es:

L@ty 1ae
e"V(ﬁ T);' - ,0(0” T)P (1.9)

La expansion térmica es aproximadamente la misma para todos los gases,

mientras que para cada liquido o sdlido tiene su propio valor. Cualquier sustancia
particular tiene valores diferentes de ¢ en la fase liquida y en la sélida.

La ecuacion (1.9) se puede escribir de la forma;
V2=V, (I-edp) (1.10)

En la ecuacién (1.10), se puede observar claramente que el volumen de un

solido o liquido disminuye lineaimente con la presion.

VISCOSIDAD.” Es la propiedad de un fluido que indica la resistencia al flujo.
Esta es una propiedad dinamica, que puede medirse tinicamente cuando el fiuido

ésta en movimiento.



Si un esfuerzo de corte es aplicado a cualquier porcion de un fluido, este se
movera y un gradiente de valores comenzara a incrementarse, dentro del cual hay

una velocidad maxima para el punio donde el esfuerzo es aplicado.

Si el esfuerzo de corte por unidad de area para cualquier punto es dividido por
el gradiente de velocidad, la relacién obtenida es definida como la viscosidad del

medio por tanto puede verse como viscosidad.

La viscosidad es una medicién de la friccidn interna del fluido la cual tiende a
oponerse a cualquier cambio dinamico. En el movimiento del fluido si la friccion entre
capas es pequefia (viscosidad baja), una aplicacion de la fuerza de corte resultard
un gradiente de velocidad. Por tanto la viscosidad se incrementa cuando cada capa
del fluido ejerce una gran friccion que obstaculiza el movimiento de las capas

adyacentes y reduciendo el gradiente de velocidad.

Desde que la viscosidad es definida como un esfuerzo de corte por unidad de
area dividido como un gradiente de velocidad se obtienen las dimensiones de
(fuerza)(tierﬁpo)/longitud2 o masa/(longitud)(tiempo). Ambos grupos de dimensiones
son usados para la mayoria de trabajos cientificos. La viscosidad es expresada en
términos de poise, centipoise, micropoise, etc. Un poise (P) denota una viscosidad
de 1 dina seg /cm2 o 1 gr-masa/segcm.y 1.0 cP = 0.01P. Los siguientes factores

de conversidn se aplican para las unidades de viscosidad.

PP o= 1000« 10°cP = 1000~ 10"uP
=6.72x10%1b ~m/ pic.s= 242 h-m / pie hr

= 01Ns/m”



l.a viscosidad cinematica es la relacion de la viscosidad con la densidad,
teniendo la viscosidad en poises y la densidad en gr/cm , la unidad de la viscosidad

, .y . 2
cinematica es el Stoke, cuyas unidades son cm /seg.

En ausencia de cualquier dato de laboratorio, existen correlaciones que

relacionan la viscosidad, en funcién de la temperatura y densidad del aceite.

La siguiente ecuacién relaciona la viscosidad, densidad del aceite y la
temperatura, la cual fue desarrollada por Beggs y Robinson después de observar

460 sistemas de aceite.""

u=10" - | (111
X —_ Y 1-1.63
Y = 10’

Z = 3.0324 - 0.02023API

El grupo de datos para definir esta relacion fue obtenido para aceites en un

rango de entre 16 y 58 OAPIy de 70 a 295 OF.

ENTALPIA." Los cambios térmicos a presion constante se expresan mas
comunmente mediante la funcion llamada Entalpia (H), o contenido calorifico de un

sistema. Esta funcidn se define por la relacion:

H=E+pV (1.12)

Como E y pV se encuentran totalmente caracterizados por el estado del

sistema, H es también una funcién de estado y es completamente independiente de

g



la manera que se logra éste. En consecuencia el cambio de entalpia H puede

escribirse asi:

AH =11, - /] (1.13)

i

Sustituyendo (1.12) en (1.13):

AH = (/32 + /)31"’3) - (/u + []11"!1)

(1.14)
= (L= ED)+H(pda= p)
Si p es constante durante el proceso:
(AH), = AE + pAV (1.15)

es decir, el cambio de entalpia a presion constante es igual al incremento de energia

interna mas cualquier trabajo de presion-volumen realizado.

1.1.1 CONCEPTOS BASICOS.

GAS IDEAL.” Se define como un gas cuyo volumen se reduce a la mitad
cuando la presion se duplica, y cuya presion aumenta dos veces si manteniendo el
volumen constante se duplica su temperatura absoluta. En los gases ideales el
volumen ocupado por las moléculas es insignificante en comparacion con el volumen
total, y esto es valido para todas las presiones y temperaturas, ademas la atraccion

intermolecular es minima bajo cualquier condicion.

y



GAS REAL." Es el gas cuyo volumen se reduce la mitad, cuando la presion es
menor de dos veces la presion inicial, es decir, el gas real es mas compresible que

el gas ideal, debido a que los gases reales presentan dos tendencias:

a) Las moléculas se apartan entre si por su constante movimiento cinético.

b) Las moléculas se atraen por fuerzas eléctricas existentes entre ellas, sin
embargo a presiones bajas las moléculas estan distantes, y por tanto las

fuerzas atractivas son insignificantes.

Por otra parte a presiones muy altas, los gases pasan de un estado super
compresible a uno en que la compresion es mas dificil que si se tratara de

gases ideales.

Al valor numérico que representa una medida de la desviaciéon del

comportamiento ideal del gas se le denomina factor de compresibilidad (Z).

ENERGIA. " La energia es la habilidad o capacidad que tiene un sistema para
efectuar cambios en sus propiedades. Como un sistema fisico puede llegar a poseer

energia en una variedad de formas, entre las que se encuentran:

. Energia Cinética. Energia que posee un cuerpo en virtud de su
movimiento.
o Energia Potencial. Energia que posee un cuerpo en virtud de su

posicion en un campo de fuerzas; por ejemplo una masa en un campo gravitatorio,

una particula cargada en un campo eléctrico.



. Energia Térmica Energia que posee un cuerpo en virtud de su
temperatura.

. Energia Interna. Es aquella que puede cuantificarse y posee una
sustancia en virtud de su constitucion, por ejemplo un compuesto tiene una energia

“quimica’, un nucleo tiene energia “nuclear”.

Son diferentes y diversas, sin embargo, estan ligadas intimamente entre si .
que bajo ciertas condiciones se efectua una conversién de una en otra. Es materia
de Termodinamica estudiar tales interrrelaciones que tienen lugar en los sistemas,
y sus leyes, que son aplicables a todos los fendmenos naturales, se cumplen
rigurosamente ya que estan basadas en los sistemas macroscépicos, es decir con
gran numero de moléculas en vez de los microscopicos que comprenden un
numero reducido de ellas. De tal manera que, la Termodinamica no considera el
tiempo de transformacion. Su interés se centra en los estados iniciales y final de un
sistema sin mostrar ninguna curiosidad con la velocidad con la que se produce tal

cambio.

PRIMERA LEY DE LA TERMODINAMICA.” La primera Ley de la
Termodinamica se formula diciendo que, para una cantidad dada de una forma de
energia que desaparece, otra forma aparecera en una cantidad igual a la cantidad
desaparecida, es decir, si se considera el destino de cierta cantidad de calor (Q)
agregada al sistema. Esta cantidad da origen a un incremento de la energia interna
del sistema AE y tambien efectuara dicho trabajo (W) externo como consecuencia

de dicha absorcion calorifica, entonces por la primera Ley se tiene:

Q= AE+W



0 AE=Q-W (1.16)

La ecuacion (1.16) constituye el establecimiento matematico de la primera
Ley. Como la energia interna depende unicamente del estado de un sistema,
entonces el cambio de la misma AE, involucrado en el paso de un estado donde la

energia es E1 aotro donde es E2 debe estar dada por :

AE = E2 - E1

AE depende asi Unicamente de los estados inicial y final del sistema y de ninguna
manera de la forma en que se ha realizado tal cambio.

(5

ECUACION DE ESTADO. ' Se la denomina asi a cualquier expresion en que
intervenga la presion, el volumen especifico y la temperatura. No proporciona
informacién sobre otras propiedades termodinamicas diferentes de la presion, el
volumen especifico y la temperatura. Las ecuaciones de estado son ejemplos tipicos
de ecuaciones empiricas. Su utilidad en ingenieria aumenta con la simplicidad de su
forma, siempre que las desviaciones con respecto a la realidad no sean demasiado

altas.

EFECTO JOULE - THOMPSON.” Un gas ideal no presenta atraccion
intermolecular, por eso el producto pV es constante a una determinada temperatura
a cualquier presion. En consecuencia, cuando un gas se expande bajo condiciones
adiabaticas, en el vacio no se cede ni se recibe calor, ni se efectua ningun trabajo
externo de manera que:

Q=0 W=20 AE =0



Asi la energia interna del gas permanece constante, lo mismo que pV, y en
consecuencia la temperatura es la misma antes y después de la expansion. La
condicion adiabatica se impone simplemente para impedir cualquier intercambio de
energia entre los contornos del sistema y el gas, y asi evitar un incremento ©
decremento de la energia interna por absorcion o desprendimiento de calor. Con los
gases reales la situacion es diferente y fue investigada por Joule - Thompson. Su
dispositivo experimental se presenta en la figura (1.1), donde se observa un tubo
bien aislado para aproximarse a las condiciones adiabaticas, justo en la mitad un
tapon poroso, a fin de permitir el paso de gas de un lado al otro del mismo, el
sistema se encuentra a distinta presion p1y p2 (p1 > p2). Al aplicar la presion sobre
el pistdn del lado izquierdo muy lentamente de manera que no se altere la presién
p1. se obliga a que un volumen de gas AV1 traspase el tapon expandiéndose a la
presién p2 y un volumen AV2 lo cual genera el movimiento del pistén de la derecha
hacia afuera; mientras se realiza la expansion se hacen lecturas precisas de la
temperatura en las dos camaras, para ver si la expansion fue acompanada por

cambios de ésta.

El trabajo hecho por el sistema en el lado izquierdo es -p1 AV1 y el efectuado

en el lado derecho es p2 AV2, por tanto el trabajo neto hecho por el sistema es:

W = p2 AV2 - p1 AV1 (1.17)

Como el proceso se condujo adiabaticamente Q = 0 por lo que:

AE=E2-E1=-W

E2-E1=(p2AV2-plAV1 )



E2 +p2 AV2 = E1 +p1 AV1

H2 = H1
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Figura 1.1 Dispositivo experimental de Joule - Thompson
El proceso es por tanto a entalpia constante y se observd un descenso de la
temperatura durante la expansidn para todos los gases salvo para el Hidrogeno y el

Helio, para los cuales la temperatura se incrementd.

Se define el coeficiente Joule - Thompson 1) por medio de la ecuacion:

~{2L.
1 w(’?/’rv)u 1-18)



Puede considerarse como el numero de grados que cambia la temperatura por
variacion de la presion, a entalpia constante. El coeficiente puede ser positivo,
negativo o cero segun la region de temperatura y la presion de que se trate. Cuande
es positivo, significa que el gas se enfria a consecuencia de la expansion. El Helio y
el Hidrogeno muestran magnitudes negativas a la temperatura ambiente, es decir se
calientan al experimentar una expansién, sin embargo a temperaturas

suficientemente bajas el coeficiente cambia de signo.

De la definicion del coeficiente Joule - Thompson, se desprende que una
técnica que se puede ulilizar para el enfriamiento de la corriente de gas es

someterlo a un proceso de expansion mediante un estrangulador.

El efecto Joule - Thompson es basico en el funcionamiento de las unidades de
separacion a baja temperatura (SBT), en este caso se aprovecha la elevada presion
en la boca del pozo para provocar la expansion del gas en el SBT, y asi disminuir su

temperatura.

1.2 CONDICIONES BAJO LAS CUALES SE PRESENTAN LOS
CONDENSADOS EN LA SUPERFICIE.

1.2.1 VARIACION DE TEMPERATURA MANTENIENDO LA PRESION,

En cualquier operacion en la cual una sustancia es sometida a un cambio de
fase por la adicion o remocion de calor.” Dicho calor podria ser transferido por una

combinacion de tres formas; conduccion, conveccidn y radiacion. El proceso
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envuelve un cambio de fase que incluye una transferencia simultanea de masa y de

calor.

Dada una mezcla de gas, que se encuentra a presion y temperatura altas por
arriba de las condiciones de rocio y si ésta sufre una disminucion de temperatura por

debajo de la curva de rocio ocasiona la formacion de condensados.

Esto origina problemas en el campo ya que para hidrocarburos liquidos base
parafina, la causa principal de la depositacion de parafinas es el abatimiento de
temperatura. Causando problemas de restricciones de flujo en las tuberias de

descarga ademas propicia la formacién de hidratos.

1.2.2 VARIACION DE PRESION MANTENIENDO LA TEMPERATURA,

Si una mezcla de gas se encuentra a presion y temperatura altas por arriba de
las condiciones de rocio, y ésta sufre una disminucién de la presion cruzando la
curva de rocio; se obtendréd un porcentaje de condensados de acuerdo a la
composicion fraccional de la mezcla. Como se presenta mas adelante en el capitulo

2 al definir el comportamiento en yacimientos de gas y condensado.

Por otra parte, cuando las condiciones iniciales estan por debajo de la curva de
rocio con un incremento de presion se logra entrar a la region de dos fases

obteniendo la presencia de condensados.
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Figura 1.2 Variacién de Presidon y Temperatura

en un yacimiento de gas y condensado

1.3 IMPORTANCIA DE LOS CONDENSADOS."

El petroleo crudo se caracteriza por su peso especifico (expresado en grados
APl) y el contenido de azufre, el procesamiento en refinerias prefiere crudos con
bajo contenido de azufre y ligeros (alta graduacion API). Se compone de cientos de
diferentes compuestos, los cuales a menudo se describen como fracciones con
similares propiedades fisicas y quimicas. Las parafinas son hidrocarburos saturados,
ramificados y lineales con cadenas de hasta 60 carbones; los naftenos o
cicloparafinas son aquellos hidrocarburos saturados que por o menos contienen una

estructura ciclica (por ejemplo ciclohexano, decalina).



La segunda clase de petroquimicos basicos que pueden ser derivados del
petrdleo son las oleofinas Cp-C4, aunque no se encuentra directamente en el
petroleo sino que las fracciones liquidas de la destilacion del crudo son craqueadas
para producir etileno y coproductos, incluyendo propileno, butilenos, butadieno vy
gasolina de pirdlisis (que también es otra fuente sustancial de aromaticos). Las
naftas ligeras y el gasoil de |a destilacidn pueden ser usadas para la produccion de
olefinas por este proceso, se cree que las futuras unidades de olefinas
principalmente basardn su operacion en alimentaciones pesadas de la destilacion

pero con la flexibilidad de aceptar liquidos del gas natural.”

La produccion de fracciones de refinacion todavia estd dominada por la

demanda de gasolinas para motores (18 por ciento de la capacidad de refinacion).

Durante las operaciones de refinacion también se obtienen directamente
grandes volumenes de olefinas, especialmente de los procesos de cracking
catalitico y térmico, aunque las corrientes de Co se usan como gases combustibles,
el etileno desprendido puede ser recuperado, o bien si las corrientes tiene alto
contenido de saturados, se pueden transferir a un craqueador de olefinas para
fraccionamiento. A nivel mundial, cerca del 75 % del suministro total del propileno y
butileno se produjo de fracciones de petrodleo, pero la mayoria de ellos se consumen
en la propia refineria mediante la alquilacion o polimerizacion para la produccion de
combustibles de motores, los butifenos pueden servir como alimentacion para
producir butadieno o conversion a polibutilenos, secbutanol, metiletilcetona, hules y

quimicos especiales.”
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PRODUCTOS DE LOS CONDENSADOS.

Los constituyentes quimicos importantes del gas natural son hidrocarburos
saturados de bajo peso molecular en el rango de C4-C4 (metano hasta butano)
aunque también pueden encontrarse hidrocarburos mas pesados y dependiendo de

su localizacion geografica, su composicion varia ampliamente.

El gas natural humedo con alto contenido de liquidos, generalmente se asocia
con campos de petroleo crudo, en tanto que el gas seco se encuentra en pozos de
yacimientos de gas. Alguna fraccion de los componentes menos voldtiles se pueden
condensar bajo condiciones ambientales en la cabeza del pozo (ésto es el
condensado de campo) pero la mayoria de las fracciones liquidas, especiaimente
Co-C4 se recuperan mediante técnicas de refrigeracion, absorcion y criogénicas en
plantas de procesamiento de gas (liquidos del gas natural y condensados de planta).
Estos liquidos pueden ser usados como combustibles limpios en mercados

energéticos o bien como alimentaciones petroquimicas.”

Aunque los liquidos del gas natural (los componentes Co-C4 del gas natural)
comprenden una pequefa fraccion molar del gas no procesado, estos hidrocarburos
tradicionalmente han provisionado una fraccion sustancial de la alimentacion a las
plantas de olefinas, casi todo el etano y el propano recuperado y comercializado
para la produccidn de quimicos se usa en los craqueadores de etileno, no obstante,
el mayor uso para el propano es como combustible liquido limpio. Los butanos para
uso quimico son aislados principalmente del gas natural, pero las grandes
cantidades derivadas de la refinacion del petréleo se consumen generalmente en

gasolinas y combustibles.
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Los liquidos del gas natural van desde un porcentaje molar desde 1 hasta 20
por ciento aunque lo mas comun esta entre 5 y 10 por ciento, el principal quimico
producido de esta fraccién es el etileno, aunque el propileno y el butadieno son
importantes coproductos de las plantas de olefinas. La alimentacion mas eficiente
quimicamente para producir el etileno es el etano, puesto que es poca la cantidad de
coproductos formados, pero cuando se emplean alimentaciones mas pesadas (nafta
0 gasoil) se incrementan los porcentajes producides de propileno, butadieno y
gasolina de pirdlisis (fraccidn altamente aromatica). Las relaciones de los productos
pueden ser madificadas mediante la severidad del cracking o por medio de mezclas

en la alimentacion.



CAPITULO 2

COMPORTAMIENTO Y ANALISIS FISICOQUIMICO DEL FLUJO DE
GAS Y CONDENSADO EN LA LINEA DE ESCURRIMIENTO DE LOS

POZOS

La importancia de la explotacion de yacimientos de hidrocarburos en el pais,
ha enfrentado a la Ingenieria Petrolera a nuevos conceptos y tecnologia de
produccion que anteriormente eran desconocidos y que en la actualidad se

desarrollan a ritmo acelerado.

Al aumentar la profundidad de los yacimientos, éstos se encuentran a
condiciones de presion y temperatura mas elevadas, que influyen en la relacion de
sus componentes ligeros y pesados. En términos generales, el contenido de
componentes ligeros en el petréleo se incrementa con la temperatura y ésta, a su
vez con la profundidad, dando como resultado que los hidrocarburos liquidos
encontrados a mayor profundidad sean fluidos de tipo ligero, con grandes
volimenes de gas en solucién y que al llevarse a la superficie exhiban un fuerte

encogimiento.""

La produccién de un yacimiento en tales condiciones, es el resultado de una
serie de cambios termodindmicos que ha sufrido la mezcla original de hidrocarburos,
debido a los cambios de presion y temperatura, en su trayectoria desde el seno de la

roca almacenadora hasta las estaciones de recoleccion en la superficie, dando como



resultado que los fluidos en dichas estaciones pueden guardar, poca o ninguna

semejanza con los fluidos existentes en el yacimiento del cual provienen
2.1 YACIMIENTOS DE GAS Y CONDENSADO.""
2.1.1 DIAGRAMA DE FASES.
El comportamiento de una mezcla de hidrocarburos, puede utilizarse para
propésitos de clasificacién tomando como base su diagrama de comportamiento de

fases, el cual en una grafica temperatura contra presion como la mostrada en la

figura (2.1), presenta los siguientes elementos:

REGION DELQUDOS RERRHR T
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Figura 2.1 Diagrama de fases Presion - Temperatura

La curva llamada envolvente de fases, que resulta de unir las curvas de
puntos de burbuja y los puntos de rocio que exhibe la mezcla a diferentes presiones

y temperaturas mismas que se unen en el punto critico.
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La envolvente de fases divide el diagrama en tres regiones

1. Regidn de fase liquida; esta situada fuera de la envolvente de fases a la izquierda
de la isoterma critica.

2. Region de fase gaseosa, se encuentra fuera de la envolvente de fases y a la
derecha de la isoterma critica.

3. Regidn de dos fases; encerrada por la envolvente de fases en donde se
encuentran todas las combinaciones de temperatura y presion en que la mezcla
puede permanecer en equilibrio, existiendo dentro de ella las denominadas curvas
de calidad que indican el porcentaje del total de hidrocarburos que se encuentran en

gstado gaseoso; Todas estas curvas inciden en el punto critico.

Se distinguen ademas, en el mismo diagrama, la cricondenterma y la
cricondenbara, que son la temperalura y presion maxima respectivamente, a las

cuales la mezcla de hidrocarburos puede permanecer en dos fases en equilibrio.

Cada mezcla de hidrocarburos de un yacimiento tendré un diagrama de fases
caracteristico el cual permanecerd constante, mientras permanezca constante la
porcién de componentes debido a la extraccién preferencial de fluidos o a la

inyeccién de alguno de ellos.

2.2 COMPOSICION Y CARACTERISTICAS DE UN YACIMIENTO DE
GAS Y CONDENSADO.

La figura (2.2) corresponde a la envolvente de fases de los fluidos de un

(10)

yacimiento de gas y condensado,  caso que se presenta cuando la temperatura del

yacimiento se encuentra entre la temperatura critica y la cricondenterma de la
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mezcla de hidrocarburos. El punto critico generalmente se localiza a la izquierda de
la crincondenbara y fas lineas de calidad se cargan predominantemente hacia la

curva de puntos de burbuja.
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Figura 2.2 Diagrama de fases Temperatura - Presion

de un yacimiento de gas y condensado

Si ademas la presion del yacimiento es superior a la presién de rocio de la
mezcla los fluidos se encuentran iniciaimente en estado gaseoso. Los fluidos en el
pozo, en su camino hasta el tanque de almacenamiento, sufren una fuerte reduccion
tanto en temperatura como en presion y penetran rapidamente en la region de dos
fases para llegar a la superficie con relacion gas - aceite ( RGA ) que varian
aproximadamente entre los 530 y 27,100 m/m’ (300 a 150,000 pie'bl @ c.s.).
variando el contenido de licuables en el gas seguin las condiciones y el nimero de

etapas de separacion, pero siendo, generalmente entre 50 y 70 biiMMpie’. "



mezcla de hidrocarburos. El punto critico generalmente se localiza a la izquierda de

la crincondenbara y las lineas de calidad se cargan predominantemente hacia ta

curva de puntos de burbuja.
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Figura 2.2 Diagrama de fases Temperatura - Presion

de un yacimiento de gas y condensado

Si ademas la presion del yacimiento es superior a la presion de rocio de la
mezcla los fluidos se encuentran inicialmente en estado gaseoso. Los fluidos en el
pozo, en su camino hasta el tanque de almacenamiento, sufren una fuerte reduccion
tanto en temperatura como en presidn y penetran répidamente en ia region de dos
fases para llegar a la superficie con relacion gas - aceite ( RGA ) que varian
aproximadamente entre los 530 y 27,100 m/m (300 a 150,000 pie’/bl @ c.s.),
variando el contenido de licuables en el gas segun las condiciones y el numero de

etapas de separacion, pero siendo, generalmente entre 50 y 70 biMMpie”.



El liquido recuperado es en general de coloracion ligera con densidades que

(1, (2.3 .
y en ocasiones, mayores.

varian entre 0.8y 0.75 gr/icm (40° a 60° API)

Cuando en el yacimiento se produce una reduccion isotérmica de la presion y
se cruza la presion de rocio se entra en la region de dos fases, ocurriendo la
llamada condensacion retrograda de las fracciones pesadas e intermedias, que se
depositan como liquido en los poros de la roca; los hidrocarburos asi depositados no
logran fluir hacia los pozos, ya que raramente se alcanza la saturacion critica de
liquido. El efecto dafiino de permitir la condensacion retrograda tiene el agravante
de lo que se deposita son la fracciones mas pesadas de la mezcla y, por io tanto no
solo se pierde la parte de mayor valor en el yacimiento, sino el fluido que se

continua extrayendo se empobrece en cuanto el contenido de tales fracciones.

Los yacimientos de gas y condensado pueden encontrarse a presiones por
debajo de 2,000 Ib/pg2 y temperaturas menores de 100° F; lo mas comun que se
conoce de yacimientos de gas y condensado es que se encuentran en el rango de

3,000 28,000 Ib/pg’ y de 200° a 400° F. "

Estos rangos de presién y temperatura junto con el amplio rango de
Composicion provee una gran variedad de condiciones para el comportamiento fisico
de los yacimientos de gas y condensado. Esto enfatiza la necesidad de varios
estudios exhaustivos de ingenieria para cada yacimiento de gas y condensado; para

determinar asi, la mejor forma de desarrolio y operacion.

La mejor representacion de la composicion de los fluidos de gas y
condensado es la que provee fraccion de cada componente hidrocarburo y sus

impurezas de las corrientes que vienen del yacimiento. El contraste de Ia

26



composicion del fluido, con la corriente total del yacimiento de aceite negro es

fielmente observada en la cantidad relativa de componentes ligeros contra pesados.

Por ejemplo como se observa en latabla (2.1).

(3

componente aceite 1 aceife 2 condensado 1 |condensado 2 |condensado 3
COo 0 00794 0.00130 0.00695
Nitrogeno 001375 0.00075 0.01480
Metano 0.4404 0.5345 0.76432 0.89498 0.89045
Elano 0.0432 0.0636 0.07923 0.04555 0.04691
Propano 0.0405 0.0466 0.04301 0.01909 0.01393
Butanos 0.0284 0.0379 0.03060 0.00958 0.00785
Pantanos 0.0174 0.0274 0.01718 000475 0.00424
Hexano 0.0290 0.0341 0.01405 0.00385 0.00379
Heptanos + 0.4011 0.2559 0.02992 0.02015 0.01098
PgsoMol. C7+ 287 247 120 144 143
densidad rel. 0.9071 0.8811 0.7397 0.7884 0.7593
AP/ 27.4 34.5 73 53.2 61.1

Tabla 2.1 Tabla comparativa entre corrientes de aceite negro y condensados

2.3 EQUILIBRIO VAPOR - LiQUIDO.®

La prediccién de formacion de condensados utiliza los procedimientos de

céleulo vapor - liquido de tal forma que los procedimientos han sido bajo estudio por

cerca de un siglo. Aunque el equilibrio exacto no siempre

se aplica en las

corrientes gas - liquido, la composicion y cantidad de vapores vy liquidos presentes
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puede ser predicha de acuerdo al equilibrio y balance de materia para cada etapa de
separacion, utilizando una ecuacion de estado, obteniéndose las cantidades de gas
y liquido separadas en cada etapa, una aplicacién en la industria petrolera es
proporcionar las presiones de separacion Optimas para los objetivos establecidos,
(Maxima recuperacion de liquidos, Minimos requerimientos de compresion,

Maximizar la produccion de pozos, elc.).

La distribucién de un componente en un sistema vapor - liquido es expresada
por la constante de equilibrio, K. La constante de equilibrio se define como la
razdn de la fraccién molar del componente en la fase gaseosa, ( y ), a la fraccidn

molar del componente en la fase liquida, { x ):
k=Y (2.1)
X

Una etapa de separacion se define como la condicion a la cual el aceite vy el
gas alcanzan el equilibrio a la presion y temperatura existente en el separador. En la
figura (2.3), se muestra el esquema de una etapa de separacion, operando a una

presion Ps y temperatura Ts .



VAPOR

ALIMENTACION ,/
; -t

,(, Ps= psia
""‘if, Te= °F

LIQUIDO

Figura 2,3 Separacion vapor - liquido

Si se considera que: F, son las moles de alimentacion al sistema; V, son las
moles de vapor liberadas en la separacion; L, son las moles de liquido recuperados;
2j, Xj y Yi, son las fracciones molares del componente i en la alimentacion, en la fase
liquida y en la fase vapor, respectivamente; entonces, de un balance de materia

global en el sistema, se tiene:

F=v+l (2.2)

si F =1.00, entonces

-
i

1=V+L o 1-V (2.3)

De un balance global por componente se tiene:

Fzi=Vyj+Lx (2.4)
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Incorporando la constante de equilibrio vapor - liquido para cada componente

1, setiene:

yi = Ki xi (2.5)

Combinando las expresiones anteriores y considerando un mol de

alimentacion al sistema:

Adicionalmente, la suma de las fracciones molares en cualquiera de las

corrientes del sistema debe ser igual a la unidad:

2 X =Y, =100 | (2.7)

La solucion de la ecuacion (2.6) implica un procedimiento iterativo en el cual
se suponen diferentes valores de V, hasta encontrar aquel con e! que se obtiene la
sumatoria de las fracciones X; igual a la unidad. Con esto quedan determinados los
moles de vapor resultantes de la separacion y composicién molar del liquido,
mientras que la composicion molar de la fase vapor se obtiene utilizando las

ecuaciones (2.3) y (2.5), respectivamente.
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2.4 DESCRIPCION Y ANALISIS DEL COMPORTAMIENTO DE FASES
Y DE TRANSPORTE DE LA PRODUCCION DEL POZ0O A LA
ESTACION DE RECOLECCION.

2.4.1 FLUJO MULTIFASICO EN TUBERIAS HORIZONTALES.®

Los patrones de flujo en dos fases tienen la variedad de configuraciones
geométricas que son el resultado de interacciones microscopicas y macroscopicas
entre los dos fluidos, la pared del ducto y la accion de la gravedad. Hay
configuraciones (patrones) que son inestables y transicionales y son posibles al
pasar de uno a otro patrén. Las transiciones son controladas por las variables de
flujo (la velocidad del gas y la del liquido), las propiedades fisicas del sistema
(viscosidad, densidad y tension superficial), la geometria y rugosidad del ducto y

finalmente la accidn de la gravedad.

El problema del flujo en dos fases es complicado por fendmenos como el
resbalamiento entre las fases, el cambio del patrdn del flujo y la transferencia de
masa entre las mismas. Estos factores ocasionan una caida de presion mayor que
puede ser debido a la menor area disponible para el flujo de cada fase. Cuando se
adiciona el angulo de inclinacion, ademas de las propiedades del fluido, gastos de

flujo y didmetros de tuberia el problema se complica.

Existen varias correlaciones para predecir las caidas de presion y el
colgamiento de liquido en flujo horizontal e inclinado, en el presente trabajo se utilizd

el simulador para fiujo de gas y condensados GASCOND **

3



Las caidas de presion en el flujo en dos fases (gas - liquido) son diferentes de
aquellas encontradas en flujo de una sola fase, debido a que en la mayoria de los
casos existe una interfase y el gas se desplaza a mayor velocidad que el liquido. La
interfase puede ser lisa o tener varios grados de rugosidad, dependiendo del patrén
de flujo. Por tanto, puede existir una transferencia de energia desde la fase gaseosa
a la fase liquida, mientras que la energia del sistema se pierde a través de |a fase
mojante en la pared de la tuberia. Tal transferencia de energia puede ser de
intercambio de calor o de aceleracidén. Debido a que al fluir cada fase a través de un
area pequena, como si fluyera sola, se producen mayores pérdidas de presion,

comparada con el flujo de una sola fase.

Cuando dos fases fluyen simultaneamente, es evidente que lo pueden hacer
en diversas formas. A cada una de estas formas se les conoce como patrén de flujo,
" Un patrén de flujo es la distribucion relativa de una fase con respecto a {a otra

en una tuberia "

Existen otros parametros que afectan el flujo en dos fases, su determinacion

depende de la correlacion que se utilice para el calculo, estos son:

Colgamiento de liquido
Factor de friccion
Densidad de lamezcla

Velocidad de la mezcla

24.2 COLGAMIENTO DE LIQUIDO.” El colgamiento de liquido (Yi) es
aquella fraccion de una unidad de volumen de tuberia que es ocupada por el liquido

fluyente. Debido al resbalamiento entre el liquido y el gas al fiuir simultdneamente y
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es imposible, partiendo de los gastos de enitrada de gas y liquido, determinar ia
fraccion de volumen de la tuberia ocupada por cada una de las fases por 1o que se
han desarrollado varias correlaciones para medir el colgamiento del liquido y

correlacionarlo con los parametros de flujo.

Un conocimiento de la variacion del colgamiento del liquido permite el célculo
de Ias velocidades promedio de cada fase y su diferencia, conocida como la

velocidad de resbalamiento.
2.4.3 COLGAMIENTO SIN RESBALAMIENTO."”

El colgamiento sin resbalamiento se define en la misma forma que Y1, pero se
calcula a partir de las condiciones de p y T de flujo existentes considerando las

producciones obtenidas en la superficie(qo y R).

ql I
A= o 28
Qe . GRRBg (8)

5.615(q,Bo +q,Bw)

24.4 FACTOR DE FRICCION.™

El factor de friccion para flujo de una fase depende del nimero de Reynolds, o

sea, de las fuerzas viscosas, inercia y las de la rugosidad.

f=(£Ng,)

El numero de Reynolds (adimensional) se define como’
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1

Ng, ©

[H]

(2.9)

La rugosidad (&) de la tuberia, es una caracteristica de su superficie, la cual
esta constituida por pliegues o crestas unidas, formando una superficie
hcmogéneamente distribuida y depende del tipo de material que se empiee en su

construccion.”

Para calcular el valor de f, es necesario determinar el régimen de flujo. En
ductos, los fluidos se mueven de acuerdo a cualquiera de los siguientes regimenes
de flujo: laminar o turbulento. El flujo laminar ocurre cuando las particulas de fluido
se mueven en lineas rectas paralelas al eje del conducto. A velocidades mayores,
las particulas de fluido se mueven de una manera caodtica, formando vértices v
remolinos; en este caso el flyjo turbulento. Osborne Reynolds™ establecio
experimentalmente un parametro para determinar el régimen de flujo en tuberias.
Este parametro se le conoce como nimero de Reynolds. El flujo laminar se presenta

cuando NRe < 2300 y el flujo turbulento cuando NRe > 3100.

Para flujo laminar de una sola fase, el factor de friccion depende
exclusivamente del nimero de Reynolds y esta dado por:

o

fo 2.10
N (2.10)

Para flujo turbulento (N, > 3100), el factor de friccion esta dado por la

ecuacion de Colebrook y White™:
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£ 2514

|
f={-2lo
TTERR Ji N,

1
)| (2.11)
I

Se observa que para f en este caso, se requiere un proceso iterativo.

Basandose en el diagrama, Moody”

prepar6 una ecuacion (2.11) para determinar el
factor de friccion en tuberias de rugosidad comercial (figura 2.4). De éste se

determina lo siguiente:

a) Para Ng, < 2300 (flujo laminar) f depende exclusivamente del numero de
Reynolds.

b) A partir de Ng, = 3100, se inicia la zona de transicion. Dentro de ésta, f
depende tanto de Ng, como de ¢ /d (rugosidad relativa).

¢) La zona francamente turbulenta se inicia a diferentes valores de Ngo,
dependiendo del valor de ¢ /d. En esta zona f es independiente de Nge ¥
varia unicamente con la rugosidad relativa. El valor de f puede obtenerse

para flujo turbulento, con:

f=(-2log(e /3.715d)) (2.12)

d) Cuando el flujo es critico (2300< Nge < 3100) el factor de friccion se puede

aproximar con la siguiente expresion.

. Ng, — 2300 13521
2300 £ 2514 .,
3175d 3100f

+0.032 (2.13)
(7 3026log(-
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Los valores de f, expresados en estas ultimas cuatro ecuaciones se utilizaran,

junto con la ecuacion de Darcy en el calculo de las pérdidas de presién por friccion

Como se indicd, el valor de f, para fiujo turbulento, es también funcion de la
rugosidad (g). Para tuberias comerciales (¢) varia de 0.0006 a 0.0008 pg. Para
tuberias de produccion comunmente se emplea un valor de ¢ = 0.0006 y para lineas

superficiales de 0.0006 a 0.00075 pg.

La siguiente ecuacion permite obtener un valor de f bastante aproximado,

cuando el régimen de flujo turbulento (Ng. > 3100).

g 2125,
f=|L14-2log(= + == 2.14
{ g(d Neo )J @

Gregory y Fogarasi definen una nueva ecuacién diferencial para f en régimen

turbulento.""

2.4.5 DENSIDADY VELOCIDAD DE LA MEZCLA.™

La densidad de la mezcia ( 0 ) se define, a partir del colgamiento como:

m

p.=p Y +p =V) (2.15)

Donde P,y P son las densidades de la fase liquida y gaseosa a condiciones
g K

de escurrimiento. Sin considerar el resbalamiento entre las fases , la densidad de la

mezcla se calcula con,;

P pAep (- 2) (2.16)
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Los valores de f, expresados en estas ultimas cuatro ecuaciones se utilizaran,

junto con la ecuacion de Darcy en el calculo de las pérdidas de presion por friccion.

Como se indicd, el valor de f, para flujo turbulento, es también funcién de la
rugosidad (g). Para tuberias comerciales () varia de 0.0006 a 0.0008 pg. Para
tuberias de produccion comunmente se emplea un valor de , = 0.0006 y para lineas

superficiales de 0.0006 a 0.00075 pg.

La siguiente ecuacion permite obtener un valor de f bastante aproximado,

cuando el régimen de flujo turbulento (Ng, > 3100).

2
f:{l,l4~2|og(%+-2—%§)} (2.14)

[}

Gregory y Fogarasi definen una nueva ecuacién diferencial para f en régimen

turbulento.™"

2.4.5 DENSIDADY VELOCIDAD DE LA MEZCLA."

La densidad de la mezcla (p,) se define, a partir del colgamiento como:

p.=p, Y, +pg(l -Y) (2.15)

Donde P,y p, son las densidades de la fase liquida y gaseosa a condiciones
g [

de escurrimiento. Sin considerar el resbalamiento entre las fases , la densidad de la

mezcla se calcula con;

2 = Atp (L-2) (2.16)
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Donde:

q, I
(Il t (I'-,' |+ ([«:(R l\)\)Hg ( )
S.615(q, Bo+q. . Bw)
La velocidad de la mezcla se define como:
Vo= Vs TV, (2.18)

Y la velocidad real de cada una de las fases se obtiene aplicando el concepto

de colgamiento:

L, f I e et = (219)

¥

ig

A, A4(0-Y) (1-1)

(2.20)

Lo anterior en unidades consistentes.

2.46 ANALISIS DEL COMPORTAMIENTO DE FASES Y DE TRANSPORTE DE
LA PRODUCCION.

Para la realizacion de este trabajo se utilizd la informacion del trabajo
‘Revision y Analisis Economico del Estudio para el Manejo Superficial de los

Hidrocarburos Volatiles del Area Muspac - Chiapas del Distrito Reforma” ®. En el
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cual se describe el manejo de la produccién y nuevas alternativas, basandose en la
filosofia de que a medida que vaya disminuyendo la presion de los pozos
productores, se debe acercar las instalaciones a estos para requerirles una menor

energia en el proceso de produccion

Para dar un diagnostico de la magnitud de os problemas que se presentan en
forma cotidiana en las instalaciones estudiadas, se requirid  simular
composicionalmente el comportamiento de los hidrocarburos durante el proceso de
produccion, para realizar el balance de materia correspondiente utilizando el modelo
CMGPROP® que cuenta con ecuaciones de estado para determinar las propiedades
de los fluidos en cada punto del proceso, como se muestra en las figuras
(2.4A.B,C,D,E), que corresponden a las envolventes de fases para diferentes pozos

piloto(M-1, M-22, M-44 M-61y M-62).

Las caidas de presion a lo largo de la linea de escurrimiento se analizaron de
manera individual utilizando el Modelo GASCOND® considerando un perfil
topografico abrupto asemejando las condiciones reales de |os pozos anteriormente
mencionados y un suelo arcilloso hiumedo, asi como sus condiciones actuales de

operacion como se muestra en la tabla (2.2).

Para la caracterizacion de la composicion del fluido producido por cada pozo
se realizd una recombinacidén a partir de la mezcla transportada por el cabezal de
recoleccion, y considerando densidad relativa, peso molecular, relacion gas - aceite,

presion y temperatura de separacion.
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Cada grafica presion - temperatura presenta la envolvente de fases asi como
su composicion en porcentaje mol, presion y temperatura de yacimiento (Py,Ty),
presion de fondo fluyendo (Pwf), presion en la cabeza del pozo (Pwh), presion vy
temperatura a la entrada de la linea de descarga (Pe, Te), presion y temperatura de

separacion (Ps,Ts).

POZO PILOTO M-1; En la figura 2.4A se muestra el comportamiento de
presion y temperatura a lo largo de la linea de descarga del pozo piloto M-1, la cual
tiene una longitud de 4200 m dividido en 5 tramos, resulta una caida de presion y
temperatura de 148.8 Ib/pg® y 63 °F respectivamente para llegar a la etapa de
separacion con 1188.3 Ib/pg® y 147 °F de temperatura media. La topografia

contempla pendientes suaves por lo que se considera escasamente abrupta.

Por lo anterior se obtiene un 3 % aproximadamente de incremento en la fase

liquida a lo largo de la linea de descarga.

POZO PILOTO M-22; La figura 2.4B presenta el pozo piloto M-22, en el cual
se tiene una topografia mas accidentada ya que existe una caflada de 150 m de
profundidad, la longitud de la linea de 3000 m seccionada en 6 tramos, lo que
ocasiona una caida de presion y temperatura de 147.7 lblpg® y 67 °F
respectivamente llegando a separacion con 1189.4 Ib/pg® y 133 °F. Obteniéndose

un aumento de liquido en la linea de aproximadamente 3 %.
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POZO PILOTO M-44; La figura 2.4C muestra un incremento seguido de un
decremento de presion y temperatura en los tramos 2 y 3, esto se debe al cruce de
una canada de 170 m de profundidad y 300 m de ancho. Lo cual ocasiona una
pérdida de 247.0 Ibipg® de presion y 133 °F de temperatura, para llegar a
condiciones de 1218.1 Ibipg’ y 107 °F. La linea tiene una longitud de 4400 m
seccionada en 7 tramos, tales condiciones provocan un aumento de liquido de

aproximadamente 5 %.

POZO PILOTO M-61; La figura 2.4D muestra |a nula condensacion en ia linea
de descarga del pozo piloto M-61, esto se debe a la cercania del pozo con la bateria
de separacion, la linea tiene una longitud de 300 m dividida en dos tramos
resultando pérdidas de 8.8 Ib/pg’ y 2 °F para tener condiciones de llegada de

1328.2 Ib/pg® y 148 °F.

POZO PILOTO M-62; La figura 2.4E muestra el comportamiento del pozo
piloto M-62, similar al anterior, con una longitud en la linea de 700 m seccionada en
3 tramos se presentan pérdidas de 1.0 Ib/pg® y 7 °F para tener condiciones de

llegada de 1321.8 Ib/pg? y 143 °F, ocasionando una condensacion inferior al 1 %.
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POZO Qo Qg RGA | AGUA| pe Te Ap
BPD MMPCD |  pie’/bl % | Kglem® | °F | pe-ps
M- 1 974,90 | 12.580 | 16844.07 | 16.0 93.0 | 210 | 104
M-22 | 647.83 | 10.875 | 1678681 | 450 93.0 | 200 | 10.3
M-44 | 57240 7.327 | 1280048 | 00 | 102.0 | 240 | 17.4
M-61 | 136486 | 23684 | 1735269 | 1.2 930 | 150 | 06
M-62 | 78613 | 13.531 1721216 | 0.2 92.0 | 150 | 0.0

Tabla 2.2 Condiciones actuales de operacidn de los pozos analizados

2.5 HIDRATOS DE GAS.®

El gas hidrocarburo y el agua liquida se combinan para formar solidos

parecidos a nieve mojada, a temperaturas un poco arriba en que se solidifica el

agua. Estos sdlidos son llamados "hidratos de gas". Ellos son una de las formas

complejas que se conocen como "cloratos”. Ese particular fendmeno es de interés en

la industria petrolera, por que estos sélidos pueden formarse a las temperaturas y

presiones encontradas normalmente en la produccion y transporte de gas natural.

Los hidratos de gas pueden comportarse tanto como soluciones de gas en

rango de soélidos cristalinos que como componentes sélidos. La estructura principal

del cristal de hidrato es formada con moléculas de agua. Las moléculas de

hidrocarburos ocupan el espacio vacio dentro del enrejado de las moléculas de

agua.




2.5.1 CONDICIONES PARA LA FORMACION DE HIDRATOS.

La consideracion mas importante en la formacion de hidratos, es que el agua
liquida debe estar presente para formar el hidrato. A la vez que el agua liquida, se
presenta un equilibrio metaestable pudiendo existir entre el agua y el gas a
condiciones de presion y temperatura, para los cuales la formacion de hidratos

puede ocurrir. Pero una vez que el cristal se origina comienza la hidratacion.

Los cristales comienzan a formarse a temperatura de 3 a 10 °F, inferior a las
temperaturas de formacion de hidratos. O, a una temperatura dada, comienza el
origen de los cristales formandose a 300 o mas (lb/pg®) sobre la presién de
formacion de hidratos. Sin embargo, las particulas de polvo 0 moho pueden actuar

semejante al origen de cristales en la formacion inicial de hidratos.

Una porcién del diagrama de fases para una mezcla de agua y un
hidrocarburo ligero es dada en la figura (2.5). La linea BA separa la regioén en las
cuales el agua liquida y el gas hidrocarburo existe de la regién en la cual existe el
hidrocarburo liquido y el agua liquida. Ninguna de las fases es pura; todos contienen
pequenas cantidades de las otras sustancias a medida que tengan solubilidad

mutua.
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Figura 2.5 Distribucion de hidratos del diagrama de fases

de una mezcla tipica de agua y un hidrocarburo ligero

La linea BA es paralela y ligeramente por en cima de la linea de
presion de vapor para el hidrocarburo puro. La linea pasa hacia la izquierda del
punto B esto es simplemente una extension de la linea de presion de vapor del
hidrocarburo. El punto A es el punto critico de las dos fases a las cuales las
propiedades del gas hidrocarburo y liquido se combinan para formar una sola fase

de hidrocarburo en equilibrio con el agua liquida.

La linea CB separa las dreas en las cuales el agua liquida y el gas
hidrocarburo existen del area en la que el agua liquida y los hidratos existen. Esta
linea representa las condiciones a las cuales gas y agua liquida se combinan para

formar hidratos.
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El punto B es un punto cuadruple. En B, cuatro fases estan en equilibrio:
Agua liquida, hidrocarburo liquido, gas hidrocarburo e hidrato sélido. La linea casi
vertical se extiende desde el punto B separando el area de agua liquida e

hidrocarburo liquido del area de agua liquida e hidratos.

El punto C de la figura 2.5 el cual ocurre a aproximadamente 32 °F, es
también un punto cuadruple representando el punto al cual hielo, hidrato, agua
liquida y gas hidrocarburo existen en equilibrio. La linea vertical extendida desde el

punto C separa el drea para hidrato y agua liquida del area para hidrato y el hielo.

La linea de mayor interés en este diagrama de fases es la linea CB las cuales

representan el equilibrio entre gas hidrocarburo, agua liquida e hidrato.

Existe en la literatura ®, graficas (p,T) que muestran la region en la cual se
presenta la formacién de hidratos para los cinco hidrocarburos constituyentes del
gas natural (C1, C2, C3,iC4, nC4 ). Marcando las lineas de presion - vapor de los
hidrocarburos, asi como las lineas verticales que parten de C y B de la figura 2.5.
También las presiones y temperaturas a lo largo de la linea CB para cada
hidrocarburo, indicando las condiciones para las cuales ocurre la formacion de

hidratos para mezclas de estos hidrocarburos con agua liquida.

La formacion del hidrato de metano se lleva a cabo a mucho menor
temperatura, ya que esta es la mas grande de los hidrocarburos. Sin embargo, la
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presion requerida para la formacion de hidratos queda significativamente inferior

mientras el tamafio molecular aumenta.

Las presiones a las cuales ocurre la formacidn de hidratos son
significativamente mas bajas para los gases naturales que para el metano. Los
gases naturales con alta densidad relativa (estos son, los gases con mas de los
hidrocarburos pesados) forman hidratos a presiones mucho més bajas que los gases

ligeros.?

Los datos son incompletos a las temperaturas altas, pero aparentemente

todos los gases forman hidratos a temperaturas un poco abajo de los 70 °F.

Asi mismo se han realizado correlaciones de condiciones de formacion de
hidratos para gases naturales con variacion de densidad relativa. Estas
correlaciones pueden ser usadas para estimar las condiciones bajo las cuales se
forman los hidratos. Pero deben ser usadas con precaucion, ya que existe una gran

discrepancia entre los limites publicados de datos y las correlaciones.®
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CAPITULO 3

PROCESOS DE SEPARACION Y ESTABILIZACION DE CRUDO Y

CONDENSADO

La produccién de pozos de gas y condensados de aceite y gas, es una
mezcla compleja de hidrocarburos. cuyos hidrocarburos mas volatiles en el liquido
son el metano, etano, propano y butano. En un estado puro, cada uno de estos
hidrocarburos permanecen en estado gaseoso a las condiciones atmosféricas de
presion y temperatura por lo cual, también son llamados componentes ligeros o de

alta volatilidad

Otros hidrocarburos en el crudo y condensados incluyen aquellos
componentes de los cuales se obtienen la gasolina, combustibles, aceite, etc., por lo
que podemos entonces definir que la composicion es una mezcla de componentes

ligeros, gasolina y combustible.

La mayoria de los componentes ligeros deberan ser removidos del
condensado antes de entrar en el tanque de almacenamiento, de otra forma estos se
vaporizaran en el tanque y habra una pérdida de liquido asi como un riesgo de

explosion y contaminacion.
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La cantidad de componentes ligeros del crudo o condensado dependera de la
presion en la cabeza del pozo y la relacion gas aceite (RGA) de la corriente en
cuestion. El aceite de pozos de alta presion con alta RGA tienen una elevada
concentracion de componentes ligeros, mientras que el aceite de pozos de baja
presion o aquellos con baja RGA tiene una menor cantidad de componentes ligeros.
Los condenados de pozos de gas tienen una elevada concentracion de

componentes ligeros.

Los procesos para remover los componentes ligeros del crudo o condensado
es llamado proceso de estabilizacion. Ei liquido que contiene componentes ligeros
que vaporizaran en el tanque atmosférico también es referido como aceite inestable.
La prueba para determinar si es 0 no un crudo inestable es |a Presién de Vapor Reid
(PVR). Un aceite con una presion de vapor en el rango de 12 a 13 psi (83 a 90 kPa)

se considera como estable; una PVR por arriba del rango es inestable.

En este capitulo se discutirdn los procesos mas comunes para la
estabilizacién de aceite y condensados, con altas concentraciones de componentes
ligeros. El crudo producido de pozos de baja presion o con unidades de bombeo
tienen bajo contenido de estos componentes, los cuales son removidos en
separadores a boca de pozo o con unidades de tratamiento que no requieren

instalaciones especiales de estabilizacion.
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3.1 SEPARACION GAS - LiQUIDO."

La separacion de una corriente de liquido y gas es por mucho la mas comuin
de las operaciones en el manejo de la produccion y también uno de los procesos
mas criticos. La composicion de la mezcla, la presion y temperatura del fluido,

determinan el criterio para dimensionar y seleccionar un separador para una

corriente.

3.2 ETAPA DE SEPARACION.”

Una etapa de separacion es un proceso mediante el cual los hidrocarburos
son separados en fases liquida y gaseosa por una separacion instantanea. La figura
(3.1) muestra una separacion consecutiva de tres etapas en la que se requieren dos
separadores y un tanque de almacenamiento. El tanque simple contiene la
separacion final de vapor y liquido debido a que la Ultima separacion de las fases

ocurre en el tanque.

FLUIDOS &
DEL

—» VAPORES
POZO P \l
ol ‘

TV

——

CONDENSADOS

W

Figura 3.1 Diagrama de etapas de separacion
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El proposito de las etapas de separacion es reducir la cantidad de gas que
sea liberada en el tanque, reduciendo la presion en el liquido de la corriente de
alimentacion en poco tiempo. El método ideal de separacion para conseguir la
estabilizacion del crudo y la maxima recuperacion de liquido, podria ser la liberacion
diferencial de gas por medio de una serie de decrementos en la presion desde el
yacimiento hasta la presion del tanque. Sin embargo para que se lleve a acabo este
proceso diferencial requerird de un nimero infinito de etapas de separacion. La
liberacion diferencial puede ser limitadamente aprovechada usando tres o més
etapas de separacion conectadas, en cada una de las cuales se lleve a cabo la

vaporizacion.

En sistemas de separacion de gas y condensado con alta presion, es
aceptado que con una reduccion gradual de presion en el liquido se incrementa
apreciablemente la recuperacion de condensado en el tanque. El analisis del
comportamiento actual de los separadores en un sistema de separacion multietapa
puede hacerse como se describio en el capitulo 2 usando la composicion de la
corriente del pozo inicial y las presiones y temperaturas de operacion de las etapas.
Sin embargo, con ausencia de una computadora para completar un grupo de
célculos de equilibrio vapor - liquido los procedimientos generales pueden ser
utilizados para estimar el comportamiento anticipado de las unidades de separacion

multietapa.

La presion dptima de operacién de alta o primera etapa esta gobernada
generalmente por la presion de la linea de gas y caracteristicas de operacion del

pozo. Esto varia de 600 a 1200 Ib / pg’. Para cada presién de alta hay una optima



presion de separacion de baja que proporcionard la maxima recuperacion de
liquido. Esta presion de operacién puede ser determinada de una ecuacion
propuesta por Campbell basada en la relacion de presiones iguales entre las

etapas."”

!
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La figura (3.2) fue disefiada para determinar la presion de separacion de baja,
basado en la presién de alta con parametros adicionales de toda la recuperacion de

liquido en el tanque. Esta informacion fue determinada de abundantes datos de
M

campo.
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Figura 3.2 Presion 6ptima en el separador de baja
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La figura (3.3) es una gréfica que ilustra el promedio de incremento en

porcentaje de liquido recuperado para dos etapas de separacion sobre una.

3.3 ESTABILIZACION DE CRUDO

Independientemente del proceso de separacion utilizado, la estabilizacién de
los hidrocarburos liquidos es necesaria a fin de que no experimenten pérdidas
substanciales por vaporizacion, al transportarlos o almacenarlos a condiciones
superficiales. Por tanto la estabilizacion se realiza considerando el concepto de
presion de vapor, y no es mas que un ajuste de ésta, de tal manera que sea menor

que la atmosférica a |a temperatura maxima esperada,®

3.31 PRESION DE VAPOR.“

Cualquier liquido en un recipiente abierto, hierve cuando es calculado a un
nivel tal que su presion de vapor es la presion atmosférica. Inversamente, un liquido
no hierve mientras que su presion de vapor es menor que dicha presion. De este
modo, si la presion de vapor del aceite crudo en un tanque es menor que la presion

atmosférica, no se presenta la evaporacion.

El crudo es almacenado frecuentemente en tanques expuestos al calor del
sol. La presion de vapor del aceite a la entrada del tanque puede ser menor que la

atmosférica, de esta manera inicialmente no ocurre ia vaporizacion; pero como el



tanque absorbe el calor del medio ambiente, la presion del vapor del aceite se
incrementa y puede llegar a ser mayor que la atmosférica, comenzando la

evaporacion. @

Como se ha observado, la presion de vapor se incrementa cuando la
temperatura se eleva. Una mezcla de hidrocarburos que tiene una presion de vapor
menor que la presion atmosférica, puede entrar a un tanque atmosférico sin que
ocurra la vaporizacion. Si embargo, si los liquidos absorben el suficiente calor del
medio para incrementar su temperatura hasta el punto en el cual, su presién de
vapor alcanza |a presion atmosférica, comenzara la vaporizacion. Asi la presion de
vapor de un liquido que esta entrando e}un tanque, debe ser lo suficientemente
baja para que no ocurra vaporizacion si es calentado durante su almacenamiento o

su transporte al destino final.

Desde hace arios, se desarrollé una prueba de presién de vapor a la que se le
llamé Presidn de Vapor Reid (PVR), la cual es todavia el procedimiento estandar de
prueba para determinar el grado de estabilidad del aceite crudo, condensado,
gasolina y otros productos del petréleo que se almacenan en tanques atmosféricos.
El objetivo de la prueba PVR fue proporcionar un medio para determinar si un
hidrocarburo liquido almacenado en tanque atmosférico vaporizara o no cuando su
temperatura se eleva 100 °F. Se selecciond arbitrariamente 100 °F como una
temperatura probable para el tanque de almacenamiento, que podria esperarse

durante los meses de verano.®*
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La prueba PVR, proporciona una aproximacion a la presion de vapor
verdadera (PVV) de un liquido derivado del petrdleo, a una temperatura de 100 °F,
el procedimiento para medir aproximadamente la Presidn de Vapor Verdadera, es

algo complicado y requiere equipo de laboratorio especial.

Cuando se desarralld la prueba PVR, se intenté contar con un procedimiento
rapido y aproximado para medir la presion de vapor verdadera. Sin embargo, el
procedimiento para correr la prueba PVR implica que en ocasiones el liquido se
exponga al medio ambiente; una vez cuando la muestra es recolectada en un
recipiente y otra, cuando es transferida de éste al aparato de prueba. Durante estas
exposiciones, parte de los hidrocarburos ligeros en el aceite se vaporizaran, y la

lectura de presion de vapor resuita menor.

3.3.2 METODOLOGIA PARA LA OBTENCION DE LA PVR.®

La determinacion del valor dptimo de PVR es de gran importancia, debido a
que por regla general se tiene que por cada Ib/pg? que se tenga por debajo de este

valor éptimo, se tendra un 0.5% de pérdidas en el volumen recuperado de aceite.®

En la definicion de dicho valor de PVR, se requiere la elaboracion de las
curvas de comportamiento que relacionen la PVR con la presion en la etapa de

separacion previa al tanque de almacenamiento; estas curvas seran especificamente



para el tipo de crudo que se este manejanda y no padran utilizarse para crudos que

presenten diferentes propiedades fisicas.

En la figura (3.3) se muestran graficamente los valores de PVR que deben ser
determinadas para un tipa de crudo especificamente, los cuales deben obtenerse
mediante el estdndar ASTM D-323 para numerosas condiciones de presion y
temperatura de separacion en la etapa previa al tanque, para que finalmente se

puedan obtener curvas de iso-PVR.
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Figura 3.3 Esquema de elaboracién de curvas de PVR

En el desarrollo de este trabajo se considerd el valor de 6.5 psi de PVR,
debido a que se especificd en el contrato de compra - venta del hidrocarburo. El

valor de PVR se obtiene con las curvas de la figura (3.3), a partir de la temperatura

()



méxima que se presente en el tanque de almacenamiento, subiendo hasta
intersectar la presion atmosférica local y posteriormente interpolando el valor de

PVR correspondiente a las curvas mas cercanas.

En la figura (3.4) se ejemplifica este procedimiento, ademéas de mostrar la
forma de como se debe determinar la temperatura requerida en la etapa de
estabilizacion manteniendo la presion constante en ésta (Método por incremento de

temperatura).
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Figura 3.4 Determinacion de la temperatura de estabilizacién
manteniendo presion constante

En la figura (3.5) se ejemplifica el procedimiento para determinar el valor de
la presion requerida en la etapa de estabilizacion, manteniendo constante la

temperatura (Método de reduccion de presion).
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Las curvas de PVV de la figura (3.3) son valores promedio para muchos
aceites crudos. Sin embargo, por diferencia entre la PVR y la PVV, puede variar
hasta 50 % para ciertos crudos. La PVV de aceites producidos de pozos con
unidades de bombeo, es cercana a la PVR. La PVV de pozos con una alta RGA,

puede ser mayor que la mostrada en las curvas de la figura (3.3)®

=4

&

s

@
D w

PREJON DE VAPOR VERDADERA (g strs)

" I
0
«© %0 00 n 80 & L] 100 "o 120 130 140 150 180
TEMPERATURA('F)

Figura 3.5 Determinacion de la presion de estabilizacion
manteniendo la temperatura constante

Otro aspecto acerca de la PVV de una mezcla de hidrocarburos es la
siguiente; la PVV de una mezcla almacenada en un tanque atmosférico, no puede
ser mayor que la presion atmosférica a su temperatura en el tanque, sin embargo la
PVR si puede ser mayor debido a que él fluido se le incrementa la energia cinética
por una serie de agitaciones, ademé&s de que se le incrementa la temperatura, por lo

cual se reportan generalmente valores mayores a la presién atmosférica. Si una
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mezcla de hidrocarburos teniendo una PVV mayor que la presion atmosférica entra
al tanque, parte de los componentes ligeros en la mezcla se vaporizaran

inmediatamente y la PVV del liquido remanente sera la presion atmosférica,”
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CAPITULO 4

ALTERNATIVAS TECNICO - ECONOMICAS PARA LA

ESTABILIZACION DE CRUDO Y CONDENSADO

En el mercado mundial un proceso eficiente es aquel que tiene productos bien
definidos que permiten ser comercializados adecuadamente. En México se ha
determinado que la eficiencia en los procesos de estabilizacion no es la adecuada
asi como el manejo de sus productos, lo que ocasiona reclamos de parte de los

compradores, riesgo en la instalaciones y dafio al medio ambiente.

En el presente trabajo se estudian alternativas para mejorar la eficiencia del
proceso y calidad de sus productos, asi como su adecuado manejo; considerando
las instalaciones actuales y los métodos de plena estabilizacién que son:

- Variacion de presion hasta valores vacuométricos.

- Variacion de temperatura.
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Por lo tanto los casos del estudio propuestos para mejorar la eficiencia del
proceso son:

+ Separacion multietapa con estabilizacion elevada.(Caso Base)
+ Estabilizacién elevada con presion de vacio y torre fraccionadora.
( Alternativa 1)

- Manejo por separado de las corrientes de aceite, gas y condensado
(Alternativa 1.A.)

- Incorporacion de condensados a la corriente de crudo.(Alternativa 1.B.)
+ Estabilizacion elevada con incremento de temperatura vy torre
fraccionadora.(Alternativa 2)
- Manejo por separado de las corrientes de aceite, gas y condensado
(Alternativa 2.A.)

- Incorporacidn de condensados a la corriente de crudo.(Alternativa 2.8.)

La composicién que se utilizé para llevar acabo la simulacion corresponde a

un campo de gas y condensado;®

COMPONENTE | % MOL
N2 2.0584
Cco2 4.5203
H2S 2.6110
CH4 68.7931
C2H6 9.5715
C3H8 4.1239
iC4 0.7737
nC4 1.5013
iC5 0.5583
nCS 0.6179
C6 1.1681
c7 0.8200
C8 0.7057
C9 0.6484
c10' 1.5284
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41 SEPARACION MULTIETAPA CON ESTABILIZACION ELEVADA.

(CASO BASE)

Para realizar una comparacion de los distintos procesos propuestos para la
estabilizacion, es necesario un caso base de referencia en el que se proporcione
una descripcién del manejo integral de la produccién obtenida (aceite, gas y

condensado) al final de un proceso.

4.1.1 MANEJO DE LA PRODUCCION.

En la figura (4.1) se muestra el proceso multietapa con Estabilizacion Elevada
correspondiente al caso base planteado, en la que se muestran las condiciones de
presion y temperatura de operacion para cada uno de los elementos fisicos que
intervienen en el proceso, asi como la representacion numérica de las corrientes
manejadas, y por medio de la simulacién composicional del proceso.” En dicha

figura, se obtienen los flujos de hidrocarburos mostrados en las tablas 4.1A,B,C y D.

Para la simulacion del proceso, se utilizd el modelo de comportamiento de

fases CMGPROP.""
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MANEJO DEL ACEITE.

La mezcla de hidrocarburos liquidos y gaseosos producidos por los pozos
entra a la etapa de separacion de alta presion donde se pretende alcanzar el
equilibrio vapor liquido correspondiente a las condiciones de presion y temperatura
de esta etapa. El liquido obtenido pasa a la etapa de separacion de presion
intermedia y subsecuentemente a la de baja presion. Previa al tanque de
almacenamiento pasa por un separador colocado en una estructura metalica

elevada la cual esta situada a cierta altura del piso .

La presion a la que opera esta etapa de separacion depende basicamente
del equipo convencional de recuperacion de vapores, el cual tiene una presion de

succién minima de 19.67 Ib/pg.s (probada en campo) .

El objetivo del separador elevado, es provocar una disminucion de la presion
la cual permite mayor liberacion del gas contenido en el aceite en esta etapa,
evitando que esto suceda en el tanque de almacenamiento. El vapor obtenido de la
separacion elevada se integra, después de suministrarle la presion requerida a la

corriente de gas descargada en la etapa anterior(baja presion).

Para proporcionar la carga neta positiva de sticcion (NPSH) necesaria para
que el crudo llegue a las bombas con la presion requerida en la succidon, y asi

poderlo impulsar adecuadamente hasta la central de almacenamiento y bombeo, se
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requiere de una elevacion del separador mencionado, la cual debera estar de
acuerdo con |a densidad del liquido, para que se proporcione dicha carga neta a las
bombas, contemplando las pérdidas por friccion desde la descarga de este

separador hasta las bombas.

Cuando la produccion requiere entrar a un tanque de aimacenamiento la
altura de elevacion del separador debera ser mayor a la altura de carga de fluidos al

tanque considerando también las pérdidas por friccion.

En la figura (4.1) se muestra el manejo del aceite identificado con color café.

MANEJO DE GAS.

El gas del separador de alta presién pasa por un enfriador mecanico
(soloaire) el cual le reduce la hasta una cercana a la temperatura ambiente, para
entrar en un rectificador de alta presion (RVCAP). Este gas ya rectificado pasa por
un medidor totalizador y uno de envio con la finalidad de obtener por diferencia el
flujo enviado al quemador para después ser enviado a la planta petroquimica. La
corriente de gas que sale del separador de presion intermedia después de pasar por
enfriamiento mecanico entra a su respectivo rectificador, donde ya rectificado se
mide en dos ocasiones (totalizador y envio) en forma similar al anterior, y entra a un
paso de compresion para suministrarle la energia suficiente y reintegrario a la

corriente de gas proveniente de la etapa de alta presién. El gas que abandona el
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separador de baja presion, después de ser medido pasa a un sistema de compresion
compuesto por tres pasos; cada uno de los cuales se compone de un compresor
muitietapa, un enfriador mecanico y un rectificador, como se muestra en la figura
(4.1), con lo que se le adiciona la energia necesaria al gas para poderlo integrar a la

corriente de gas de alta presion, ya antes mencionada.

El gas que se obtiene del separador elevado pasa por un enfriador, un
rectificador y un paso de compresion para poder integrarlo a la corriente de gas de

baja presion.

En la figura (4.1) se ilustra el manejo del gas con diferentes tonalidades de

verde como se muestra en el recuadro.

MANEJO DE CONDENSADOS.

Los condensados generados por el enfriamiento del gas, obtenidos de los
rectificadores de aita presion, presion intermedia, y de las etapas de rectificacion
correspondientes al sistema de compresion del gas de baja presion y estabilizacion
elevada, entran a un separador tipo trifasico (aceite - agua - gas), de donde el agua
es enviada a una presa API, el gas es reintegrado a la corriente de gas de baja
presion y el condensado pasa a una etapa de estabilizacion elevada a las
condiciones de presion y temperatura que se muestran en la figura (4.1). De ahi es

desalojado automaticamente de este separador por medio de una bomba de acuerdo
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al nivel que se presenta en el mismo para hacerlo llegar a una planta petroquimica

a las condiciones de transferencia especificadas.

En la figura(4.1) se indican el manejo de condensado con color rojo.

4.1.2 ANALISIS ECONOMICO DEL CASO BASE.

Para el analisis econdmico, se considera que la produccidon de los pozos
durante el tiempo de vida del proyecto se vera afectado por la declinacion natural,

con la finalidad de no contraer compromisos con una produccion no tangible.

Debido a la situacién y ultimos sucesos en el pais al realizarse el presente
trabajo, se decidi¢ realizar el analisis de mercado en dolares ( USD ) a la vez que se
logra mantener la vigencia de estudio por mas tiempo, para hacer de este una base

para futuros proyectos a desarrollarse,

INGRESOS DEL CASO BASE.

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

produccién son mostrados en la tabla 4.2.

15



PRODUCTO FLUJO ESPECIFI- PRECIO INGRESOS
CACION (USD)
ACEITE
Q@cs. 2034900 | 56.64°AP| 20.00 406 980.00
(BPD) (USD/BI)
GAS
Qg @cs. 355.608 1137.34 2788.98 991 784.03
(MMPCD) BTU/pie’ | (USD/MMPCS)
CONDENSADOS
Qcond @ c.s. 1744.00 88.50 ° AP 11.92 20 788.48
(BPD) (USn/BIY
INGRESO DIARIO TOTAL 1419 552.51

Tabla 4.2 Ingresos por concepto de la comercializacién de la produccion para

el caso base

Los precios de los hidrocarburos corresponden al mes de Agosto de 1996
bajo las siguientes consideraciones;
o E| precio del petréleo crudo corresponde al crudo Olmeca (38 °AP!)
s E| precio del condensado es exageradamente menor que el
correspondiente al crudo
s E| precio del gas esta en funcidn de su poder calorifico y se obtiene de
la siguiente manera:
PGAs = ( Pcal. x 8,891 x Pgcal. )/ 35.3146
donde: PGAS ; precio del gas ( USD / MMPCS )
Pcal. : poder calorifico del gas ( BTU / pie’ )

Pgcal. ; precio de la gigacaloria ( 9.74 USD/GCal )
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Los ingresos actuales afectados por los derechos sobre hidrocarburos

(gubernamentales) del 60.8 % son:

ICASO BASE = INGRESO BRUTO TOTAL x ( 1-0.608 )
= 1419 552.51 x ( 1-0.608 )
= 556 464.58 ( USD/dia )

=203 109 573.10 ( USD/afo )

Cabe serialar que adicionaimente al derecho sobre hidrocarburo aplicado
anteriormente, se aplican los derechos sobre extraccion de hidrocarburos (52.3%),
derecho extraordinario sobre la extraccién de petréleo (25.5%) y derecho adicional
sobre la extraccion de petroleo (1.1%), de acuerdo con la Ley del Impuesto
Especial sobre Produccién y Servicios de la Secretaria de Hacienda y Crédito
Publico. Los valores antes mencionados fueron obtenidos del Diario Oficial de

fecha 27 de Diciembre de 1993.%

En la tabla 4.3 se presenta el comportamiento de la produccion (expresada en
flujos diarios), los ingresos anuales correspondientes a cada producto, los ingresos
anuales brutos y los netos para el horizonte del proyecto (10 afios), considerando
una declinacion anual de la produccion de 5.54%, pero sin considerar ninguna
mejora en el sistema estudiado, ya que dicho comportamiento corresponde al caso

base.
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PRODUCCION DIARIA E INGRESOS ANUALES
INGRESOS | INGRESOS
A0S | Qo @ c.s. lo c.s. I c@cs.| lc BRUTOS | NETOS
e MMUSD we MMgso «<e MMusp | fovlatic) | MMUSD
0| 20349.00 355.608 1.744.00
11 1922167 | 140321 335910 34195 164738 | 717| 48944 19186
2 | 18156.79 | 132.54] 317.300 323001 156612 1 6.771 _ 462.311 _ 181.23
3 1 17150.80 | 125201 299720 305.111 1 469.91 6.401 _ 436.71] _ 171.19
4 | 1620074 | 118271 283.120 288.21] 138848 | 6.04] _ 41252] _ 161.71
5 | 15230322 1 111.711 267440 272.241 1311.56 5711 389661  152.75
8| 1445542 | 105.62] 252620 257.171_1.238.90 5390 368081 14428
7| 1365450 99.68] _238.620 242911 117026 500 34768  136.29
8 | 1289813 94.16] _ 225400 22045] 110543 | 4811  32842] 12874
9 | 1218357 88.94]  212.910 216.74] 104419 454]  31022] 12161
101 1150880 84011 201110 204.73]_986.34 4290 203031 114.87
TOTAL 1100.35 2 681.51 56.21] 3838.07| 1504.53

Tabla 4.3 Comportamiento de la produccion y de los ingresos respectivos

para el Caso Base

EGRESOS DEL CASO BASE

Los egresos que se mantienen constantes respecto al tiempo, se obtienen de
los egresos actuales menos los rubros que variaran respecto al tiempo, como son:
Energia eléctrica para enfriadores, Recuperadora de vapores, Bombeo de crudo,
Deshidratacion de crudo, Bombeo de condensados y Compresion de gas,

teniéndose la tabla 4.4.
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TIPO CONCEPTO EGRESOS
USD/ANO
O |3 % Operadores (Baterla de separacién) 22 293.59
P |3 % Operadores (Sistema de bombeo) 22 293.59
E | % Ingeniero jefe de sector 21541.34
R | % Ingeniero supervisar 15 708.10
A | Energla eléctrica de enfriadores de gas AP (336.301) MMPCD F 10692.22
C Energla eléctrica de enfriadores de gas PI ( 5.253) MMPCD' 159.10
i Energla de recuperadara de vapores (1)" 61107.24
O |Bombeodecruda™ 20089.37
N | Deshidratacién el crudo™ 354 912.35
Bombeo de condensado 1017.24
Op. y mmto. por compresion de! gas liberado del aceite separado en Pl- AP’ 212 990.00
(Qgriae= 5.253 MMPCD) *
Op. y mmto. por compresion del gas liberado del aceile separado en 8P - AP~ 864 853.84
(Qgsp.ap= 10.665 MMPCD) *
Separadores y rectificadores 49 884.21
Separador elevado y estructura metdlica (1) 23344 .48
M | Enfriadores de gas (Predictivo y preventivo) 3077357
A | Tanques de aimacenamiento 140 322.00
N | Tanque de agua contra incendio (TACI) 14 032.20
T [Bomba MBCI 956.74
T |Recuperadora de vapares (1) 140 959.82
QO |Obrachi 133 943.73
Bambas de crudo ( 2 trasciegos y 2 de envlo) 34 885,32
Bombas de condensado (2) 3664.95
EGRESO TOTAL ANUAL ( USD / ANO) , 2 180 425.00

* Ccomp (PI-AP)= 111.08 USDIMMPCS
** Ccomp (BP-AP)= 239.17 USD/MMPCS
F Egreso fijo

Tabla 4.4 Costos de operacion y mantenimiento del Caso Base

De la tabla 4.4 se tiene que los egresos actuales son:

E ACTromaL = 2 180 425.00 USD/ ANO

En la tabla 4.5 se presenta el comportamiento de los egresos respecto al

tiempo de vida del proyecto.

ESTR SIS M8 DERE
7 SALIR BE LA MBLIOTECH




EFUO=E ACTyoraL - E VAR

E FlJ0 = 2180 425.00 - 10692.22 - 159.60 - 61 107.24 - 20 089.37 - 354 912.35 -
1017.24 - 212 990.00 - 864 853.84

EFo= 654603.14 USD/ANO

EGRESOS EGRESOS EGRESOS
ANO VARIABLES FIJOS TOTALES
{USD) {USD) {USD)

1 1 441 291.33 654 603.14 2095 894.47
2 1361 443.79 654 603.14 2 016 046.93
3 1 286 019.80 654 603.14 1940 622.94
4 1214 774.31 654 603.14 1869 377.45
5 1147 475.81 654 603.14 1802 078.95
6 1 083 905.65 654 603.14 1738 508.79
7 1023 857.28 654 603.14 1678 460.42
8 067 135.58 654 603.14 1621 738.72
9 913 556.27 654 603.14 1568 159.41
10 862 945.25 654 603,14 1517 548.39
TOTAL 11 302 405.07 6 546 031.40 17 848 436.47

Tabla 4.5 Comportamiento de los egresos respecto al tiempo del Caso Base

4.1.3 COMPORTAMIENTO ECONOMICO DEL CASO BASE.

El comportamiento econdémico del Caso Base se muestra en la tabla 4.6, en la
cual se presentan los ingresos, egresos y fiujo de efectivo que se tendra cada afio

en el horizonte del proyecto.
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ICASO BASE EcAs0 BASE Fee=(-E
ANO INGRESOS EGRESOS FLUJO EFECTIVO
usp usp usp

1 191 860 000.00 2 095894 .47 189 764 105.53

2 181 230 000.00 2 016 046.93 179 213 953.07
3 171 190 000.00 1940 622.94 169 249 377.06
4 161 710 000.00 1869 377.45 159 840 622.55
5 152 750 000.00 1802 078.95 150 947 921.05
6 144 280 000.00 1738 508.79 142 541 491.21
7 136 290 000,00 1678 460.42 134 611 539.58
8 128 740 000.00 1621738.72 127 118 261.28
9 121 610 000.00 1 568 159.41 120 041 840.59
10 114 870 000.00 1517 548.39 113 352 451.61
TOTAL 1 504 530 000,00 17 848 436,47 | 1486 681 563.53

Tabla 4.6 Comportamiento econdmico del Caso Base

81




42 ESTABILIZACION ELEVADA CON PRESION DE VACIO Y

TORRE FRACCIONADORA (ALTERNATIVA 1).

El proceso de estabilizacién elevada con presion de vacio consta ademés
de la separacion multietapa, donde el aceite descargado del separador elevado
de baja presidn, previa al tanque de almacenamiento pasa a otro separador
elevado cuya presion de operacion esta por debajo de la presién atmosférica, lo

cual se logra con un equipo de vacio.

La presién de vacio, es limitada por la presion de vapor y temperatura del
fluido que se esta manejando, de esta forma se determina que una aita
temperatura reduce la eficiencia del equipo en su operacion. Para presiones
vacuometrcas durante el funcionamiento del compresor, la influencia de la
temperatura y de la presion de vapor es menor en su porcentaje por lo que
generalmente este efecto es inelegible. Los equipos son capaces de succionar
gotas de liquido y particulas de sélidos, mostrando claro un cierto incremento en
el consumo de energia. El consumo de energia es funcidn de la relacién de

compresion y del volumen de gas succionado.®®

La presion de operacion del equipo de vacio dentro del proceso de
estabilizacion se determina con el método establecido en el Capituio 3, segln los

lineamientos de PVR y la temperatura de trabajo.
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4.21 MANEJO DE LA PRODUCCION.

El aceite descargado de la etapa de baja presion entra al separador
elevado de baja presion y posteriormente al separador elevado de presion de
vacio (SHEVAC), de donde sale el aceite estabilizado hacia el tanque de

almacenamiento.

El gas liberado en la etapa de presion de vacio (SHEVAC), es succionado
por el equipo vacuométrico el cual proporciona la presion necesaria para integrar
esta corriente de gas a la proveniente del SHEBP, el cual a su vez entra a una
recuperadora de vapores de donde obtiene |a presion requerida para incorporarse

al gas liberado en el SHBP.

La descripcion del manejo de la produccion en el proceso completo de
estabilizacion del aceite y gas es similar a la presentada en el caso base, la cual
se representa con color café y diferentes tonalidades de verde respectivamente
en la figura (4.2), y en las tablas 4.7AB,C,D y E se muestran las caracteristicas
de las corrientes manejadas en dicho proceso las cuales representan el balance

de masa que se lleva a cabo en el mismo.

El manejo del condensado tiene un proceso diferente al del Caso Base, ya
que ademas estos se integran las corrientes que provienen de los rectificadores

Rvac y Rvap, de tal forma que todas las corrientes de condensado entran a un
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separador frifasico, donde es removido el gas liberado del condensado ademas
del agua. El condensado fluye hacia una torre fraccionadora® que con un
controlador de nivel en el separador regula el gasto de flyjo. El condensado pasa
a través del precalentador, donde es calentado con el liquido caliente que sale del
fondo de la torre, y entra a ésta aproximadamente en la parte media. La porcion
de liquido de alimentacion fluye a través de los platos hacia la parte mas baja de
la torre. Los componentes ligeros en el liquido son evaporados a medida que

éstos fluyen hacia abajo.

El liquido fluye a través del plato inferiar, se derrama a una seccion del
fondo de la torre la cual se encuentra aislada de las otras partes que integran
dicha seccién. El liquido fluye al calentador donde parte se vaporiza y la corriente
combinada liquido - vapor del calentador regresa a la otra seccion del fondo de
la torre. La porcion de vapor fluye hacia arriba de la torre, y proporciona calor
para evaporar los componentes ligeros del liquido que se encuentra sobre (os
platos; la porcidén de liquido de la corriente de salida del calentador entra a la
seccion de fondo de la torre que fluye hacia afuera por el fondo, pasa por el
precalentador donde parte de su calor se transfiere a la corriente de alimentacion
y finalmente fluye a través de un enfriador para descargarse en el tanque de
almacenamiento. Un sistema de control de nivel en el fondo de la torre regula el

gasto de flujo.
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El gas que entra a la torre en la corriente de alimentacion fluye hacia arriba
donde los componentes pesados son absorbidos por el liquido de los platos y
sale a través de un condensador en la parte superior, donde es enfriado
aproximadamente a temperatura ambiente. Parte del gas se condensa cuando es
enfriado. La corriente que sale del condensador entra al acumulador de reflujo,
donde la porcion cae al fondo y es regresada al plato superior de la torre donde
un controlador de nivel en el acumulador regula el flujo de liquido que es
reintegrado a la torre, el gas que sale del acumulador se utiliza como
combustible o se desecha. Un controlador de presion regula el fiujo de gas que

sale del acumulador.®

DESCRIPCION DEL EQUIPO DE LA TORRE.®

El equipo de la torre incluye:

1 Una torre estabilizadora.®

La torre estabilizadora es una torre fraccionadora tipica que segrega los
componentes ligeros (los productos del domo) de los componentes pesados los
cuales fluyen hacia el fondo. Tiene de 12 a 20 platos que son comunmente

cachuchas tipo burbujas, aunque pueden usarse también los platos tipo valvula.
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La torre se fabrica comunmente de acero al carbdn bajo especificaciones
rigidas, si el condensado que se va a manejar contiene sustancias corrosivas
tales como H,S 0 CO; , la torre debe ser revestida con un material resistente a la
corrosion tal como acero monel o inoxidable o bien con un revestimiento
protector. La torre tiene una valvula de alivio o disco de ruptura en la parte
superior para prevenir y desfogar excesos de presion.

2 Calentador.®

El calentador proporciona un proceso de calor para evaporar los
componentes ligeros contenidos en la corriente de alimentacion, con este equipo
se eleva la temperatura y se vaporiza parte de la corriente de los condensados

que se estan alimentando. El tipo de calentador depende de la cantidad de calor

que es transferido en la unidad.

El aceite que sale del fondo de la torre hacia el calentador fluye a través
de los tubos, los cuales se encuentran inmersos en el liquido caliente dentro del
calentador de fuego directo, el aceite fluye a través de los bancos de tubos
localizados a lo largo de las paredes internas de la cabina. Generalmente varios
quemadores se localizan al final 0 en el piso del calentador, ademas casi

siempre se usa una bomba con este tipo de calentador.
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3 Uncondensador para el reflujo.®

El condensador de reflujo enfria la corriente de gas de la parte superior del
condensador aproximadamente a temperatura ambiente. Parte del gas se
condensa al reducirse su temperatura. Ei condensador puede ser del tipo
ventilador(soloaire), cuando no se tiene ningtin medio de enfriamiento disponible,

0 puedse ser del tipo de tubos y coraza si se cuenta con agua de enfriamiento.

4 Un enfriador de condensado.

El enfriador se usa para bajar la temperatura del condensado estabie
producido en el fondo de la torre a una temperatura cercana a la del ambiente. El
enfriador es generalmente del mismo tipo que el condensador de reflujo; es decir,
del tipo ventilador sino se tiene agua de enfriamiento, o del tipo de tubos y

coraza si se dispone de ésta.

Si el enfriador y el condensador de refiujo son ambas del tipo soloaire,
generalmente son montados en una sola estructura usandose un ventilador
comun para ambas unidades.

5  Precalentador.”

El precalentador es un intercambiador de calor en el cual parte del calor

del producto de fondo se transfiere a la corriente de alimentacion. Generalmente
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es de tubos y coraza o del tipo tubo en “U" hecho de acero al carbon con tubos

de acero.

6  Acumulador de Reflujo.®

El reflujo es generalmente un separador vertical, el cual segrega la
corriente que sale del condensador en el gas y liquido, El liquido se va al fondo y
se regresa a la torre para el reflujo. Un controlador de nivel regula el flujo de
liquido que deja el acumulador. El gas sale por la parte superior del recipiente
hacia un sistema para combustible o desecho el gasto de refiujo se regula con un

controlador de presion.

El acumulador se fabrica de acero al carbdn bajo un cddigo de estrictas
especificaciones, frecuentemente contiene un extractor de niebla en la parte
superior para remover las particulas finas de liquido en la corriente si el volumen
significativo de agua se condensa en el acumulador, se instala un controtador de

nivel para remover el agua hacia el sistema de drene.

7 Bomba de reflujo.

Los hidrocarburos liquidos que caen hacia el fondo del acumulador de
reflujo, son regresados hacia la torre con una bomba de reflujo, esta es

generalmente del tipo centrifuga accionada por un motor eléctrico y dimensionada
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para manejar el volumen de liquido que se forma en el condensador. Esta eleva

la presion del liquido a 30 Ib/pg’ aproximadamente.

Con frecuencia, se dispone de una bomba de relevo, la cual es idéntica a
la unidad en operacion. Esta se usa cuando la unidad que se encuentra en

operacion debe ser desconectada para proporcionarie mantenimiento.

4.2.2 MANEJO POR SEPARADO DE LAS CORRIENTES DE ACEITE, GAS Y

CONDENSADO (ALTERNATIVA 1.A.).

Para el estudio de esta alternativa se planteo el manejo por separado de
las corrientes de aceite, gas y condensado con la finalidad de determinar las
ventajas y desventajas técnico - econdmicas que se tienen con un manejo como

este.

Se tomo en cuenta para compararlos mas a futuro el grado de
estabilizacion del crudo por medio de reduccion de presion hasta valores
vacuométricos, con lo que se logra las especificaciones de PVR para su
comercializacion, cabe sefalar que el crudo en el diagrama propuesto (figura 4.2)
es sometido a dos celdas, una llamada desfogue (DESF) y otra de presion de
vapor (Celda PV). Lo anterior se determind para simular lo mas fielmente posible

la prueba PVR segun el ASTM D-323. En lo que se refiere al gas, su manejo es
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similar al del Caso Base, ya que la unica modificacion que se tiene es la

reincorporacion del gas liberado en la torre.

Para el manejo de la corriente de condensado como se describio en el
apartado anterior, pasa a una torre fraccionadora con el fin de que la

estabilizacion del mismo sea mas eficiente.

Para llevar acabo la simulacién de la torre, se tomo la corriente de liquido
que sale del SHC3F y se paso a las condiciones que operaria la torre, una vez a
las condiciones de la misma se hizo un fraccionamiento considerado 100 %
eficiente y se tomaron para la corriente de gas, de las impurezas hasta el etano
(C2H6) dicho gas se comprime para reincorporario al gas total. El resto de la
composicion se considerd condensado que se manda a petroquimica a las

condiciones de transferencia establecidas.
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TABLA 4.

MODELL

CMGEROP VERSION FC:3.

H
.

ING GROUP PEASZ PROBERTY PACKAGE
3.6

" oa N

PY SR R 2 2R 2 2R 2R 2 2220202 R R R R0

78. COMPOSICION DE LAS CORRIENTES DE LA ALTERNATIVA

ttttttttttlt!il:ttttiitlttttttf*ttiittittttttitrtttttt

strezm table

ff?f‘fflf*l?!’ll‘iff{‘*ll!fl**t**i*ff‘f‘t‘i!!ti*ititt!

stream

from umit
to umit

E, psia
7, deq¥
Volums/time
1b -moie / ti
4

Composition, %
€0z

H2§

Cig+

2 factor
wolar vol.,

Laadl
-t

deasity, 1b é

¥

19 20 2 2
2892 %P2 RBP3 REP3
SEIFC 2BD3 SH3FC  QgBPes
58000 580.00 118070 1180.70
117780 117060 125.60  125.60
lig gas lig gas
% -bbl K- ft3 E-bpl K- itd
1.209  261.366 0.283  95.402
it
507.677 34769.893  937.228 33832.685
0.0386 03305 0.1737  0.3348
207083 £.51£3  5.4077  6.3458
66220  7.88s6  3.3972  7.8718
10°3856 4006616  28.2677  41.0049
1578636 2009182  21.3707  20.3034
3904769 14,3528 20.2511  14.8056
R037 205325 43830 (2.6044
17,0640  £.524)  8.0764  4.4258
577885 07654 1.676%  0.7401
16382 56037 1.4023 03815
371038 01789 0.5348  0.1630
02630 00127 0.0486  0.0117
60751 0.0030  0.¢0de  0.0009
00111 0.0061  0.0604 0,601
070005 0.0000  0.0000  0.0000
0.14100  0.75760  0.31882  0.33005
377715 - MOL
150607  8.09223  1.69607  2.81582
Cs
073843 3.75435  20.73252  10.72713
£6.2984  30.3811  35.1630  30.2486
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4.2.2.1 ANALISIS ECONOMICO DE LA ALTERNATIVA 1.A.

INGRESOS DE LA ALTERNATIVA 1.A.

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

produccion son mostrados en la tabla 4.8,

PRODUCTO FLUJO ESPECIFI- PRECIO INGRESOS
CACION (USDIDIA)
ACEITE
Qo @cs. 19 578,00 55.54 API 20.00 391 560.00
(BPD) Uso/sl
GAS
Qg@cs. 356.216 1136.86 2787.82 993 066.08
(MMPCD) BTU/pie’ USDIMMPC
CONDENSADOS
Qcond @ ¢.s. 3055.00 88.35 API 11.92 36 415.60
(BPD) UsD/Bl
INGRESO DIARIO TOTAL = | 142104168

Tabla 4.8 Ingresos por concepto de la comercializacién de la produccién

para la Alternativa 1.A.

| ALTERNATIVA 1.A. = INGRESO BRUTO TOTAL X (1-0.608)
= 1421 041.68 x { 1-0.608 )
= 557 048.34 ( USD/dia )

= 203 322 643.50 (USD/afio )
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4.2.2.1 ANALISIS ECONOMICO DE LA ALTERNATIVA 1.A.

INGRESOS DE LA ALTERNATIVA 1.A,

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

produccién son mostrados en latabla 4.8,

ESPECIFI-

PRODUCTO FLUJO PRECIO INGRESOS
CACION (USD/DIA)
ACEITE
Qo@c.s. 19 578.00 55.54 API 20.00 391 560.00
(BPD) USD/Bl
GAS
Qg @cs. 356.216 1136.86 2 787.82 993 066.08
(MMPCD) BTU/pie’ USD/MMPC
CONDENSADOS
Qcond @ c.s. 3 055.00 88.35 API 11.92 36 415.60
(BPD) USD/BI
INGRESO DIARIO TOTAL 1421 041.68

Tabla 4.8 Ingresos por concepto de la comercializacion de la produccion

para la Alternativa 1.A.

| ALTERNATIVA 1.A. = INGRESO BRUTO TOTAL x ( 1-0.608 )

= 1421 041.68 x (1-0.608 )

= 657 048.34 ( USD/dia )

= 203 322 643.50 (USD/afio0 )

97




En la tabla 49 se representa el comportamiento de la produccion
(expresada en flujos diarios), los ingresos anuales correspondientes a cada
producto, 1os ingresos anuales brutos y los netos para el horizonte del proyecto

(10 anos), considerando una declinacion anual de la produccion de 5.54%.

PRODUCCION DIARIA E INGRESOS ANUALES
INGRESOS | INGRESOS
AROS fQo@cs.| lo C.S. ] c@cs.| Ic BRUTOS |  NETOS
we MMUSD we MMgsD e Mmusp | (letlge) | MMUSD
g 18 878.00 356,218 3 055.00
i* 18 4983.37 336.482 288575
2 17 .468.83 127.52 317.841 32342 1 272587 11.85 462.79 181.41
3 16.801.05 12045 300.233 305801 2574851 11.20 437,18 171.36
4 15 586.89 113.78 283,600 288.58 | 2432201 1058 412.94 161.87
5 14 723,37 107.48 267.888 27258 | 229745 9,99 380.06 152.90
8 13 907.88 101.52 253.047 25749 ¢ 2170147 994 368.95 144.63
1 13 137.20 9590 239,028 243.22 | 204994 891 348.03 136.43
8 1240939 1 9058 225.186 22975 | 1936.37 8.42 328,715 128.87
8 11.721.80 85.56 213,278 217.02 1 829.09 1.85 310.83 121.73
10 1.072.50 80.82 201.462 205.00 1727.75 1.51 293 33 : 114 .99
TOTAL 923.61 2 342,57 86.35| 3 352,53 | 1 314.19
* Perloda considerado para la realizacidn de adecuaciones

Tabla 4.9 Comportamiento de la produccion y de los ingresos respectivos
para la Aiternativa 1.A.

EGRESOS DE LA ALTERNATIVA 1.A.

La inversion del equipo requerido para esta alternativa se muestra en la

tabla 4.10.
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CONCEPTO CARACTERISTICAS COSTOS
usD

Separador elevado y estructura metdlica De = 144 pg x Lss = 30 pie 500 000.00
Equipo de vacio 5.4 MMPCD @ c. succion 700 000.00
Recuperadora de vapores (1) 1.6 MMPCD @ c. succidn 450 000.00
Bomba de condensados R. vap. 1 1175.08PD 19 134.82
Medidores totalizador y envio de vapores 81 960.80
Ductos y vélvulas 159 456.82
Bomba de carga 1 154.0GPM 41 713.90
Bomba de refiujo 144.0 GPM 6 569.62
Bomba de fondo de fa torre 924.0 GPM 22 260.17
Enfriador del domo de a torre EA=2113.0pie’ 19 581.29
Enfriador del aceite EA =1417.0 ple’ 16 455.94
Intercambiador de calor 3.2 MMBlwhr 76 539.27
Torre agotadora (13 559 Ibmol/dia) 84 384.54
Calentador def fondo de la torre 28.7 MMBtu/hr 224 585.36
Acumulador de reflujo 12 756.54
Instrumentacién, alslamiento, eléctricos, tuberla 774 258,55
SUBTOTAL 3189 657.62
+30 % DE INGENIERIA E INSTALACION 956 897.29

TOTAL 4 146 654,91

Tabla 4.10 Inversion requerida de la Alternativa 1.A.
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TIPO CONCEPTO EGRESOS
USD/ANO
3% Operadores (Bateria de separacion) 22 293.59
3 % Operadores (Sistema de bombeo) 22 293.59
O | % Ingeniero jefe de sector 21 541.34
P | % Ingeniero supervisor 15708.10
E  |Energla eléctrica de enfriadores de gas AP (336.396) MMPCD' 10 692.22
R Energla eléctrica de enfriadares de gas PI (5.255) MMPCD' 159.10
A Energla eléclrica de recuperadora de vapores (2)" 122 214.47
C | Energiaeléctrica de equipo de vaclo 4 521 554.07
] Energla eléctrica del calentador de fondo ™ 101 801.36
(O |Bombeodecrudo™ 19 981.47
N |Deshidratacién del crudo” 333072.73
Bombeo de condensado " 2602.31
Op. y mmito. por compresion del gas liberado del aceite separada en Pl- AP (Qgpap= 5.255 212 990.00
mmpPen)
Op. y mmto. por compresién def gas liberado del aceite separadoen BP - AP (Qggeap= 12.737 1020 749.49
mMmeco)f
Separadores y reclificadores 49 884.21
Separador elevado y estructura metdlica (2) 46 688.95
M | Enfriadores de gas (Predictivo y preventiva) 30773.57
A [Tanques de aimacenamiento 140 322.00
N | Tanque de agua contra Incendio (TACI) 14 032,20
T | Recuperadora de vapores 140 959.82
E  [Equipo de vacio 183 952.58
N [BombaMBCI 956.74
| |Toreagotadora 4 788.82
M | Calentador de fondo 12 745.21
| |intercambiador de calor 2171.79
£ [Bombas 2 001.67
N | Enfriador de! domo de la torre 2 328.53
T |Obracivi 133 943,73
(O | Bombas de crudo ( 2 trasciegos y 2 de envia) 34 885.32
Bombas de condensada (2) 3 664.95
instrumentos 77 425.85
EGRESO TOTAL ANUAL { USD / ANO) 3309 179.78

* Ccomp (PI-AP)= 111.04 USDIMMPCS

** Ccomp (BP-AP)= 219.56 USDIMMPCS

F Egreso fijo

Tabla 4.11. Costos de operacion y mantenimiento de la Alternativa 1.A.
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De la tabla 4.11 se tiene que los egresos son:
E ACTrom = 3 309 179.78 USD / ANO

En la tabla 4.12 se presenta el comportamiento de los egresos respecto al

tiempo de vida del proyecto.

EFiJo= 3309179.78-10692.22 - 159.10 - 122 214.47 - 521 554.07 -
101 801.36 - 19 981.47 - 333072.73 - 2602.31 - 212 990.00 -
1020 749.49

EFOo= 96336266 USD/ANO

EGRESOS EGRESOS EGRESOS
ANO VARIABLES FIJOS TOTALES
(USD) {USD) (USD) ___

1 2215 858.85 963 362.66 3 179.221.51
2 2 093 100.27 963 362.66 3 056 462.93
3 1977 142.52 963 362.66 2940505.18
4 1867 608.82 963 362.66 2 830971.48
5 1764 143.29 963 362.66 2 727 505.95
6 1666 409.75 963 362.66 2629772.41
7 1574 090.65 963 362.66 2 537 453.31
8 1 486 886.03 963 362.66 2 450 248.69
9 1404 512.54 963 362.66 2367 875.20
10 1326 702.55 963 362.66 2290 065.21
TOTAL 17 376 455.27 9633 626.60 27 010081.87

Tabla 4.12 Comportamiento de los egresos respecto al tiempo de la
Alternativa 1.A.




4.2.22 COMPORTAMIENTO ECONOMICO DE LA ALTERNATIVA 1.A.

El comportamiento econémico de la alternativa se muestra en la tabla 4.13,
en la cual se presentan los ingresos, egresos y flujo de efectivo que se tendra

cada ano en el horizonte del proyecto.

IATERNATIVA 1.A. EALTERNATIVA 1.A, FaLtt.a=l-E

ANO INGRESOS EGRESOS FLUJO EFECTIVO
usp usD usp

1 0.00 3179 221.51 -3 179 221.51
2 181 410 000.00 3056 462.93 178 353 637.07
3 171 360 000.00 2940 505.18 168 419 494.82
4 161 870 000,00 283097148 159 039 028,52
5 152 900 000.00 2727 505.95 150 172 494.05
6 144 630 000,00 2629772.41 142 000 227.59
7 136 430 000.00 2 537 453.31 133 892 546.69
8 128 870 000.00 2 450 248.69 126 419 751.31
9 121 730 000.00 2 367 875.20 119 362 124.80
10 114 990 000.00 2 290 065.21 112 699 834.79
TOTAL - 1 314 190 000.00 27 010 081.87 1287179 91813

Tabla 4.13 Comportamiento econémico de la Alternativa 1.A.

El analisis econémico es de tipo incremental debido a que solo se evalian

los cambios propuestos en la alternativa respecto al caso base, teniendose que:

AF = Fayr - Fc.e;.
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A partir del flujo efectivo incremental de la inversion en el valor presente
(VPI), la tasa de descuento y el tiempo de duracion del proyecto se determinaron

las utilidades netas o valor presente neto (VPN):
AF,
VPN = Z (-~)ﬂ - VPI
Obteniéndose el Tri cuando se cumple la siguiente condicion:

0= ZH ~ VP

Tri=1t
Tambien se determina la TIR que es:

TIR=R

Cuando:

0=y 1——-————VPI

Para lo cual se requiere variar el valor de R hasta que cumpla con la

condicion anterior.,
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Indice de utilidad de la inversion:

VPN / VPI

Lo anterior es calculado por medic del programa de computc ECONOPET,

considerando i = 10 %, n = 10 afos, tipo de cambio a $7.5 = 1 USD y cuyos

resultados son:

Tri = no recuperable

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

programa sera

TIR aLt1.4 =-0.099 %

ALTERNATIVA 1.A,

ANOS ING-ALT 1.A, EGRE-ALT 1.A. | FLUJO ALT1A.: | FLUJO C-BASE Dif FLUJO UTILIDADES
1 0.00{ 3179 221.51 -3 179 221.51] 189 764105.53 -192 943 327.04 - 5 131 398
2 1814 100 00.00{ 3 056 462.93{ 178 353 537.07] 179 213 953.07 -860416.00] - 5834 724
3 171 360 000.00; 2940 505.18] 168 419 484.82| 169 249 377.06 -828 882.24| - 6 451 543
4 161 870 000.00{ 283097148/ 159 039 028.52 159 840 622.55 -801 594.03{ - 6 982 890
5 162 900 000.00{ 2727 505.95] 150 172 494.06] 150 947 921,05 -775 427.00; - 7 468 378}
6 144 630 000.00] 2629 772.41] 142 000 227.59] 142 541 481.21 -541263.62| - 7 886 351
7 136 430 000.00] 2537 453.31| 133 892 546.69] 134 611 539.58 ~718992,89| - 8 254 043
8 128 870 000.00] 2450 248.69; 126 419 751.31} 127 118 261.28 -698 508.97| - 8 577 772
9 121730 000.00] 22367 875.20] 119 362 124.80] 120 041 840.59 -679 715.78| - 8 863 015
10 114 980 000.00] 2280 065.21] 112699934.79] 113 352 451.61 -652 516.82] - 9 114 564

TOTAL | 1 314 190 000.00} 27 010 081.87] 1 287 179 918.13}148 6681 563.53) -199 501 645.40
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4.2.3 INCORPORACION DE CONDENSADOS A LA CORRIENTE DE

CRUDO(ALTERNATIVA 1.B.).

A fin de comprobar las diferentes alternativas que se podrian tener para el
manejo de los condensados es incorporar la corriente de estos al crudo, todo esto
tomando en cuenta que dicha incorporacion no ocasione una desestabilizacion en
el mismo, ya que se ha logrado mediante la reduccion de presion hasta valores

vacuomeétricos,

De estudios anteriores®

se sabe que los elementos que ocasionan dicha
desestabilizacion son los componentes ligeros, por ello como la torre
fraccionadora permite hacer diferentes cortes; se tomé para el gas desde las
impurezas hasta el etano (C2H6) y se elimind de los condensados sus
componentes ligeros que son del propano (C3H8) hasta el nButano (nC4H10) ya
que su volatilidad es relativamente alta; este Gltimo grupo se considera como una
base muy fuerte en la industria petroquimica para la produccion de LPG tomado

de las siglas en inglés Liquified Petroleum Gas.®
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Se tomo a bien, analizar esta alternativa por las siguientes razones:

a) Se eliminaran de Ia corriente de condensados los componentes que la

desestabilizan y se pueden incorporar sin problemas secundarios.

b)  Existen grandes problemas de abastecimiento de LPG en México, y seria
esta una forma importante de tenerla sin necesidad de mandarlo a petroguimica.

c)  Estudiar el aumento de flujo en el crudo sin problemas en su transporte
ademas de incrementar el AP| debido a los componentes ligeros.

En la figura (4.3) se muestra el proceso de estabilizacion tanto del crudo
como los condensados, asi como del manejo de gas correspondiente. En las
tablas 4.14A,B,C,D y E se muestran las caracteristicas de cada corriente asi como

su composicion.
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4.2.3.1 ANALISIS ECONOMICO DE LA ALTERNATIVA 1.B.

INGRESOS DE LA ALTERNATIVA 1.B.

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

produccion son mostrados en la tabla 4.15.

PRODUCTO FLUJO ESPECIFI- PRECIO INGRESOS
CACION (USD/DIA)
ACEITE
Qo @ ¢.s. 21 276.00 57.09 AP| 20.00 425 520.00
(BPD) USD/BI
GAS
Qg@cs. 356.216 1136.86 2787.82 993 066.08
(MMPCD) BTU/pie® USD/IMMPC
LPG
QLPG @ C.S. 1 377.00 107.96 AP 11.92 16 413.84
(BPD) USD/BI
INGRESO DIARIO TOTAL | 143499992

Tabla 4.15 Ingresos por concepto de la comercializacién de la produccién

para la Alternativa 1.B.

| ALTERNATIVA 1.B. = INGRESO BRUTO TOTAL X ( 1-0.608 )
=1 434 999,92 x ( 1-0.608 )
= 562 519.97 ( USD/dia )

= 205 319 788.50 (USD/ario )

En la tabla 4.16 se representa el comportamientc de la produccién

(expresada en flujos diarios), los ingresos anuales correspondientes a cada

113




producto, los ingresos anuales brutos y los netos para el horizonte del proyecto

(10 anos), considerando una declinacion anual de la produccion de 5.54%.

PRODUCCION DIARIA E INGRESOS ANUALES
INGRESOS | INGRESOS
A0S fQo@cs.| o cs.| | Quec @c.s. | lLpg | BRUTOS NETOS
e MMUSD we MMgSD e MMusp | lo+lg+le) | MMUSD
01 21276.00. 356.216 137700
1| 2009730 336,482 130071
2 1808390 | 13868 | 317.841 1 32342 | 122885 | 5341 46734 | 183.20
3 1 17932191 13090 | 300233 | 30550 | 116058 | 504 | 44144 | 173.04
4 | 1693874 | 12365 | 283600 | 28868 | 109628 | 4.76 | 416.99 | 16346
5 1600033 | 116.80 |  267.888 | 27259 | 103564 | 4.50 | 393.80 | 15440
6| 15113911 110331 253047 | 257.49 97817 | 4251 37207 | 145.85
7 | 1427650 | 104211 230028 | 243.22 92397 | 4021 38145 137177
8 | 1348566 | 0844 | 225786 | 22975 87278 | 3791 33198 | 13014
3 1273865 | 9200 | 213278 | 217.02 82442 | 358 | 31350 | 12203 |
10 203283 | 8783 | 201462 | 205.00 778.74 | 338 20821 | 116.11
TOTAL 1003.73 2 342,57 38.66( 3 384.96 1 326.90

* Perlodo considerado para la realizacién de adecuaciones

Tabla 4.16 Comportamiento de la produccidn y de los ingresos respectivos

para la Alternativa 1.B.

EGRESOS DE LA ALTERNATIVA 1.B.

La inversidn del equipo requerido para esta alternativa se muestra en la

tabla 4.17.
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CONCEPTO CARACTERISTICAS COSTOS
usb

Separador elevado y estructura metalica De = 144 pg x Lss = 30 pie 500 000.00
Equipo de vaclo 54 MMPCD @ c. succion 700 000.00
Recuperadora de vapores (1) 1.6 MMPCD @ c. succidn 450 000.00
Bomba de condensados R, vap. 1 1175.0 BPD 19 134.82
Medidores totalizador y envio de vapores 81 960.80
Ductos y valvulas 159 456,82
Bomba de carga 1 154.0 GPM 41 713.90
Bomba de refiujo 1440 GPM 6 569.62
Bomba de fondo de fa torre 924.0 GPM 22 260.17
Enlriador del domo de a torre EA=2113.0 pie’ 19 581.29
Enfriador del aceite EA=1417.0 pie” 16 455,94
Intercambiador de calor 3.2 MMBLu/hr 76 539,27
Torre agotadora {13 559 ibmol/dia) 84 384.54
Calentador def fondo de la torre 28,7 MMBtu/hr 224 585,36
Acumulador de reflujo 12 756,54
Instrumentacion, alslamiento, eléctricos, tuberia 774 2568.56
SUBTOTAL 3 189 657.62
+30 % DE INGENIERIA £ INSTALACION 956 897.29

TOTAL 4146 554,91

Tabla 4.17 Inversion requerida de la Alternativa 1.B.

s




TIPO CONCEPTO EGRESOS
USD/ANO
3 % Operadores (Bateria de separacién) 22 293 59
3 % Operadores (Sistema de bombeo) 22 293,59
O |% Ingeniero jefe de seclor 21 541.34
P |% Ingeniero supervisor 156708.10
E Energfa eléctrica de enfriadores de gas AP (336.396) MMPCD' 10692.22
R Energla eléctrica de enfriadores de gas Pi (5.255) MMPCD " 159.10
A Energla eléctrica de recuperadora de vapores (2)" 122 214.47
C Energla eléctrica de equipo de vacio " 521 554.07
| [Energla eléctrica del calentador de fondo " 101 801.36
O [Bombeo decrudo” 19 981.47
N |Deshidratacién dei crudo™ 333072.73
Bombeo de condensado " 2602.31
Op. ymmto. por compresién del gas liberado del aceite separado en PI- AP (Qgpi.ap= 5.255 212 990.00
MMPCD) ¢
Op. y mmto. por compresidn del gas liberado del aceite separadoen BP - AP (Qgap.ap= 12.741 1 020 749.49
MMPCD) f
Separadores y rectificadores 49 884.21
Separador elevado y estructura metdlica (2) 46 688,95
M [ Enfriadores de gas (Predictivo y preventivo) 30773.57
A | Tanques de aimacenamiento 140 322.00
N [ Tanque deagua contra incendio (TACI) 14 032.20
T  [Recuperadora de vapores ( 2) 140 959.82
E |Equipodevacio 183 952.58
N [BombaMeCi 956.74
i Torre agotadora 4788.82
M | Calentador de fondo 12 745.21
| intercambiador de calor 2171.79
"E |Bombas 2 001.67
N  (Enfriador del domo de la torre 2 328,53
T [Obracivi 133 943.73
o) Bombas de crudo ( 2 trasciegos y 2 de envio) 34 885.32
Bombas de LPG (2) 3 664.95
Instrumentos 77 425,85
EGRESO TOTAL ANUAL (USD/ ANO) 3309 179.78

* Ccomp (PI-AP)=
** Ccomp (BP-AP)=

F Egreso fijo

111.08 USD/MMPCS
219.49 USD/MMPCS

Tabla 4.18 Costos de operacion y mantenimiento de la Alternativa 1.B.
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Dea tabla 4.18 se tiene que los egresos san:
EACT = 3309 179.78 USD/ANO
En Ia tabla 4.19 se presenta el comportamiento de los egresos respecto al
tiempo de vida del proyecto.
EFo= 3309179.78-10692.22 - 159.10 - 122 214.47 - 521 554.07 -
101 801.36 - 19 981.47 - 333 072.73 - 2602.31 - 212 990.00 -
1020 749.49

EFuo= 96336266 USD/ANO

EGRESOS EGRESOS -EGRESOS
‘ANO VARIABLES FIJOS TOTALES
{USD) (USOD) {USD)
1 2215 858.85 963 362.66 3179 221.51
2 2093 100.27 963 362.66 3 056 462.93
3 1977 142.52 963 362.66 2 940 505.18
4 1 867 608.82 963 362.66 283097148
5 1764 143.29 963 362.66 2727 505.95
6 1666 409.75 963 362.66 2629 772.41
7 1574 090.65 963 362.66 2 537 453.31
8 1 486 886.03 963 362.66 2450 248.69
9 1404 512.54 963 362.66 23678756.20
10 1326 702.55 963 362,66 2 290 065.21
TOTAL 47 376 455.27 © 9633626.30 |- 27010 081.87

Tabla 4.19 Comportamiento de los egresos respecto al tiempo de la
Alternativa 1.8,

4.2.3.2 COMPORTAMIENTO ECONOMICO DE LA ALTERNATIVA 1.B.
El comportamiento econdmico de la alternativa se muestra en la tabla 4.20,

en la cual se presentan los ingresos, egresos y flujo de efectivo que se tendra

cada afo en el horizonte del proyecto.
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|ATERNATIVA 1.B, EALTERNATIVA 1.B. FaLts=I-E
ANO INGRESOS EGRESOS FLUJO EFECTIVO
usp usb usb

1 0.00 3179221.51 -3179221.51
2 183 200 000.00 3 056 462.93 180 143 537.07
3 173 040 000.00 2 940 505.18 170 099 494 .82
4 163 460 000.00 2 830 971.48 160629 028.52
5 154 400 000.00 2 727 505.95 151672 494.05
6 145 850 000.00 2629 772.41 143220 227.59
7 137 770 000.00 2 537 453.31 135 232 546.69
8 130 140 000.00 2 450 248.69 127 689 751.31
9 122 930 000.00 2 367 875.20 120562 124.80
10 116 110 000.00 2 290 065.21 113819 934.79
TOTAL 1 326 900 000.00 27 010 081.87 | 1 299889 918,13

Tabla 4.20 Comportamiento econdmico de la Alternativa 1.B.

El tiempo de recuperacion de la inversion determinado por medio del
programa de cémputo ECONOPETY seré:
Tri = mayor a 10 afos
La tasa interna de retorno o de rendimiento, determinada por el mismo
programa sera:

TIR att1.8. = 3.3009 %

18



ALTERNATIVA 1.B.

ANOS ING-ALT 1.B. EGRE-ALT 1,8, | FLUJO ALT 1.B.107 FLUJO C-BASE DIF FLUJO UTILIDADES
1 0.00[ 3179 221.51 -3179221.51] 189 764 105.53| - 192 943 327.04| - 5131 398
2 183 200 000.00; 3 056 462.93] 180 143 537.07| 179 213 953.07 929 584.00| - 4 361 996
3 173 040 000.00] 2 940505.18] 170099 494.82) 169249 377.06 850 117.76| - 3 714 142
4 163 460 000.00| 2830971.48] 160629 028,52 159 840 622.55 788 405.97] - 3 169 498
5 154 400 000.00] 2727 505.85| 151672 494.05] 150947 921.05 724 573.00| - 2 712 402
6 145850 000.00] 2629 772.41) 143 220 227.59] 142 541 491.21 678 736.38 - 2 329 544
7 137 770 000.00; 2 537 453.31] 135 232 546,69 134 611 539.58 621 007.11] - 2 009 539
8 130 140 000,00 2 450 248.69] 127689 751.31] 127 118 261.28 571 490.03| - 1 742 726
9 122 930 000,00 2367 87520f 120 562 124.80{ 120041 840.59 520 284.21j - 1 520 857
10 116 110 000.00{ 2 290 065.21} 113 819934.79] 113 352 451.61 467 483.18] - 1 336 933
TOTAL | 1 326 900 000.00! 27 010 081.87 1 299 889 918,13| 1 486 681 563.53; - 186 791 645.40]
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4.3 ESTABILIZACION ELEVADA CON INCREMENTO DE

TEMPERATURA Y TORRE FRACCIONADORA(ALTERNATIVA 2).

La diferencia entre este método de estabilizacion y el caso base consiste
en que el liquido descargado de la etapa de separacion de baja presion, pasa por
una serie de intercambiadores de calor antes de entrar al separador elevado, el
esquema de dicho proceso se muestra en la figura (4.4) integrada al sistema de

separacion multietapa, el cual fue descrito en el caso base.

El objetivo de los intercambiadores de calor es provocar un incremento en
la temperatura de la corriente de alimentacion que permite la liberacion del gas
contenido en el aceite en esta etapa, evitando con esto problemas de
desestabilizacion. El vapor obtenido de la separacién elevada después de
desminuirsele la temperatura a un intercambiador de calor y de suministrarle la
presion requerida, se integra a la corriente de gas descargada en la etapa de

separacion de baja presion.

Para la estabilizacion del crudo mediante este proceso es necesario la
modificacién o sustitucion de los separadores de la etapa de baja presion de
bifasicos (gas - aceite) a trifasicos (gas - aceite - agua), para evitar la incrustacion

de sales provocadas por el agua en |os intercambiadores de calor.
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4.31 MANEJO DE LA PRODUCCION.

Después de separarse el gas, aceite y agua en la etapa de baja presion, el
aceite pasara por la primera etapa de precalentamiento (EA-2) y una segunda
etapa de transferencia de calor (EA-3), donde alcanza la temperatura requerida
para lograr la estabilizacion del crudo. El calentamiento de esta ultima etapa se
logra haciendo pasar a contracorriente el gas caliente comprimido de alta presion

por los intercambiadores de calor como se muestra en la figura (4.4)

El aceite calentado entra al Separador Horizontal Elevado de Baja Presion
para separarse y estabilizarse a una Presién de Vapor Reid (PVR) de 6.5 Ib/pg?,
requerida en las especificaciones del crudo. El aceite separado aun con la
temperatura elevada, después de ser descargado pasa a contracorriente por el
intercambiador de calor EA-2 para lograr enfriarse adecuadamente y evitar con

esto vaporizaciones adicionales en el tanque de almacenamiento.

Los condensados recuperados en la rectificacion de vapores seran
impulsados por medio de una bomba hasta el separador trifasico de condensados

(SHC3F).

En la figura (4.4) se presenta el proceso anteriormente descrito, asi como

las condiciones de operacion para el tratamiento adecuado del aceite producido.
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En las tablas 4.21AB,.C y D se muestran las caracteristicas de las corrientes
manejadas en dicho proceso, las cuales representan el balance de masa que se

lleva a cabo en el mismo.

La corriente de condensados recibe un manejo similar al descrito en la

Alternativa 1.A., en la que se refiere el proceso de la torre fraccionadora.

4.3.2 MANEJO POR SEPARADO DE LAS CORRIENTES DE ACEITE, GAS Y

CONDENSADO(ALTERNATIVA 2.A.).

De los diferentes métodos de estabilizacion, uno de los mas importantes es
por incremento de temperatura manteniendo la presién sin variacion. Este método
fué estudiado ya que es uno por 10s que se obtiene una cantidad considerable de

condensados con respecto a los otros métodos de estabilizacién.?

Esta alternativa se plante6 para compararla con el método de reduccién de
presion, con el fin de determinar las ventajas e inconvenientes que podria tener
con respecto al otro. Se consideré que para poder hacerlo, el manejo de
corrientes debiera ser como en la Alternativa 1.A, es decir aceite, gas y

condensado con el uso de la torre para hacer el fraccionamiento de esta Uitima.
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4.3.2.1 ANALISIS ECONOMICO DE LA ALTERNATIVA 2.A.

INGRESOS DE LA ALTERNATIVA 2.A.

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

produccion son mostrados en la tabla 4.22.

PRODUCTO FLUJO ESPECIFI- | = PRECIO INGRESOS
CACION (USD/DIA)
ACEITE
Qo@cs. 18 379.00 54.22 API 20.00 367 580.00
(BPD) uSD/BI
GAS
Qg@cs. 355.968 1135.55 2784.61 991 232.05
(MMPCD) BTU/pie’ USD/MMPC
CONDENSADOS
Qcond @ C.s. 4 390.00 86.24 API 11.92 52 328.80
(BPD) USD/BI
INGRESO DIARIO TOTAL . | 1411 140.85

Tabla 4.22 Ingresos por concepto de la comercializacion de la produccion

para la Alternativa 2.A.

| ALTERNATIVA 2.A. = INGRESO BRUTO TOTAL X ( 1-0.608 )

=1411140.85 x (1-0.608)

=553 167.21 ( USD/dia )

=201 906 031.60 ( USD/afno )
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En la tabla 4.23 se representa el comportamiento de la produccion
(expresada en flujos diarios), los ingresos anuales correspondientes a cada
producto, los ingresos anuales brutos y los netos para el honzonte del proyecto

(10 afios), considerando una declinacion anual de la produccion de 5.54%.

PRODUCCION DIARIA E INGRESOS ANUALES
INGRESOS | INGRESOS

ANOS o C.S. lo c.S, } c c.S. e BRUTOS NETOS
e MMUSD “e MMgSD e Mmusp | forlgrie) | MMUSD
T _18379.00 355.968 4390.00
11 17.360.80 336.247 4 146.79
2 1 16239801 1 119.71 317619 | 322821 391705 17.02 1 45965 | 180.14
3 1 1549050 1 11308 1 300023 1 30494 | 370004 | 16.09 | 43411 | 17017
4 | 1463232 | 106.81 283.402 | 288.04 | 349505 | 1520 | 410051 16074
s | 1382168 1 10089 1  267.701 1  272.00 1 330142 | 1436 |  2387.4 | 151.84
5 11305595 1 0530 | 2508711  257.011 311862 | 1357 | 36588 |  142.42
7 | 1233285 | 9002 | 238.8621  242.78 | 2945751 12.81 1 34561 | 13548
8 1 1164942 | B504 | 225629 | 22033 | 278255 | 1210 1 32647 | _ 127.98
9 171100404 | 80321 2131291 21662 | 262839 | 1143 | 30837 |  120.88
10 039441 | 7587 1 201322 1 20462 | 2482771 10801 291291  114.19
TOTAL 867.04 2338.25 123.38] 3 328,67 | 1 304.84

* Perfodo considerado para la realizacion de adecuaciones

Tabla 4.23 Comportamiento de fa produccién y de los ingresos respectivos

para fa Alternativa 2.A.

EGRESOS DE LA ALTERNATIVA 2.A.

La inversion del equipo requerido para esta alternativa se muestra en la

tabla 4.24.
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CONCEPTO CARACTERISTICAS COSTOS
usD

Bomba de condensados R. vap. 1 322208PD 19 134.82
Medidores totalizador y envio de vapores 81 960.80
Intercambiador calor EA-2f( q calor ) q = 4.16 MMBtu/hr 191 348.18
Intercambiador calor EA-3 I{ q calor ) q = 4.39 MMBtu/hr 191 348.18
Tuberla para gas caliente 159 456.82
Modilicacion del separador SHBP a SHBP3F 162 645.96
Ductos y valvulas 159 456.82
Bomba de carga 461.0 GPM 41713.90
Bomba de reflujo 58.0 GPM 6 569.62
Bomba de fondo de [a torre 970.0 GPM 22 260.17
Enfriador del domo de la torre A=8450 pie’ 19 581.29
Enfriador del aceite A = 657 0 pie’ 16 455.94
Intercambiador de calor 1.3 MMBtu/hr 76 539.27
Torre agoladora 179330 Lb - mol /dia 84 384 .54
Calentador del fondo de la torre 11.48 MMBtu/hr 224 585.36
Acumulador de reflujo 12 756.54
Instrumentacién, aislamiento, eléctricos, tuberla 774 258.55
SUBTOTAL 2 244 456.77
+30 % DE INGENIERIA E INSTALACION 673 337.03

TOTAL 2917 793.80

Tabla 4.24 Inversion requerida de la Alternativa 2.A.
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TIPO CONCEPTO EGRESOS
USD/ANO
3 % Operadores (Baleria de separacion) 22 293.59
O (3% Operadores (Sistema de bomheo) 22 293,59
P | "% Ingenlero jefe de sector 21 541,34
£ [ % Ingeniero supervisor 15 708.10
R Energia eléclrica de enlriadores de gas AP ( 336.396) MMPCD™ 10692.22
A Energia eléctrica de enlriadores de gas PI{5.253) MMPCD’ 159.10
C | Energla eléctrica de recuperadora de vapores (1 ) 61 107.23
{ Energla eléctrica del calentador de fondo " 101 801.36
(O {Bombeodecrudo” 19 981.47
N | Deshidratacién del crudo™ 333 072.73
Bombeo de condensado 2 602.31
Op. y mmto. por compresion del gas liberado del aceite separado en Pl- AP (Qgpiap= 5.253 212 990.00
mmeco)
Op. y mmlo. por compresidn del gas iberado del aceite separado en BP - AP (Qgge.ap= 12.875 1020 749.49
mmPcD)
Separadores y reclificadores 49 884.21
M | Separador elevado y estructura metalica (1) 46 688.95
A | Enfriadores de gas (Predictivo y preventivo) 30 773.57
N | Tanques de aimacenamiento 140 322.00
T | Tanque de agua contraincendio (TACI) 14 032.20
E  [Recuperadora de vapores 140 959.82
N |BombaMBCI 956.74
| [Torre agotadora 4788.82
M [ Calentador de fondo 12 745.21
| {Intercambiador de calor (3) 19 134.80
E |Bombas 2 001.67
N | Enfriador del domo de la torre 2 328.53
T [Obrachi 133 943.73
0 Bombas de crudo ( 2 rasclegos y 2 de envio) 34 885.32
Bombas de condensado (2) 3 664.95
Instrumentos 77 425.85
EGRESO TOTAL ANUAL ( USD / ANO) 2 559 528.90

* Ccomp (PI-AP)= 111.08 USDIMMPCS

** Ccomp (BP-AP)= 217.21 USD/IMMPCS

F Egreso fijo

Tabla 4.25 Costos de operacién y mantenimiento de la Alternativa 2.A.
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De la tabla 4.25 se tiene que l0s egresos son:
E ACToim = 2 559 528.90 USD / ANO
En la tabla 4.26 se presenta el comportamiento de los egresos respecto al

tiempo de vida del proyecto.

EFJo= 2559 528.90-1069222-159.10 -61 107.23 - 101 801.36 -

19981.47 - 333 072.73 - 2602.31 - 212 990.00 - 1 020 749.49

EFJO= 796 372.99 USD/ANO

EGRESOS EGRESOS EGRESOS
ARO VARIABLES FIJOS TOTALES
( USD) (USD) {USD)

1 1665 477.07 796 372.99 2 461 850.06

2 1573 209.64 796 372.99 2 369 582.63
3 1486 053.82 796 372.99 2 262 426.81
4 1403 726.44 796 372.99 2 200 099.43
5 1325 959,99 796 372.99 2 122 332.98
6 1252 501.81 796 372.99 2 048 874.80
7 1183 113.21 796 372,99 1979 486.20
8 1117 568.74 796 372.99 1913 941.73
9 1055 655.43 796 372.99 1852 028.42
10 997 172.12 796 372,99 1793 54511
TOTAL 13 060 438,27 7963 729.90 21024 168.17

Tabla 4.26 Comportamiento de los egresos respecto

al tiempo de la Alternativa 2.A.




4.3.2.2 COMPORTAMIENTO ECONOMICO DE LA ALTERNATIVA 2.A.

El comportamiento econdmico de la alternativa se muestra en la tabla 4.27,
en la cual se presentan los ingresos, egresos y flujo de efectivo que se tendra

cada afo en el horizonte del proyecto.

|ATERNATIVA 2.A, EALTERNATIVA 2.A. FaLt2a=l-E
ANO INGRESOS EGRESOS FLUJO EFECTIVO
UsD usp Usp

1 0.00 2 461 850.06 -2 461 850.06
2 180 140 000.00 2 369 582.63 177 770 417.37
3 170 170 000.00 2 282 426.81 167 887 573.19
4 160 740 000.00 2 200099.43 158 539 900.57
5 151 840 000.00 2 122 332.98 149 717 667.02
6 143 420 000.00 2 048 874.80 141 371 125.20
7 135 480 000.00 1979 486.20 133 500 513.80
8 127 980 000.00 1913941.73 126 066 058.27
9 120 880 000.00 1 852 028.42 119 027 971.58
10 114 190 000.00 1793 545.11 112 396 454.89
TOTAL 1 304 840 000.00| 21 024 168.17) 1 283 815 831.83

Tabla 4.27 Comportamiento econémico de la Alternativa 2.A.

El tiempo de recuperacion de la inversion determinado por medio del
programa de computo ECONOPET® sera:
Tri = no recuperable
La tasa interna de retorno o de rendimiento, determinada por el mismo
programa sera:

TIR ALt 24, = -0,09906 %
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ALTERNATIVA 2.A.

ANOS ING-ALT 2.A. EGRE-ALT 2.A, FLUJO ALT2.A, FLUJO C-BASE DIF FLUJO UTILIDADES
1 0.00f 2461 850.06 -2 461 850.06 189 764105.53] -192 225 955.59| - 3 250 481
2 180 140 000.00; 2 369 582.63| 177770417.37 179 213 9563.07] -1 443 535,70 -4 430844
3 170 170 000.00] 2282 426.81] 167887 573.19 169 249 377.06] -1 361 803.87} - 5450 369
4 160 740 000.00f 2 200 099.43; 158 539 900.57 1569 840 622,55 -1 300 721.98] - 6331217
5 151 840 000.00) 2122 332.98] 149717 667.02 15094 7921.05] -1 230 254.03| -7 092 505
6 143 420 000.00{ 2048 874,80 141371 125.20 142 541 491.21] -1 170 366.01| - 7750681
7 135 480 000.00] 1979 486.20] 133 500 513.80 134 611 539.58| -1 111 025.78| -8 319893
8 127 980 000.00| 1913 941.73] 126 066 058.27 127118 261.28; -1 052 203.01] - 8 812 358
9 120 880 000.00} 1852 028.42] 11902 7971.58 120 041 840,59 -1013 869.01| - 9238 582
10 114 190 000.00f 1793 545.11{ 112 396 454.89 113 352 451.61 -955 996.72 - 9607 626

TOTAL |4 304 840 000.00; 21 024 168.47] 1 283 815 831.83) 1 486 681 663.63; -202 866 731.70
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4.3.3 INCORPORACION DE CONDENSADOS A LA CORRIENTE DE

CRUDO(ALTERNATIVA 2.B.).

Al igual que en la alternativa 1.B. se llevd a cabo la simulacion
incorporando la corriente de condensados que salen de la torre, sin incluir los
componentes ligeros que podrian ocasionar problemas en la estabilizacion del

crudo, la cual se logra después de pasar por el proceso de calentamiento.

El gas que sale de la torre se incorpora a la corriente del liberado en el
SHC3F, y este se envia al gas de alta presion previamente rectificado y

comprimido.

En la figura (4.5) se ilustra el proceso anteriormente descrito, al igual que
el numero de corrientes que existen en el sistema. En las tablas 4.28AB,C y D se

muestran las caracteristicas de cada una de ellas al igual que sus composiciones.
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4.3.3.1 ANALISIS ECONOMICO DE LA ALTERNATIVA 2.B.

INGRESOS DE LA ALTERNATIVA 2.B.

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

produccion son mostrados en la tabla 2.28.

PRODUCTO FLUJO ESPECIFI- PRECIO INGRESOS
CACION (USD/DIA)
ACEITE
Qo@cs. 2118500 | 57.00 API 20.00 423 700.00
(BPD) USD/BI
GAS
Qg @ c.s. 355,968 1 135.55 2784.61 991 232.05
(MMPCD) BTU/pie® | USD/MMPC
LPG
QLPG @ C.5. 1608.00 | 107.23 API 11.92 19 167.36
(BPD) USD/BI
INGRESO DIARIO TOTAL 1 434 099.41

Tabla 4.29 Ingresos por concepto de Ia comercializacién de la produccién

para la Alternativa 2.B.

| ALTERNATIVA 2.8. = INGRESO BRUTO TOTAL x ( 1-0.608 )

=1433381.31 x (1-0.608)

= 562 166.97 ( USD/dia )

= 205 190 943.60 ( USD/afio )
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En la tabla 4.30 se representa el comportamiento de la produccion
(expresada en flujos diarios), los ingresos anuales correspondientes a cada
producto, los ingresos anuales brutos y los netos para el horizonte del proyecto

(10 anos), considerando una declinacion anual de la produccion de 5.54%.

PRODUCCION DIARIA E INGRESOS ANUALES
INGRESOS | INGRESOS
AROS | Qo @ c.s. fo C.S. i Qurc@c.s| ILpG | BRUTOS NETOS
e MMUSD we MMgSD @ mmusp | flovigrie) | MMUSD
0" 21185.00 355.968 1.608.00
1*_|_20011.35 336.247 1618.91
2 | 18002.72 | 137.98 317619 | 322821 1434761 624 ] 467.04 | 18308
3 | 17855501 13034 300023 | 30404 | 1355071 6891 441171 17294
4 16.866.90 1123121 283402 | 28804 | 1280181 6661 41672 | 163.35
5 1 15931.90 | 11630 | 267.701 | 27200 | 1209.25 | 526 |  393.65 | _ 15431
8| 1504927 | 100.85 252871 1 257.01 1 1142251 4961 37182 | 14575
7_ | 1421554 | 103.17 238862 | 24278 | 1078961 469 | 35124 | 137.69
8 | 13247891 9802 | 225629 | 229331 101918 | 4.43] 331781 13006
o | 1268407 1 92501 213129 | 21662  982.71 1 4181 213391  122.85
10 108137 | B746 | 201322 | 20462 | 009.37 | 305 296031 116.04
TOTAL 999.43 2338.25 "~ 45,16] 3382.84 | 1326.07

* Periodo conslderado para |a realizacién de adecuaciones
Tabla 4.30 Comportamiento de la produccion y de los ingresos respectivos
para la Alternativa 2.B.

EGRESOS DE LA ALTERNATIVA 2.8.

La inversion del equipo requerido para esta alternativa se muestra en la

tabla 4.31.




CONCEPTO CARACTERISTICAS COSTOS
usD

Bomba de condensados R. vap. 1 3222.0BPD 19 134.82
Medidores totalizador y envio de vapores 81 960.80
Intercambiador calor EA-2{( q calor ) q = 4.16 MMBtu/hr 191 348.18
Intercambiador calor £A-3 {( q calor ) q = 4.39 MMBtu/hr 191 348.18
Tuberia para gas caliente 159 456.82
Modificacién del separador SHBP a SHBPJF 162 645.96
Ductos y valvulas 159 456.82
Bomba de carga 461.0 GPM 41713.90
Bomba de refujo 58.0 GPM 6 569.62
Bomba de fondo de [a torre 570.0 GPM 22 260.17
Enfriador del doma de la torre A=8450 pie’ 19 581.29
Enfriador del aceite A = 657 .0 pie’ 16 455.94
Intercambiador de calor 1.3 MMBtu/hr 76 539.27
Torre agotadora 17 933.0Lb - mol /dia 84 384.54
Calentador del fondo de la torre 11.48 MMBtu/hr 224 585.36
Acumuiador de reflujo 12 756,54
Instrumentacién, aislamiento, eléctricos, tuberia 774 258.55
SUBTOTAL 2244 456.77
+30 % DE INGENIERIA E INSTALACION 673 337.03

TOTAL 2917 793.80

Tabla 4.31 Inversion requerida de la Alternativa 2.B.
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TIPO CONCEPTO EGRESOS
USD/ANO
3 % Operadores (Bateria de separacion) 22 293.59
(O |3 % Operadores (Sistema de bombeo) 22 293.59
P | % Ingeniero jefe de sector 21541.34
E | % Ingeniero supervisor 15 708.10
R | Energla eléctrica de enfriadores de gas AP ( 336.396) MMPCD 4 10 692.22
A | Energia eléctrica de enfriadores de gas PI{5.253) MMPCD "™ 159.10
C Energia eléclrica de recuperadora de vapores (1) 61 107.23
| Energia eléctrica del calentador de fondo” 101 801.36
O {Bombeodecrudo” 19 981.47
N | Oeshidratacidn del crudo F 33307273
Bombeo de condensado | 2 602.31
Op. y mmio. por compresién del gas liberado del aceile separado en Pt - AP’ (Qga.an= 5.253 212 990.00
MMPCD)
Op. y mmlo. por compresion def gas fiberado del aceite separadoen BP - AP (Qgpp.ap™ 12,875 1020 749.49
MmPCO)f
Separadares y reclificadores 49 884.21
M | Separador elevado y estructura metdiica (1) 46 688.95
A | Enfriadores de gas (Predictivo y preventivo) 30773.57
N | Tanques de almacenamiento 140 322.00
T | Tanque de agua contra incendio (TAC) 14 032.20
E  |Recuperadorade vapores 140 959.82
N | BombaMECI 956.74
I Torre agotadora 4788.82
M | Calentador de fondo 12 745.21
| [intercambiador de calor (3) 19 134.80
E |Bombas 2 001.67
N | Enfriador def domo de fa torre 2 328.53
T |Obracki 133 943.73
0 Bombas de crudo ( 2 trasciegos y 2 de envio) 34 885.32
Bombas de condensado (2) 3664.95
Instrumentos 77 425.85
EGRESQ TOTAL ANUAL (USD/ ANO) 2 559 528.90

* Ccomp (PLAP)= 111.08 USOIMMPCS

** Ccomp (BP-AP)= 217.21 USDIMMPCS

F Egreso fijo

Tabla 4.32 Costos de operacion y mantenimiento de la Alternativa 2.B.
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De la tabla 4.32 se tiene que los egresos son:

E ACT o = 2559 528.90 USD / ANO
En la tabla 4.33 se presenta el comportamiento de los egresos respecto al

tiempo de vida del proyecto.

EFyo= 2559528.90-10692.22 - 1569.10 - 61 107.23 - 101 801.36 -
19 981.47 - 333 072.73 - 2602.31 - 212 990.00 - 1 020 749.49

EFUO= 796 372.99 USD/ANO

EGRESOS EGRESOS EGRESOS

ANO VARIABLES FIJOS TOTALES

{USD) (USD ) (USD)
1 1665 477.07 796 372.99 2 461 850.06
2 1 573 209.64 796 372.99 2 369 582.63
3 1486 053.82 796 372.99 2 282 426.81
4 1 403 726.44 796 372.99 2 200 099.43
5 1 325 959.99 796 372.99 2122 332,98
6 1252 501.81 796 372.99 2 048 874.80
7 1183 113.21 796 372.99 1979 486.20
8 1117 568.74 796 372.99 1913 941.73
9 1 055 655.43 796 372.99 1852 028.42
10 997 172.12 796 372.99 1793 545.11
TOTAL 13 060 438.27 7 963 729.90 21024 168.17

Tabla 4.33 Comportamiento de los egresos respecto al tiempo de la
Alternativa 2.B.




4.3.3.2 COMPORTAMIENTO ECONOMICO DE LA ALTERNATIVA 2.B.

El comportamiento econdmico de la alternativa se muestra en la tabla 4.34,
en la cual se presentan los ingresos, egresos y flujo de efectivo que se tendra

cada afio en el horizonte del proyecto.

|ATERNATIVA 2.B. EALTERNATIVA 2.8, FaLt2.8.=1-E
ANO INGRESOS EGRESOS FLUJO EFECTIVO
_UsD uspb usb

1 0.00 2 461 850.06 -2 461 850.06
2 183 080 000.00 2 369 582.63 180 710 417.37
3 172 940 000.00 2 282 426.81 170 657 573.19
4 163 350 000.00 2 200 099.43 161 149 900.57
5 154 310 000.00 2 122 332,98 152 187 667.02
6 145 750 000.00 2 048 874.80 143 701 125.20
7 137 690 000.00 1 979 486.20 135 710 513,80
8 130 060 000.00 191394173 128 146 058.27
9 122 850 000.00 1 852 028.42 120 997 971.58
10 116 040 000.00 1793 54511 114 246 454.89
TOTAL 1 326 070 000.00 21024 168.17 | 1 305 045 831.83

Tabla 4.34 Comportamiento econémico de la Alternativa 2.B,

El tiempo de recuperacion de la inversion determinado por medio del
programa de cémputo ECONOPETY sera:
Tri = 4.0 afos
La tasa interna de retorno o de rendimiento, determinada por el mismo
programa sera:

TIR ALT28.228.2%
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ALTERNATIVA 2.B.

ANOS ING-ALT 2.8. EGRE-ALT 2.8. FLUJO ALTZ2.8. FLUJO C-BASE DIF FLUJO UTILIDADES
1 0.00] 246185006| - 2461850.06] 189 764 105.53 - 192 225 955.50] - 3 250 481
Z | 183080 000.00] 2360 582.63| 180710417.37] 17921385307 1 496 464.30| - 2 008 510
3 | 172940 000.00| 2282426.81] 170657573.16] 160249 377.06] 1408 196.13] - 947915
4 | 163350 000.00] 2200 099.43| 1671 149900.57| 150 840 622.55] 130 278.02] - 42 492
5 | 154310 000.00] 2122332.98| 152187667.02 150 047 921.05| 1236 745.97] 730 144
6 145 750 000.00] 2048 874.80) 143 701 125.20{ 142 541 491.21 1159 633.99) 1 389189
7 | 137600 000.00] 1979486.20] 135 710513.80| 134 611530.58| 1096 974.22] 1 951 100
8 | 130060 000.00] 1913 941.73| 128 146 058.27| 127 116 261.28] 1027 796.99] 2 429 963
9 | 122850 000.00 1852 026.42 120997 971.58| 120 041 840.59 956 130.99| 2 837 848
10 | 116040 000.00] 1793 545.11] 114 246 454.80] 113 352 451.61 894 003.28) 3 185073

TOTAL | { 326 070 000.00| 21 024 168.17] 1 305 045 831.83] 1 486 681 663.63] - 181 635 731.70

147



4.4 COMPARACION Y EVALUACION DE LAS ALTERNATIVAS

PARA EL MANEJO Y ESTABILIZACION DE LOS CONDENSADOS.

En esta seccion se presenta de forma comparativa los pardmetros
econdmicos determinados en cada una de las alternativas, descritas
anteriormente.

La evaluacién econémica de cada una de ellas se llevo a cabo utilizando el
programa ECONOPETY que efectia el analisis de manera diferencial en los
ingresos, egresos y del flujo efectivo para calcular las utilidades(VPN); asi como
el tiempo de recuperacion de la inversion (Tri) y la tasa interna de retorno (TIR)

los resultados se muestran en la tabla 4.35.

Reduccion de Presion - Incremento de Temperatura
PARAMETRO | ALTERNATIVA | ALTERNATIVA | ALTERNATIVA | ALTERNATIVA
1A, 1.B. 2A. 2.8,
MAN. 3 CORRIENTES INCOR. FONDAJE MAN. 3 CORRIENTES INCOR. FONDAJE
INVERSION 4 146 564.91 4 146 554.91 2 917 793.80 2917793
(USD) ' ' ' -80
mc(;&seg,os 1314190 000.00 | 1326 900 000.00 | 1 304 840 000.00 | 1 326 070 000.00
ecm:g)os 27010081.00|  27010081.87 | 21 024168.47 | 21024 168.70
FLUJO DE
Erboqve | 120717991843 | 129988991843 | 1203 815 831.83 | 1305 045 831.83
(USD)
(ﬁ;g) -9114664.00 | -1336933.00 | -9 607626.00 3185 073.00
Tri (ANOS) no recuperable > 10.0 no recuperable 4.0
TIR (%) -0.099 3.3009 - 0.09906 28,2
VPNAVPI - 2.1981 .0.3224 - 3.2027 1.0916

n=10afos,i=10%

Andlisis después de obligaciones fiscales

Tabla 4.35 Tabla comparativa de las diferentes alternativas
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En la grafica 4.1 se muestra el comportamiento econdmico gue se
tiene para cada método analizado, todos ellos para un horizonte del proyecto a 10

afos y una tasa de descuento de 10 % anual.
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Grafica 4.1 Comportamiento econémico de las diferentes alternativas

De la gréfica se deduce que la mejor alternativa es la 2.B. que utiliza el
incremento de temperatura y la incorporacion del fondo de la torre a la corriente

de crudo.

En la maycria de los casos se tienen valores negativos de VPN, lo que
significa que se tienen pérdidas de los ingresos aunque realmente es un ahorro
ya que evita asi una serie de reclamos por parte del comprador debidas al

incumplimiento en la calidad contratada.
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CAPITULO 5

CONCLUSIONES

¢ Un proceso optimo en la actualidad no es aquel que cumple solamente con el
contrato de compra venta, sino que ademas las emisiones contaminantes que
anteriormente se presentaban ahora son aprovechadas no siendo el tanque de

almacenamiento la ultima etapa de separacion.

o El aprovechamiento de las emanaciones contaminantes se refleja en el
enriquecimiento del crudo en grados API, eliminacion de la quema de gas
liberado en el tanque de almacenamiento, obtencién de licuables del gas,
ademds de reducir el riesgo de accidentes en instalaciones por liberacién y

acumulacién de gas toxico.

¢ Los beneficios que se tendran del presente trabajo son evidentes, los que
justifica un analisis técnico - econdmico a nivel nacional con una posible
inversién para un mejor aprovechamiento de los recursos del pais, y asi

satisfacer demandas futuras.

o Es importante resaltar que si el valor comercial del condensado fuese

revalorado, métodos como el que utiliza torres fraccionadoras en combinacion
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con variacion de presién o temperatura en la que la produccion de los
condensados es considerable, es una opcion rentable y de menores
complicaciones técnicas; siendo ésto comprobado por compariias extranjeras

experimentadas en el comercio del producto.

Por lo anterior es recomendable aplicar una palitica de revaloracion de precios
de los hidrocarburos producidos, tomando como referencia los estandares
internacionales, los cuales estan en funciébn de las caracteristicas

fisicoquimicas de los mismos.

Existen méas procesos de estabilizacion de condensados en la industrias
extranjeras a la vanguardia en tecnologia y equipo, los cuales deben ser
tomados en cuenta para obtener un panorama mas amplio de posibilidades a

fin de lograr el proceso optimo.

El trabajo realizado engloba aspectos 100% reales, considerados para la
realizacion de cualquier proyecto afin, por lo cual se recomienda utilizarlo como

patron en este tipo de proyectos.

Es conveniente realizar este tipo de analisis para diferentes tipos de crudos

con la finalidad de determinar el proceso &ptimo para la estabilizacion y

comercializacion de condensados.
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« De la investigacion se concluye que cuando se utiliza torre fraccionadora se
obtienen los beneficios siguientes. 1- E! gas completamente seco que para
aprovecharse en la inyeccion al yacimiento, contribuyendo asi al proceso de
recuperacion secundaria. 2- Un incremento de LPG del cual existe una gran
demanda a nivel nacional. 3- Un condensado listo para ser comercializado 4.

Un crudo mejor estabilizado sin problemas para su manejo.

o Tres de las alternativas para el manejo de condensado resultaron con
utilidades negativas significando ésto pérdidas de ingresos, aunque
verdaderamente representa un ahorro. Ya que se obtiene un producto
estabilizado evitando asi un gran numero de reclamos de parte del comprador

por falta de calidad y volumen del producto adquirido.

¢ Otro de los aspectos que cabe recalcar es la proteccion al medio ambiente lo
que se traduce en un ahorro en sanciones por parte de organismos de
proteccién al mismo aunque en este estudio no se conté con elementos

necesarios para poder evaluarlos.
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Factor de volumen del gas (pies,” @ c. esc./pies,” @ ¢.S.)
Factor de volumen del aceite (pies,” @ c. esc./pies, @ ¢.S.)
Factor de volumen del agua (pies.’ @ c. esc./pies.’ @ c.s.)
Didmetro

Diferencia de presiones

Energia interna (cal)

Expansion Termica

Moles de alimentacion al sistema

Factor de friccion

Entalpia (cal)

Constante de equilibrio (adim.)

Moles de liquido liberados durante la separacion

Numero de Reynolds

Peso molecular

Presion (Ibdpg?)

Presion a la entrada de la linea (Ib/pg® abs)

Presion de separacion (Ib/pg® abs)

Presion de yacimiento (Ib/pg® abs)

Calor

Gasto de aceite (bl, @ c.s./dia)

Gasto de agua (bl @ c.s./dia)

Relacion gas - aceite (pie’g @ c.s./bloacs.)
Temperatura (°F)

Temperatura a la entrada de la linea (°F)
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Ts Temperatura de separacion (°F)
v Volumen
Moles de vapor liberados durante la separacion
v Velocidad de flujo (pies/seg)
Y Velocidad de la mezcla (pies/seg)
Vsg Velocidad superficial del gas (pies/seg)

Vsi Velocidad superficial del liquido (pies/seg)

w Trabajo

Xi Fraccién molar del componente “i" en la fase liquida
Ye Colgamiento del liquido

yi Fraccion molar del componente “i" en la fase gaseosa
Z Factor de compresibilidad del gas

Ve Densidad relativa del condensado (agua = 1)

Vg Densidad relativa del gas (aire = 1)

g Rugosidad de la pared en tuberias (pg)
n Coeficiente Joule - Thompson
A Colgamiento del liquido sin resbalamiento

J Viscosidad {(cp)

Pagua Densidad del agua (Ibn/pie’)

Pare  Densidad del aire (Ibn/pie’)

Pe Densidad del condensado (Ib./pie’)

Py Densidad del gas (Ib/pie’)

pL Densidad del liquido (Ibn/pie®)

Om Densidad de real de la mezcla (Ibn/pie’)

fns Densidad de la mezcla sin resbalamiento (Ib./pie’)
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