UNIVERSIDAD DE ORIENTE
NUCLEO DE ANZOATEGUI
ESCUELA DE INGENIERIA Y CIENCIAS APLICADAS
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA

EVALUACION DE LOS EFECTOS PRODUCIDOS POR LAS VARIACIONES DE
FLUJO DE ALIMENTACION Y DEL CAMBIO DE PATRON DE DILUENTE SOBRE
LOS PARAMETROS OPERATIVOS Y DISENO DE LOS EQUIPOS DEL CENTRO

OPERATIVO EXTRAPESADO BARE ESTE — CARINA (COXP)

Realizado por:

KARELYS ELIZABETH PINO MARTINEZ

Trabajo de grado presentado ante la Universidad de Oriente
como requisito parcial para optar al titulo de:

INGENIERO QUIMICO

Puerto La Cruz, Agosto de 2011



UNIVERSIDAD DE ORIENTE
NUCLEO DE ANZOATEGUI
ESCUELA DE INGENIERIA Y CIENCIAS APLICADAS
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA

EVALUACION DE LOS EFECTOS PRODUCIDOS POR LAS VARIACIONES DE
FLUJO DE ALIMENTACION Y DEL CAMBIO DE PATRON DE DILUENTE SOBRE
LOS PARAMETROS OPERATIVOS Y DISENO DE LOS EQUIPOS DEL CENTRO

OPERATIVO EXTRAPESADO BARE ESTE — CARINA (COXP)

ASESORES

Ing.Quim. Frank Parra Ing. Quim. José Peréz
Asesor académico Asesor industrial

Puerto La Cruz, Agosto de 2011



UNIVERSIDAD DE ORIENTE
NUCLEO DE ANZOATEGUI
ESCUELA DE INGENIERIA Y CIENCIAS APLICADAS
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA

EVALUACION DE LOS EFECTOS PRODUCIDOS POR LAS VARIACIONES DE
FLUJO DE ALIMENTACION Y DEL CAMBIO DE PATRON DE DILUENTE SOBRE
LOS PARAMETROS OPERATIVOS Y DISENO DE LOS EQUIPOS DEL CENTRO

OPERATIVO EXTRAPESADO BARE ESTE — CARINA (COXP)

JURADO

Ing. Quim. Frank Parra
Asesor Académico

Ing. Quim. Arturo Rodulfo M. Sc. Ing. Quim. Freddy Santamaria
Jurado Principal Jurado Principal

Puerto La Cruz, Agosto de 2011



RESOLUCION
De acuerdo al articulo 41 del reglamento de trabajos de grado:
“Los trabajos de grado son de la exclusiva propiedad de la Universidad de

Oriente y sélo podran ser utilizados a otros fines con el consentimiento del
Consejo de Nucleo respectivo, quien lo participara al Consejo Universitario”.



DEDICATORIA

Dedico este fruto de mi esfuerzo a todas esas personas especiales que forman
parte de mi vida:

A dios todopoderoso, por la fuerza que me ha dado en todo momento y darme las
herramientas necesarias para seguir adelante y lograr esta meta tan importante.

A mis Padres Elis de Pino y Agustin Pino, por el apoyo y el amor que me han
brindado en todo lo largo de mi carrera dandome la fortaleza necesaria para superar
los obstaculos y seguir adelante los Amo.

A mi abuela Isabel de Martinez, por el apoyo y los consejos que me ha dado en la
vida en los momentos mas dificiles haciéndome saber que los triunfos que obtenga en
la vida seran mi mejor herencia y orgullo para ella. Te Quiero Mucho.

A mis hermanas Maritzabel y Elimar, porque me han servido de ejemplo para
culminar con éxito mi carrera y a Marielis porque esta tesis te sirva también de
ejemplo y motivacion para la realizacion de tu proyecto de grado culminando con éxito
tu carrera recordando que los mejores logros requieren esfuerzo. Las Quiero Mucho.

A mi sobrinita Isabella, que llegaste a llenar de alegrias nuestras vidas, con tus
travesuras y ternuras te quiero mucho mi nifia bonita; Dios te bendiga.

A mi novio Darvin Azécar, por ser especial, por los consejos, por el apoyo y las
fuerzas que me haz brindado en todo este tiempo y sobretodo el amor que sientes y
me demuestra a cada momento, por eso te dedico esta tesis para que te sirva de
ejemplo y motivacion para lograr tus metas y cumplir tambien tu suefio con dedicacion
y esfuerzo. Te Amo Mi Amor.

PARA USTEDES CON CARINO!!!



AGRADECIMIENTOS

Agradezco a mis Padres, Hermanas, Abuela, Tios y demas Familia, por darme la
estabilidad emocional, econdmica y sentimental; para poder llegar hasta este logro
que definitivamente no hubiese logrado ser realidad sin ustedes.

Te agradezco a ti mi amor Darvin Azécar, por la ayuda y colaboracion que me diste a
lo largo de la realizacién de este proyecto.

A mis amigas Niurka y Karina, por las palabras, consejos y por la amistad
incondicional que me han brindado hasta ahora, que aun por la distancia siempre
estan ahi apoyandome. Las quiero mucho.

A mis amigas Ana, Leidy, Ana Karina y Jary que compartieron conmigo mi carrera
universitaria que aunque esten o ya han culminado la carrera existe todavia la
comunicacion, el compartir y el carifio entre nosotras. Gracias amigas.

Al Ing. Gustavo Velasquez, por brindarme la ayuda y poder realizar mis pasantias de
grado.

A mis tutures industrial y académico, el Ing. Jose Perez por haberme ensefiado y
ayudado en todo el trayecto de mis pasantias y al Ing. Frank Parra por la ayuda que
me brindo y todos sus asesoramientos académicos.

Al Ing. Otman Arocha, por los consejos y la amistad que me brindaste a lo largo de
mis pasantias, sobretodo por los asesoramientos que me distes relacionado con mi
trabajo de grado.

Agradezco a toda la Gerencia de Proyectos mayores a cada uno de sus trabajadores
que colaboraron conmigo y me hicieron sentir parte de ellos.

A todos aquellos profesores a quienes les debo gran parte de mis conocimientos,
gracias por su paciencia, ensefianza y finalmente un eterno agradecimiento a esta
prestigiosa universidad la cual abre sus puertas a jovenes como nosotros,
preparandonos para un futuro competitivo y formandonos como personas de bien.

Y a todas aquellas personas compafieros y amistades que de una u otra forma,
colaboraron o participaron en el trayecto de mi carrera y en la realizacién de esta tesis
que a pesar de que no los mencione, hago extensivo mi mas sincero agradecimiento.

Muchas Gracias a todos!!!

VI



RESUMEN

Este proyecto se basé en la evaluacidon de los equipos y tuberias pertenecientes a los
sistemas de separacion, tratamiento y transferencia del Centro Operativo Extrapesado
Bare Este-Carifia ante cambios en el flujo de alimentacién a dicho centro, ya que se
prevé que podria presentarse variaciones por posibles inconvenientes a la hora de
producir el crudo de los pozos; ya sean de tipo eléctricos 0 mecanicos. Esto provoca
problemas en las condiciones operacionales para las cuales estan disefados los
equipos. Aunado a esto los volumenes de diluente de 22 °API han disminuido, por lo
cual se hace necesario el uso de un fluido mas liviano como la nafta para la dilucion
del crudo y facilitar su transporte a través de las tuberias. En este estudio se analizo el
comportamiento del sistema en diferentes escenarios cuando se presentaban ambas
situaciones por medio de ecuaciones matematicas y simuladores de proceso como el
Pro/ll 8.2 y Pipephase 9.1, tomando en consideracion las condiciones de disefio y de
operacion establecidas para cada equipo, encontrandose que al disminuir el flujo de
alimentacion desde un 40% la cantidad de bombas que se encuentran operando
estaban por debajo de su capacidad, lo cual hizo necesario el uso de un menor
numero de bombas. De igual forma sucedié con los intercambiadores de calor
crudo/crudo cuando se aumenta el calor que es intercambiado entre los fluidos. Al
evaluar el nuevo patrén de diluente se determiné que algunas lineas de flujo no
cumplian con la norma PDVSA L-TP 1.5 “Calculo hidraulico de tuberias”, por lo cual
se propuso cambiar el diametro de la tuberia mejorando asi la caida de presién y su
velocidad. Esto con el propdsito de mejorar el proceso y el buen funcionamiento de los
equipos obteniendo un producto dentro de las especificaciones requeridas.
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CAPITULO 1
INTRODUCCION

1.1 Descripcioén de la empresa

Petroleos de Venezuela S.A. (PDVSA) fue creada por decreto presidencial en el afo
1975, encargandose de la exploracion, produccion, manufactura, transporte y
mercadeo de los hidrocarburos, de manera eficiente, rentable, segura, transparente y
comprometida con la protecciéon ambiental, con el fin Ultimo de motorizar el desarrollo
armonico del pais, afianzar el uso soberano de los recursos, potenciar el a y propiciar
una existencia digna y provechosa para el pueblo venezolano, propietario de la
riqueza del subsuelo nacional y unico duefio de esta empresa operadora.

Desde entonces el progreso, el fortalecimiento empresarial y la magnitud de las
actividades de la corporacion y sus filiales han sido sobresalientes y reconocidas por
la comunidad petrolera mundial. Los resultados avalan los beneficios que para el pais
han significado las relaciones comerciales internacionales directas de PDVSA y sus
filiales en los mercados de hidrocarburos del mundo. Hoy en dia, PDVSA es una de
las corporaciones productora de petréleo, gas y energia del mundo.

La gerencia de proyectos mayores se encuentra ubicada en el distrito San Tomé
estado Anzoategui. Esta gerencia es responsable de ejecutar proyectos de alta
complejidad técnica, impacto operacional y elevado costo de inversidn, con el objeto
de proveer las instalaciones e infraestructura de superficie para las operaciones de
produccion de petroleo y gas en forma eficiente y confiable. Algunos de los objetivos
de la gerencia de proyectos mayores son los siguientes:

- Consolidar una organizacion dinamica y flexible que disponga de personal con las
competencias apropiadas para la eficiente ejecucion de proyectos de alta complejidad
técnica, impacto operacional y elevado costo de inversion.

- Asegurar la disponibilidad de la infraestructura requerida para apalancar la
produccion de petréleo y gas cumpliendo con la normativa legal vigente en materia de
seguridad, higiene y ambiente.

- Garantizar la adecuada y oportuna definicion, desarrollo e implantacion de los
proyectos mayores bajo los requerimientos en calidad, tiempo, costo y operabilidad,
establecidos por el cliente y alineados con el Plan de Negocios de Exploracion y
Produccion Faja del Orinoco.

¢ Mision de la gerencia de proyectos mayores

Ejecutar los proyectos de producciéon en todas sus fases de desarrollo, con el objeto
de proveer las instalaciones e infraestructura de superficie en el area de produccion
en forma eficiente y confiable, bajo los estandares internacionales de calidad, a través
del uso de tecnologias, mejores practicas en Gerencia de Procesos y Proyectos de
inversion y fomentando el desarrollo sustentable.

e Vision de la gerencia de proyectos mayores

Ser la organizacion lider en el desarrollo integral de los proyectos de instalaciones e
infraestructuras de superficie en la Division Faja, reconocida por su alto desempefio
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tecnologico y gerencial, integrada al desarrollo optimo de los hidrocarburos, alineada
con los planes estratégicos de PDVSA en armonia con el medio ambiente, impulsada
por su capital humano y orientada a apalancar el desarrollo sustentable.

1.2 Planteamiento del problema

Venezuela posee inmensas reservas de crudos y su ubicacion geografica esta en un
area privilegiada por la cercania de los mercados del Norte y Sudamérica.
Actualmente el petrdleo ocupa el primer lugar como fuente de energia en el mundo y
es materia prima principal en la industria petroquimica.

La acumulacion de crudos pesados y extrapesados se ubican principalmente en
281 cuencas distribuidas en todo el planeta, siendo la cuenca oriental de Venezuela,
donde se encuentra la Faja del Orinoco, que ocupa el primer lugar, con 30% de
recursos mundiales de este tipo de hidrocarburos, por lo cual se puede decir que la
Faja Petrolifera del Orinoco, es la reserva de petréleo pesado y extrapesado mas
grande del mundo.

La Faja Petrolifera del Orinoco con una estimacion de 235.000 millones de
barriles de crudos pesados y extrapesados (reserva que esta actualmente en
certificacion y cuantificacion), comprende una extension de 55.314 km? y un area de
explotacion de 11.593 km? con 700 km de longitud; tiene entre 35 y 100 km de ancho
y esta ubicada al sur de los estados Guarico, Anzoategui y Monagas. Este gran
reservorio petrolero fue dividido en cuatro grandes areas, siendo éstas de Oeste a
Este: Boyaca, Junin, Ayacucho y Carabobo; estas areas estan segmentada en 27
bloques de 18.220 km? para cuantificacion de volimenes (Boyaca 6, Junin 10,
Ayacucho 7 y Carabobo 4).

Para manejar el incremento de produccion de los campos Bare Este - Carifia del
distrito San Tomé se contempla la construccién del Centro Operativo Extrapesado
(COXP), ya que el mismo no cuenta con la infraestructura necesaria que permitan el
manejo y el tratamiento de la produccion de los pozos que lo conforman.

El Centro Operativo Extrapesado (COXP), sera ubicado en los campos
operacionales Bare (Area Este), en el bloque Ayacucho entre los Bloques Junin y
Carabobo en el sector Nor-Oriental del Area de Hamaca en la Faja petrolifera del
Orinoco perteneciente al distrito San Tomé; estara constituido por una importante
planta de tratamiento de crudo extrapesado, en donde dicho crudo sera pasado por
distintos procesos para acondicionarlo y asi darle caracteristicas necesarias para
elevar su valor comercial.

El centro operativo estara conformado por tres modulos de produccion disefiados
para manejar un volumen total de 555,6 Mbpd (mil barriles de petréleo diarios) de
fluido, cada médulo estando constituido por dos trenes de tratamiento idénticos. Para
el manejo del gas se contara con el centro de compresion y tratamiento gas Bare
(CCTGB) con una capacidad total de manejo y procesamiento de 180 MMpced
(millones de pie cubico estandar diarios), que tratara y comprimira el gas proveniente
de Bare, Carifia y Arecuna, para luego ser llevado al gasoducto COXP Anaco- Puerto


http://ads.us.e-planning.net/ei/3/29e9/cfa010f10016a577?rnd=0.3061171597808542&pb=e1f0a0832b3ca615&fi=59f0a5f7382d231c&kw=reservas
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Ordaz. Adicionalmente, este Centro Operativo Extrapesado tendra una planta de
tratamiento de agua de formacién (PTAF), cuya funcion sera aplicarle el debido
tratamiento a las aguas asociadas al crudo.

La capacidad de produccion dependera del crudo que viene de los pozos
exploratorios-productores y se estima que podria presentar variaciones por posibles
inconveniente a la hora de producir el crudo del pozo, ya sean eléctricos 0 mecanicos,
etc., lo cual puede traer como consecuencia problemas operacionales en el centro
operativo, debido a que pueden estar fuera de las condiciones de operacion para los
cuales estan disefiados los equipos de la planta.

Aunado a esto, en la actualidad no existe suficiente capacidad para producir
diluente de 22° API, por lo cual PDVSA provee utilizar nafta como nuevo fluido para
diluir el crudo destinado al Centro Operativo Extrapesado (COXP), cuya situacion
podria afectar tanto la cantidad de crudo de formacién como el porcentaje de agua y
gas ocasionando cambios en las condiciones de las unidades existentes.

Esto conduce a estudiar este tipo de situaciones con el propdsito de conocer las
condiciones de operacion de las unidades que integraran este centro operativo y la
forma de como se comportara el nuevo patron de diluente cuando se produzcan
cambios en la proporcion crudo-diluente. Ademas se determinaran las posibles
limitaciones desde el punto de vista operacional, que presentaran las instalaciones del
centro operativo.

En base a lo anterior la Gerencia de Proyectos Mayores PDVSA San Tomé
propuso realizar la evaluacion de los efectos producidos por las variaciones de
alimentacion y el cambio de patrén de diluente sobre los parametros de operacion del
Centro Operativo Extrapesado Bare Este — Carifia, que permita recomendar acciones
para mejorar las condiciones operacionales garantizando el buen funcionamiento de
los equipos y lograr asi la correcta operacién de la planta.

Cabe resaltar que este proyecto sera de gran importancia para la empresa puesto
que se conoceran las restricciones de capacidad operacional de los equipos, lo cual
contribuira a un mejor aprovechamiento de la eficiencia de los mismos.

La evaluacion de la planta para cuando hay variaciones del flujo de alimentacion y
cambio de patrén de diluente comprendera todo el sistema de separaciéon de crudo
hasta las lineas de descarga hacia el centro de compresion y tratamiento gas Bare
(CCTGB) y la de la planta de agua de formacién (PTAF), el cual se realizara mediante
los paquetes de simulacion Pro/ll 8.2 y Pipephase 9.1, para verificar las condiciones
de operacién de cada equipo o unidades cuando ocurren estas variaciones y obtener
los balances de materia y energia del proceso.

1.3 Objetivos

e Obijetivo general
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Evaluar los efectos producidos por las variaciones de flujo de alimentacion y del
cambio de patrén de diluente sobre los parametros operativos y disefio de los equipos
del Centro Operativo Extrapesado Bare Este — Carifia (COXP).

¢ Objetivos especificos

1.- Analizar los efectos producidos en los equipos y tuberias por las variaciones de
flujo de alimentacion a la planta sobre las condiciones de disefio, por medio de
balances de masa y energia.

2.- Determinar las limitaciones operativas que se presentan en cuanto al disefio de las
instalaciones del Centro Operativo Extrapesado para el manejo de un cambio de
patrén de diluente.

3.- Sugerir mejoras en el disefio de las instalaciones del Centro Operativo
Extrapesado para el manejo de un cambio de patron de diluente.

4.- Proponer estrategias de operacidn que mejoren las condiciones operativas
establecidas en el disefio del Centro Operativo Extrapesado para el manejo de un
cambio de patrén de diluente y variaciones del caudal de alimentacion a la planta.



CAPITULO 2
MARCO TEORICO

2.1 Antecedentes

Rojas (2010), evalué termodinamicamente las facilidades centrales de procesamiento
de fluidos de la empresa mixta Petrolera Sinovensa, sobre la base de las
caracteristicas originales de disefio y operacion del sistema de tratamiento de crudo,
con el fin de determinar la maxima capacidad de procesamiento de las instalaciones
tanto de la estacion de flujo como de la planta de deshidratacion/desalacion, lo cual
involucra la revision de las variables operacionales en funcién de flujos procesados y
el empleo de modelos de simulacion de las condiciones de operacion actuales para la
obtencion de balances de materia y energia del proceso.

Galanton (2009), evalud el proceso de deshidratacion de crudo en el Centro
Operativo Bare (COB), ubicado en EIl Tigre, estado Anzoategui, a través de la
simulaciéon de la planta en varios escenarios; disefio, operacién actual y escenario
futuro, empleando el simulador de procesos Hysys, con el fin de determinar los cuellos
de botella causantes de problemas operacionales. Sefal6 como propuesta la
instalacion de medidores de flujo al inicio del proceso, asi como la ampliacion de las
capacidades de los separadores de entrada.

Jiménez (2006), evalu6 el comportamiento operativo de los diferentes equipos de
la planta de parafinas de la Refineria San Roque, mediante el programa Aspen
Process Explorer enlazado a la sala de control permitiendo establecer los limites de
operacion segura de los equipos que garantizan la integridad mecanica de los mismos
y el buen desarrollo de los mismos, sefialando como solucion cambiar ciertas bombas
e intercambiadores debido a que estaban operando fuera de los limites establecidos
ya que representan un riesgo para el proceso. Ademas reemplazar los instrumentos
de medicién de presion y temperatura para llevar un mejor control de las variables.

Macabis (2003), evalué las condiciones de operacion del sistema de distribucion
de diluente del campo Melones para asi identificar los factores que inciden en su
eficiencia y proponer un plan de mejoras. Propuso ciertas modificaciones de
infraestructura con la finalidad de estabilizar la presion del sistema y asegurar el
suministro de diluente a los pozos.

Gonzalez (2001), evaludé las condiciones maximas y minimas permisibles de
operaciéon de los equipos involucrados en el sistema de transporte de crudos
comparandolos con las variables de operacion actual, a través de una evaluacion
hidraulica del sistema con el fin de predecir las consecuencias de las desviaciones
operacionales fuera de los limites de operacion segura encontrando deficiencias e
incumplimiento de leyes en ciertos equipos.

El estudio a realizar tiene en comun con los antecedentes previamente
mencionados, la evaluacion en cuanto a los equipos desde el punto de vista
operacional, ademas del disefio de instalaciones para mejorar el proceso y la
eficiencia de dichos equipos.
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2.2 Yacimiento

La acumulaciéon de hidrocarburos en el interior de la tierra que se forma cuando las
rocas en el subsuelo presentan condiciones adecuadas de forma y compactacion para
que estos compuestos quimicos queden atrapados se denomina yacimiento.
Normalmente contiene tres fluidos (aceite, gas y agua) que se separan en secciones
distintas debido a sus gravedades variantes. Inicialmente para ubicar estos fluidos se
perfora un pozo exploratorio; si este es exitoso, se perforan pozos de avanzada para
determinar su tamafo y por ultimo, se perforan pozos de desarrollo cuyo numero
depende del esquema recomendado para dicho yacimiento. (Gonzalez 2008).

Durante la vida productiva los pozos requieren de mantenimiento, estimulacion y
reacondicionamiento. Generalmente, el mantenimiento de los pozos de flujo natural
redunda en hacer inspecciones programadas para verificar que el cabezal y sus
aditamentos (manodmetros, valvulas, flujoductos y estranguladores) estén en buen
estado, para evitar fugas y desperfectos indeseables. Los programas de limpieza y
reacondicionamiento en los campos petroleros son partes importantes del esfuerzo de
cada dia para mantener la produccién de hidrocarburos a los niveles deseados.
(Medina, Quintero 1998).

2.2.1 Factores que influyen en la produccion

Entre estos factores se destacan:

e Arenamiento

Las acumulaciones de arena y sedimento en el fondo del pozo, pueden ser de tal
magnitud que disminuye drasticamente la produccion del pozo.

e Acumulacién de parafina

Los crudos parafinicos tienen algo de asfalto, por eso se catalogan como base mixta,
siendo la temperatura un factor importante que afecta el comportamiento de la
viscosidad del crudo, desde el yacimiento hasta la superficie. A medida que el crudo
fluye del yacimiento al pozo y hasta la superficie, disminuye la temperatura y se hace
el crudo mas viscoso, especialmente si el crudo es pesado o extrapesado. La
disminucién de temperatura o enfriamiento causa el desprendimiento de particulas de
parafina. Esta cera o parafina que no arrastra el flujo tiende a obstruir los canales de
flujo en la periferia del estrato productor alrededor de la pared del hoyo, reduciendo
asi la productividad del pozo. (Medina, Quintero 1998).

2.3 Sistemas de produccion
Son un conjunto de instalaciones cuyo objetivo consiste en el manejo de la mezcla de
gas-petroleo desde que se extrae del yacimiento hasta que se realizan las
operaciones de comercializacién del petroleo y del gas.

La produccion de petroleo, para que cumpla con los requisitos para la venta, debe
satisfacer las especificaciones de comercializacion, refinacion y almacenamiento,
motivo por el cual la separacion de los tres fluidos principales que se obtienen del
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pozo (petroleo, gas y agua) debe realizarse de manera optima. (Medina, Quintero
1998).

2.4 Manejo de la produccién

Del cabezal de cada pozo arranca la tuberia de flujo que tendida sobre el suelo, llega
a una determinada estacion de recoleccion, disefiada para recibir la produccion de
cierto numero de pozos. El numero de tuberias de flujo (flujoducto) que tiene cada
cabezal depende de la terminacion del pozo: sencilla, doble o triple. El diametro de
cada flujoducto corresponde al maximo volumen de produccidbn que se piensa
manejar, asi como también de las caracteristicas del crudo, especialmente la
viscosidad y la presion del flujo natural en el cabezal. En el caso de pozos que
producen por bombeo mediante varillas de succién, la presion en el cabezal es casi
nula pero la viscosidad del crudo es factor de consideracion especial para seleccionar
el diametro del flujoducto si el crudo es muy pesado o extrapesado. (Medina,
Quintero 1998).

2.5 Multiple de produccién

En la estacion de flujo y de recoleccién, el multiple de produccién representa un
sistema de recibo al cual llega el flujoducto de cada uno de los pozos productores
asignados a esa estacion. El multiple facilita el manejo de la produccion total de los
pozos que ha de pasar por los separadores como también el aislamiento de pozos
para pruebas individuales de produccién. Por medio de las interconexiones del
sistema y la disposicién apropiada de valvulas, se facilita la distribucion, el manejo y el
control del flujo de los pozos. (Medina, Quintero 1998).

2.6 Facilidad de produccion

Es un conjunto de equipos que consisten en separar el producto del pozo en tres
componentes tipicamente llamados fases, las cuales son conocidas como aceite, gas
y agua, y convierte estas fases en productos comerciales o dispone de estas de una
manera en que no perjudique al medio ambiente. Las principales variables de
operacion a controlar dentro de la facilidad de produccién son: presion, nivel,
temperatura y flujo. Es importante que estas variables estén controladas en los puntos
que el disefiador y el operador consideren convenientes para asegurar el estado
optimo de la planta en general. (PDVSA, 1985).

2.7 Estaciones de flujo

Se basan en un conjunto de equipos que se interrelacionan para recibir, separar,
almacenar temporalmente y bombear los fluidos provenientes de los pozos. (PDVSA,
1985).

2.7.1 Funciones principales de las estaciones de flujo
Las funciones principales de las estaciones de flujo son las siguientes:
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e Recopilar la produccion de diferentes pozos de un area determinada.

e Separar la fase liquida de la gaseosa del fluido multifasico proveniente de los
pozos productores.

e Medir la produccién de fluido de cada pozo.

e Almacenar temporalmente el crudo y luego ser bombeado a las estaciones de
descarga, para separar el crudo del agua. (PDVSA, 1985).

2.8 Métodos de produccion

Para pozos que desde el mismo comienzo de su vida productiva no puedan fluir por
flujo natural, se recurre entonces a la terminacién por bombeo mecanico, bombeo
hidraulico, levantamiento artificial por gas o bombeo mecanico asociado con inyeccién
de vapor, segun las caracteristicas del yacimiento a intervalos seleccionados para
producir. (PDVSA, 1985).

2.8.1 Bombeo mecanico

El yacimiento que ha de producir por bombeo mecanico tiene cierta presion, suficiente
para que el petréleo alcance un cierto nivel en el pozo. Por tanto, el bombeo mecanico
no es mas que un procedimiento de succioén y transferencia casi continua del petréleo
hasta la superficie. (PDVSA, 1985).

2.8.2 Bombeo hidraulico

En este tipo de mecanismo de extraccién del petroleo del fondo del pozo, se usa
como medio impelente del petréleo un fluido que se bombea por la tuberia de
educciéon. El petroleo producido y el fluido impelente suben a la superficie por el
espacio anular. La mezcla pasa por un separador o desgasificador y luego a un
tanque de donde el petréleo producido pasa al almacenamiento y suficiente impelente
permanece en el tanque para ser succionado por la bomba y ser bombeado otra vez
al pozo. (PDVSA, 1985).

2.8.3 Bombeo de cavidad progresiva

El fluido del pozo es elevado por la acciéon de un elemento rotativo de geometria
helicoidal (rotor) dentro de un alojamiento semielastico de igual geometria (estator)
que permanece estatico. El efecto resultante de la rotacion del rotor es el
desplazamiento hacia arriba de los fluidos que llenan las cavidades formadas entre
rotor y estator. (PDVSA, 1985).

2.8.4 Bombeo electrosumergible

Con este método se puede bombear grandes volumenes de fluidos. Consiste de una
bomba de varias paletas montadas axialmente en un eje vertical unido a un motor
eléctrico. (PDVSA, 1985).
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2.8.5 Levantamiento artificial por gas

El levantamiento artificial por gas, del tipo intermitente y continuo, se usa desde hace
mucho tiempo. Mayor ventaja ofrece el tipo de inyeccion continua para hacer producir
pozos que mantengan una razonable presion de fondo que sostenga un indice de
productividad de liquidos no menor de 0,23 m®/dia (1,45 bbl/dia). (PDVSA, 1985).

2.9 Diluentes
Es un agente de dilucion de concentracidn y se utilizan para facilitar el movimiento de
fluidos muy viscosos, disminuyendo los costos de transporte.

En el caso de la inyeccion de diluente para la produccidn de petroleo extrapesado,
es necesario optimizar los caudales de inyeccidn, ya que generalmente el diluente es
un crudo caro, que no debe desperdiciarse. Si se inyecta en demasia, se aumenta el
costo del crudo producido, y si el caudal es insuficiente, disminuye la capacidad de
produccion del crudo. El volumen inyectado debe ser mantenido en los valores
Optimos para cada pozo.

2.9.1 Inyeccioén de diluente

La inyeccién de diluente puede realizarse en fondo o en superficie. A su vez, la
inyeccion en fondo puede hacerse a la succién o a la descarga de la bomba. La
ventaja de hacerlo a la succion es que la viscosidad de los fluidos a la entrada
disminuye, lo cual propicia un mayor llenado de la cavidad, aumentando la eficiencia
volumétrica. Por otro lado, en este caso la bomba maneja no solo los fluidos de
yacimiento, sino también el caudal de diluente, lo cual disminuye la eficiencia global
del sistema.

En el caso de la inyeccion en fondo a la descarga de la bomba, pareceria légico
pensar que la bomba esta mas protegida pues no maneja el diluente, sin embargo, en
caso de fallas eléctricas, el diluente se desvia hacia abajo, inundando la bomba y
produciendo su falla casi inmediata. Para evitar esto se coloca una valvula check de
bola y asiento (valvula fija) a la entrada de la bomba. Esta practica ha traido
problemas, pues dificulta el espaciamiento, ya que el fluido atrapado entre el sello
rotor-estator y la valvula fija, impide que el rotor llegue a tocar el pin de paro, dejando
gran parte del rotor fuera del estator, lo cual puede producir la rotura del rotor por
fatiga debido a vibraciones excesivas o el desgarramiento del estator, ya que el
numero de etapas efectivas y la capacidad de levantamiento o cabeza de la bomba,
se ven reducidas.

2.9.2 Importancia de la inyeccion de diluente

La inyeccion de diluente es importante por los siguientes motivos:
e Reduce el consumo de energia eléctrica.

e Mejora el desplazamiento de fluidez en la linea de produccion.
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2.9.3 Principales razones para el uso de diluente en la produccién, recoleccion y
transporte de crudos extrapesados
Una de las principales razones para usar diluente, es obtener una mezcla con una
viscosidad que permita su bombeo desde la formacion (yacimiento) hasta la superficie
y que también pueda bombearse a través de lineas de superficie, equipos de
tratamiento y oleoductos.

Para el uso de un diluente se puede senalar lo siguiente:
e Una disminucién en la viscosidad de un crudo que se va a deshidratar permite
incrementar el grado de efectividad de ese proceso.
e La reduccion de viscosidad también facilita el paso del fluido a través de: valvulas,
equipos de medicidn y otros equipos.

2.9.4 Desventajas de usar diluente

Las desventajas que se presentan al usar diluente son:

e Generalmente tanto los diluente como su transporte y almacenamiento son
costosos.

e Es necesario contar con fuentes seguras de abastecimiento del diluente y en las
cantidades requeridas.

e Es fundamental contar con un sistema de inyeccion de diluente que posea
bombas, lineas, multiples, equipos de medicion y control y otros. Esto resulta en un
gasto inicial y de mantenimiento apreciable.

2.9.5 Factores para optimizacion de la inyeccion de diluente

Para poder determinar el volumen éptimo a inyectar a un pozo petrolero de crudo
pesado se requieren algunas de las informaciones siguientes:

e Tasa de produccion del pozo = Qp

e Gravedad API (°API) del crudo producido por el pozo = Gp

e Volumen (Vd) y gravedad API (Gd) del crudo liviano o mediano disponible y
suficiente a usar como diluente.

e Factibilidad de trasladar el diluente hasta el pozo, bien para inyectarlo al mismo a
través de un capilar insertado hasta la formacion productora o bien para mezclarlo una
vez producido en la linea de flujo del pozo.

e Gravedad de mezcla (Gm) requerida en el campo por el terminal de embarque, a
fin de que en éste se pueda lograr la mezcla comercial deseada por los clientes.

2.9.6 Métodos de inyeccion de diluente a pozos

Existen diversos métodos de inyeccion de diluente; el diluente puede ser inyectado en
el fondo del pozo a través de la tuberia de produccién (completacién niple perforado y
empacadura) en bombeo mecanico y puede ser inyectado directamente a la linea de
flujo para completaciones punta libre en bombeo mecanico y para completaciones
BCP (bombeo de cavidad progresiva).
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e Con empacadura

El diluente se inyecta por la tuberia de produccién, mezclandose con el fluido
producido practicamente en la descarga de la bomba, a través de un niple perforado o
zapata mezcladora. De esta forma, la mezcla o crudo mejorado pasa por el niple
perforado hacia el revestidor de produccidon ascendiendo hasta el cabezal del pozo y
continuando su recorrido a través de la linea de flujo hasta las estaciones.

En resumen una vez que el diluente entra a los multiples de distribucion de
diluente existentes en las estaciones, se inyecta a los pozos respectivamente; en
dichos multiples existen varias valvulas de choque ajustables las cuales regulan el
volumen de flujo de diluente y posteriormente se distribuye a los pozos por medio de
lineas de 2" y 3” de diametro.

Una vez que el diluente entra a los multiples de distribucién de diluente, es
inyectado a los pozos. El volumen de diluente que se inyecta al pozo se mide a través
de contadores individuales que poseen cada uno de ellos y el caudal es regulado por
valvulas de choque que se encuentran ubicadas en la misma linea de diluente a unos
20 metros del pozo. Estos reciben el diluente fuera de completacion, es decir en la
linea de produccion.

Las presiones de diluente en la inyeccion deben ser mayores que en la linea de
produccion en el caso del bombeo por cavidad progresiva (BCP) y mayor que la
presion de cabezal para los pozos de bombeo mecanico (BM), para garantizar que el
diluente entre al pozo; esta presion es igual que en el bombeo mecanico y no debe
sobrepasar cierto limite, ya que una presion muy alta y un gran volumen de flujo, no
permitirian la salida del crudo de formacion.

e Sin empacadura

El diluente se inyecta al pozo en la superficie, directamente en la linea de flujo
ocurriendo la mezcla en este punto y facilitando el recorrido de fluido extraido a través
de la tuberia hasta la estacion recolectora.

2.10 Flujo de fluidos en tuberias

Para transportar el fluido desde un lugar hacia otro se utilizan tuberias y redes de
tuberias. En las tuberias, el fluido se encuentra con diferentes agentes que son
causantes de cambios de patron de flujo. El fluido, al ponerse en contacto con las
paredes internas de las tuberias y con distintos accesorios de la misma, pierde
energia cinética; es importante conocer esta pérdida para poder predecir el
comportamiento del fluido en su recorrido, asi como las condiciones de operacion.
(Jiménez, 2006).

2.10.1 Regimenes de flujo de fluidos en tuberias

Existen dos tipos diferentes de flujo de fluidos en tuberias, siendo la velocidad critica
el factor determinante para reconocer cada régimen de flujo. La velocidad critica es
aquella en la cual a medida que el caudal se incrementa en el flujo laminar las
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laminas, que se mueven en linea recta, comienzan a ondularse y se rompen en forma
brusca y difusa.

El tipo de flujo que existe a velocidades mas bajas que la critica se conoce como
régimen laminar, régimen que se caracteriza por el deslizamiento de capas cilindricas
concéntricas una sobre otra de manera ordenada. La velocidad del fluido es maxima
en el eje de la tuberia y disminuye rapidamente hasta anularse en la pared de la
tuberia.

A velocidades mayores de la critica el régimen es turbulento. En el régimen
turbulento hay un movimiento irregular e indeterminado de las particulas del fluido en
direcciones transversales a la direccion principal del flujo; la distribucién de
velocidades en el régimen turbulento es mas uniforme a través del diametro de la
tuberia que en el régimen laminar. (Jiménez, 2006).

2.10.2 Pérdidas por friccion en tuberias

La resistencia al paso de flujo a través de una tuberia origina pérdidas de energia o
pérdidas de carga o friccion. Esta resistencia al paso de flujo es debida a fuerzas de
corte causadas por la viscosidad y la turbulencia que ocurre a lo largo de la pared de
la tuberia, por la rugosidad de ésta. Las pérdidas de presion en un sistema de
tuberias se deben a varias caracteristicas del sistema, que pueden clasificarse como
sigue:

e Rozamiento en las paredes de la tuberia, que es funcién de la rugosidad de la
superficie interior de la misma, del diametro interior de la tuberia y de la velocidad,
densidad y viscosidad del fluido.

e Cambios de direccion del flujo.

e Obstrucciones en el paso del flujo.

e Cambios repentinos y graduales en la superficie y contorno del paso del flujo.
(Jiménez, 2006).

2.10.3 Pérdidas menores

Las pérdidas menores son aquellas producidas por los accesorios que
necesariamente deben ser colocados en las tuberias para que estos puedan realizar
funciones especificas como:

e Desviaciones en 45°y 90°.

e Corte de flujo.

¢ Relaciones de presion y flujo.

Dentro de este grupo también se incluyen las pérdidas por ensanchamiento y/o
reduccion brusca del area seccional transversal de flujo. Las pérdidas de carga que
producen los accesorios pueden ser calculados por los métodos de longitud
equivalente y el de las pérdidas locales.

El método de la longitud equivalente consiste en transformar las pérdidas que
produce un accesorio, en su equivalente en longitud de tuberia, de tal forma que una
valvula de compuerta, por ejemplo, producira las mismas pérdidas que un tramo
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determinado de tuberia (de longitud equivalente) con el mismo diametro. Para obtener
la caida de presidon total de una tuberia, se determinan las longitudes a las que
equivalen los accesorios y se les suma la longitud real de la tuberia. Con este
resultado se aplica la ecuaciéon correspondiente segun el tipo de fluido, utilizando la
longitud real mas la longitud equivalente. (Jiménez, 2006).

2.10.4 Pérdidas de presion debido a valvulas y accesorios
Las valvulas se clasifican, segun la resistencia que ofrecen al flujo, en las que
presentan un paso directo del flujo, como las valvulas de compuerta, bola, macho, y
de mariposa perteneciente al grupo de baja resistencia; y las que tienen un cambio de
direccion de flujo como las valvulas de globo y angulares, estan en el grupo de alta
resistencia. Los accesorios o acoplamientos para conexién se clasifican en:
derivacion, reduccion, ampliacion y desviacidn. Los accesorios como cruces, codos
con salida lateral, etc., pueden agruparse como accesorios de derivacion. Los
conectores de reduccidn y ampliacion son aquellos que cambian la superficie
transversal de paso del fluido. En esta clase estan las reducciones. Los accesorios de
desvio, curvas, codos, curvas en U, etc., son los que cambian la direccion del flujo.

Cuando un fluido se desplaza uniformemente por una tuberia recta, larga y de
diametro constante, la configuracién del flujo indicada por la distribuciéon de la
velocidad sobre el diametro de la tuberia adopta una forma caracteristica. Cualquier
obstaculo en la tuberia cambia la direccion de la corriente en forma total o parcial,
altera la configuracion caracteristica de flujo y ocasiona turbulencia, causando una
pérdida de energia mayor de la que normalmente se produce en un flujo por una
tuberia recta. Ya que las valvulas y accesorios en la linea de tuberia alteran la
configuracion de flujo y producen una pérdida de presién adicional.

La pérdida de presidn total producida por una valvula o accesorio consiste en:
e La pérdida de presion dentro de la valvula.
e La pérdida de presion en la tuberia de entrada es mayor de la que se produce
normalmente si no existe una valvula en la linea. Este efecto es pequefio.
e La pérdida de presion en la tuberia de salida es superior a la que se produce
normalmente si no hubiera valvula en la linea. Este efecto puede ser muy grande.
Desde el punto de vista experimental es dificil medir las tres caidas por separado. Sin
embargo su efecto combinado es la cantidad deseada que puede medirse
exactamente con métodos bien conocidos. (Jiménez, 2006).

2.11 Estaciones de descarga

La estacion de descarga es donde el petroleo es medido antes de bombearse a patio
tanques, estas estaciones reciben el crudo de las estaciones de flujo y de pozos
individuales, y luego el crudo es tratado para enviarse al patio de almacenamiento.
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2.11.1 Areas para el tratado del crudo en las estaciones de descarga

e Area de separacion

Su funcion es separar el crudo del gas contenido en el fluido.

e Area de calentamiento

Consta de calentadores u hornos y su funcioén es calentar el crudo para separarlo del
agua.

o Area de deshidratacién

Consta de tanques de lavado con distintas capacidades, para separar el crudo del
agua.

o Area de almacenamiento

Posee tanques y su funcion es almacenar el crudo, listo para su transferencia a los
patios tanques.

2.12 Separacion de fluidos

La estaciéon de flujo y recolecciéon de la produccion de los pozos la componen un
grupo de instalaciones que facilitan el recibo, la separacién, medicion, tratamiento,
almacenamiento y despacho del petroleo. ElI fluo del pozo consiste
preponderantemente de petrdleo, al cual esta asociado un cierto volumen de gas:
relacién gas-petroleo (RGP), que se mide en m? de gas por m? de petroleo producido
0 en pies cubicos de gas por barril de petréleo producido, a condiciones estipuladas
en la superficie. Ademas, el flujo de petréleo y gas puede mostrar la presencia de
agua y de sedimentos procedentes del yacimiento productor.

2.12.1 Separadores de produccion

Es muy importante la separacion del petroleo del gas, del agua y de los sedimentos
que lo acompanan desde el yacimiento. Para realizar la separacion del gas del
petréleo se emplean separadores del tipo vertical y horizontal, cuya capacidad para
manejar ciertos volumenes diarios de crudo y de gas, a determinadas presiones y
etapas de separacién, varia de acuerdo a las especificaciones de manufactura y
funcionamiento requeridos. Los separadores se fabrican de acero, cuyas
caracteristicas corresponden a las normas establecidas para funcionar en etapas
especificas de alta, mediana o baja presion. (Medina, Quintero, 1998).

En la separacion de gas y petroleo es muy importante considerar la expansién
que se produce cuando el gas se desprende del petréleo y la funcién que desempefia
la presion.

En el interior del separador, a través de disefos apropiados, debe procurarse el
mayor despojo de petroleo del gas, de manera que el gas salga lo mas limpio posible
y se logre la mayor cantidad posible de petroleo. Esta etapa estad regulada por
factores tales como la presién de flujo en el cabezal del pozo, la presion con que llega
a la estacion, la relacion gas-petréleo, la temperatura y el tipo de crudo. La ultima
etapa de separacion ocurre en los tanques de almacenamiento, donde todavia se
desprende gas del petrdleo, a una presion levemente mayor o igual a la atmosférica.
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Ademas de un proceso tecnoldgico, la separacion envuelve procurar la mayor
obtencion de crudo que, por ende, significa la mayor extraccion de petroleo del
yacimiento y el consiguiente aumento de ingresos. Cuando la produccion esta
acompanada de cierta cantidad de agua, que ademas tanto ésta como el petréleo
pueden contener elementos corrosivos, entonces la separacién involucra otros tipos
adicionales de tratamiento como el calentamiento, aplicacion de anticorrosivos,
demulsificadores, lavado y desalaciéon del crudo, tanques especiales para
asentamiento de los elementos nocivos al crudo y al gas y otros procesos que
finalmente acondicionen el crudo y el gas producidos para satisfacerlas
especificaciones requeridas para la entrega y venta a los clientes.

Los separadores se clasifican en dos tipos de acuerdo al niumero de fases que
pueden manejar:
¢ Dos fases o bifasico
Es usado cuando el fluido no contiene mucha agua, donde solo separa el gas y el
liquido
e Tres fases o trifasico
Se usa cuando existe una considerable cantidad de agua libre, por lo que es
necesario separar los liquidos con una lamina deflectora y tener dos salidas de liquido
con sus respectivos controles.

2.12.2 Separadores gas-liquido
Los separadores horizontales o verticales sirven para separar el gas asociado al crudo
que proviene desde los pozos de produccion. El procedimiento consiste en que la
mezcla de fluidos entrante choca con las placas de impacto o bafles desviadores a fin
de promover la separacion gas-liquido mediante la reduccion de velocidad y diferencia
de densidad. EI numero de separadores varia en funcion del volumen de produccion
de gas y petroleo en las estaciones.
Se identifican cuatro secciones de separacion:
e Separacion primaria
Comprende la entrada de la mezcla crudo-agua-gas.
e Separacioén secundaria
Esta representada por la etapa de separacion maxima de liquido por efecto de
gravedad.
e Extraccioén de neblina
Consiste en la separacién de las gotas de liquido que aun contiene el gas.
e Acumulacién de liquido
Esta constituida por la parte inferior del separador que actua como colector,
posee control de nivel para manejar volumenes de liquidos obtenidos durante la
operacion. (Medina, Quintero, 1998).
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2.13 Tanques de almacenamiento

Son recipientes que se utilizan para almacenar productos generalmente liquidos. Los
tanques forman parte de distintas operaciones de la industria petrolera como:
produccion, tratamiento, transporte, refinacion, distribucion, servicios y también son
utiles para contabilizar el producto. (Marfisi y Salager 2004).

Los tanques de almacenamiento se usan como depésitos para contener una
reserva suficiente de algun producto para su uso posterior y/o comercializaciéon. Se
pueden clasificarse como:

e Tanques cilindricos horizontales

Generalmente son de volumenes relativamente bajos, debido a que presentan
problemas por fallas de corte y flexion. Por lo general, se usan para almacenar
volumenes pequefios.

e Tanques cilindricos verticales de fondo plano

Permiten almacenar grandes cantidades volumétricas con un costo bajo, con la
limitante que solo se pueden usar a presion atmosférica 6 presiones internas
relativamente pequefias. (Marfisi y Salager 2004).

2.13.1 Tanques atmosféricos

Son principalmente usados por almacenes cercanos a la presion atmosférica. Pueden
ser de techo flotante, techo mixto o mixto a la vez, segun los requerimientos del
producto que se desea almacenar. (Macabis 2003).

2.13.2 Tanques de techo fijo

Son tanques que tienen como techo una cubierta metalica, puede ser cénica o domo
geodésico, empleandose para almacenar productos no volatiles como el agua. Esto
es debido a que en este tipo de tanques hay un espacio entre la superficie del liquido
y el techo del tanque que facilita la evaporacién del liquido, lo cual seria altamente
peligroso si esos vapores fueran de un liquido inflamable y volatil. Estos techos fijos
pueden ser auto soportados, o soportados por columnas. (Macabis 2003).

2.13.3 Tanques de techo flotante

Los tanques atmosféricos de techo flotante son mas costosos y complicados de
construir. Su construccion se justifica, cuando se van a almacenar productos con un
alto punto de inflamacion y se desean reducir las pérdidas por evaporacion. El sistema
de techo flotante es sobre todo utilizado para el almacenamiento de combustibles de
alto punto de destilacion como la gasolina y combustibles en general. (Macabis 2003).

2.14 Bombas

Una bomba es una turbo maquina generadora de energia. La bomba se usa para
transformar la energia mecanica en energia hidraulica. El funcionamiento en si de la
bomba sera el de un convertidor de energia, o sea, transformar la energia mecanica
en energia cinética, generando presién y velocidad en el fluido.


http://www.monografias.com/trabajos12/moviunid/moviunid.shtml
http://www.monografias.com/trabajos12/moviunid/moviunid.shtml
http://www.monografias.com/trabajos11/presi/presi.shtml

'~

2.14.1 Bombas de tornillo

Es un tipo de bomba hidraulica considerada de desplazamiento positivo que tienen la
ventaja de mayor tolerancia a la presencia de sélidos, menor sensibilidad a
condiciones de succion de flujo mixto y causan menos esfuerzo cortante sobre el
liquido, lo cual es una ventaja con liquidos sensibles a esfuerzo cortante. Las bombas
de tornillo ofrecen un flujo mas pausado, menor mantenimiento y menor costo que las
bombas reciprocantes de capacidad comparable. Sin embargo, tienen menor
eficiencia y un limite mas bajo de presién diferencial que las bombas reciprocantes.

2.15 Intercambiador de calor

Es cualquier dispositivo utilizado para transferir calor de un liquido procesado a otro.
En un tipo de intercambiador, los hidrocarburos procesados circulan a través de tubos
rodeados por aire o agua fria, de forma similar al radiador de un automavil.

Los intercambiadores de calor son equipos disefados para transferir el calor entre
dos fluidos a diferentes temperaturas. Son unidades comunmente utilizadas en los
procesos industriales. Su importancia radica en que son "ahorradores de energia", ya
que gracias a la transferencia de calor que lleva a cabo, se pueden calentar o enfriar
fluidos utilizando sus gradientes térmicos, evitando o disminuyendo la utilizacion de
sistemas de refrigeracion o calentamiento. (PDVSA 1983).

2.15.1 Intercambiadores de tubo y coraza

Los intercambiadores de tubos y coraza, son el tipo de intercambiador mas importante
en las industrias de proceso. Los flujos de estos intercambiadores son continuos. Se
usan muchos tubos en paralelo con uno de los fluidos circulando en su interior. Los
tubos, distribuidos en forma de manojo, estan encerrados en una sola coraza y el otro
fluido fluye por el exterior de los tubos, dentro de la coraza. Pueden ser disefiados
para presiones desde moderadas a altas, sin que varie sustancialmente el costo. La
eficacia del intercambiador de calor se define como la razén de la cantidad real de
transferencia de calor en un intercambiador dado a la cantidad maxima posible de
transferencia de calor. (PDVSA 1983, Geankoplis 1998).

2.16 Horno tipo cabina
Existen muchos tipos y arreglos de hornos, los cuales estan disponibles y han sido
usados por muchos afos. Estos hornos consisten basicamente de cuatro
componentes: caja, quemadores, serpentin y chimenea.

Los hornos tipo cabina mas comun que se utilizan en las refinerias son los
siguientes:
e Hornos con tubos en U (anillados)
Es un disefio especializado en el cual la superficie de calor radiante la proveen tubos
en U, que se conectan a los multiples de entrada y salida. Este tipo de horno esta
especialmente adaptado para el calentamiento de flujos grandes de gas bajo
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condiciones de baja caida de presion. Este disefio se usa mucho en el calentador de
carga a un reformador catalitico, y en otros servicios de calentamiento. Los
quemadores estan, usualmente en el piso, produciendo llama vertical, o en la pared
con la llama horizontal entre los tubos en U.

e Hornos con tubos orientados verticalmente

Ofrecen ahorros considerables en inversion. Este arreglo permite utilizar una
velocidad masica relativamente baja en el proceso, debido a la gran cantidad de
pasos paralelos y con una buena distribucion del fluido.

e Hornos con tubos horizontales

La seccion de radiacion incluye los tubos horizontales al lado de las paredes y en el
techo inclinado del horno. La seccién de conveccion se extiende sobre todo lo largo
de la seccién de radiacion. Los quemadores estan normalmente ubicados en el piso
del horno en una fila por debajo del centro de la cabina y queman verticalmente, pero
no es extrafio conseguir disefios con quemadores montados en las paredes extremas
0 intermedias, por debajo del serpentin. (PDVSA 1983).

2.17 Deshidratacion de crudos

Es el proceso mediante el cual se separa el agua asociada con el crudo, ya sea en
forma emulsionada o libre, hasta lograr reducir su contenido a un porcentaje
previamente especificado. Generalmente, este porcentaje es igual o inferior al 1 % de
agua. Una parte del agua producida por el pozo petrolero, llamada agua libre, se
separa facilmente del crudo por accion de la gravedad, tan pronto como la velocidad
de los fluidos es suficientemente baja. La otra parte del agua esta intimamente
combinada con el crudo en forma de una emulsion de gotas de agua dispersadas en
el aceite, la cual se llama emulsion agua/aceite.

El agua y el aceite son esencialmente inmiscibles, por lo tanto, estos dos liquidos
coexisten como dos liquidos distintos. La frase “aceite y agua no se mezclan” expresa
la mutua insolubilidad de muchos hidrocarburos liquidos con el agua. Las
solubilidades de hidrocarburos son bajas, pero varian desde 0,0022 ppm para el
tetradecano hasta 1.760 ppm para el benceno en agua. La presencia de dobles
enlace carbono-carbono (por ejemplo alquenos y aromaticos) incrementan la
solubilidad del agua. El agua esta lejos de ser soluble en hidrocarburos saturados (por
ejemplo: parafinas o alcanos) y su solubilidad disminuye con el incremento del peso
molecular de los hidrocarburos.

Durante las operaciones de extraccion del petréleo, la mezcla bifasica de petroleo
crudo y agua de formacion se desplazan en el medio poroso a una velocidad del
orden de 1 pie/dia, lo que es insuficiente para que se forme una emulsién. Sin
embargo, al pasar por todo el aparataje de produccion durante el levantamiento y el
transporte en superficie (bombas, valvulas, codos, restricciones, etc.) se produce la
agitacion suficiente para que el agua se disperse en el petréleo en forma de emulsion
agua-aceite estabilizada por las especies de actividad interfacial presentes en el



s

crudo. Las emulsiones formadas son macro- emulsiones agua-aceite con diametro de
gota entre 0,1 a 100 pm.

Existen tres requisitos esenciales para formar una emulsion:
¢ Dos liquidos inmiscibles, como el agua y el aceite.

e Suficiente agitacién para dispersar uno de los liquidos en pequenas gotas en el
otro.
¢ Un agente emulsionante para estabilizar las gotas dispersas en la fase continua.

En los pozos que producen por levantamiento con gas (gas-lift (elevacion)), la

emulsién es causada principalmente en dos lugares: en el punto donde el “gas lift” es
introducido y en la cabeza del pozo. Cuando se utiliza un proceso intermitente, la
emulsién generalmente es creada en la cabeza del pozo o en el equipo en superficie.
Para el proceso continuo, la mayor parte de la emulsion es formada en fondo de pozo,
en el punto de inyeccion de gas.
En los campos petroleros las emulsiones de agua en aceites son llamadas
emulsiones directas, mientras que las emulsiones de aceite en agua son llamadas
emulsiones inversas. Esta clasificacion simple no siempre es adecuada, ya que
emulsiones multiples o complejas pueden también ocurrir. Ademas, esta clasificacion
es muy particular de la industria petrolera, ya que en general las emulsiones aceite-
agua son denominadas emulsiones normales y las agua-aceite son las inversas.

En las emulsiones directas, la fase acuosa dispersa se refiere generalmente como
agua y sedimento (A&S) y la fase continua es petroleo crudo. EI A&S es
principalmente agua salina; sin embargo, sélidos tales como arena, lodos, carbonatos,
productos de corrosion y sélidos precipitados o disueltos se encuentran también
presentes, por lo que A&S también es llamada agua y sedimento basico (A&SB).

Otra terminologia en la industria petrolera es clasificar las emulsiones directas
producidas como duras y suaves. Por definicion una emulsion dura es muy estable y
dificil de romper, principalmente porque las gotas dispersas son muy pequefas. Por
otro lado, una emulsion suave o dispersion es inestable y facil de romper. En otras
palabras, cuando un gran numero de gotas de agua de gran diametro estan
presentes, ellas a menudo se separan facilmente por la fuerza gravitacional. El agua
que se separa en menos de cinco minutos es llamada agua libre.

La cantidad de agua remanente emulsionada varia ampliamente desde 1 a 60 %
en volumen. En los crudos medianos y livianos (>20 °APIl) las emulsiones contienen
tipicamente de 5 a 20 % volumen de agua, mientras que en los crudos pesados y
extrapesados (<20 °API) tienen a menudo de 10 a 35 % de agua. La cantidad de agua
libre depende de la relacion agua/aceite y varia significativamente de un pozo a otro.
(Marfisi, Salager, 2004).

Para el tratamiento electrostatico se utilizan equipos denominados
deshidratadores o tratadores electrostaticos y consiste en aplicar un campo eléctrico
para acelerar el proceso de acercamiento de las gotas de la fase dispersa. Estos
equipos se clasifican en:

o Deshidratador electrostatico con sistema de calentamiento externo
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Este dispositivo generalmente tiene caracteristicas similares a los equipos de
separacion mecanica presurizados afadiendo a estos el sistema de electrodos y de
generacion de alto voltaje. La emulsién ingresa por la parte inferior, hasta un
distribuidor que la esparce homogéneamente por todo el tanque, luego la emulsion
pasa por los electrodos y finalmente sale del tanque a través de un colector ubicado
en la parte superior del mismo.

Las fallas mas comunes que presentan estos tratadores electrostaticos ocurren
cuando hay intermitencias en el suministro de corriente eléctrica; al disminuir el voltaje
la luz piloto se atenua o desaparece. La acumulacion de materiales solidos en la
interfase agua-petréleo puede originar un corto circuito. En este caso hay que
disminuir la altura de la interfase para normalizar la operacion de la unidad. También
es recomendable aumentar la temperatura o cambiar de reactivo. Si el mal
funcionamiento del tratador no se corrige, habra que corregir todo el circuito eléctrico.
(Vega 2008).

e Deshidratador electrostatico con sistema de calentamiento interno

Este equipo esta dividido en 3 secciones. La primera seccién ocupa aproximadamente
el 50% de su longitud y es llamada “seccion de calentamiento”. La segunda seccion
es llamada “seccién central o control de nivel” y esta ocupa por alrededor del 10% de
su longitud ubicada adyacente a la seccion de calentamiento. La tercera seccion
ocupa el 40% de la longitud del deshidratador y es denominada “seccion de
asentamiento” del agua suspendida para producir crudo limpio. Las parrillas de
electrodos de alto voltaje estan localizadas en la parte superior del recipiente, arriba
de la interfase agua-aceite. (Marfisi, Salager, 2004).

2.18 Desalacién

El proceso de desalacién consiste en la remocidén de las pequehas cantidades de
sales inorganicas, que generalmente quedan disueltas en el agua remanente,
mediante la adicién de una corriente de agua fresca (con bajo contenido de sales) a la
corriente de crudo deshidratado para producir una mezcla intima entre ambos,
contactarla con el agua residual del crudo y posteriormente efectuarse la separacion
de las fases agua y crudo hasta alcanzar las especificaciones requeridas de contenido
de agua y sales en el crudo.

Una vez que se lleva a cabo la disolucion de las sales presentes en el crudo, se
generan pequefios electrolitos (gotas), sensibles a la variacién de un campo eléctrico.
Las fuerzas eléctricas dentro del campo provocan que las pequefias gotitas de agua
coalezcan, formando gotas mas grandes que pueden decantar en el equipo donde el
crudo libre de sales (crudo desalado) sale por la parte superior del desalador.

Las sales minerales estan presentes en el crudo en diversas formas: como
cristales solubilizados en el agua emulsionada, productos de corrosion o incrustacion
insolubles en agua y compuestos organometalicos como las porfirinas. (Marfisi,
Salager, 2004).
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2.18.1 Variables criticas de operacion en el desalador

e Flujo de agua

El contenido de agua en el crudo desalado representa posibles problemas de
variaciones de presion en el tren de precalentamiento de crudo y en el horno, ademas
de corrosion en equipos. Un alto contenido de agua se debe a un ineficiente trabajo
del desalador, o que su capacidad ha sido sobrepasada.

e Presion

La presion aunque no modifica los resultados del desalado, afecta la seguridad de
operacion. Su valor debe ser superior a la presion de vapor del crudo a esa
temperatura para mantener en estado liquido el contenido del desalador. En la
practica, la presion de trabajo, que esta comprendida entre 13 y 20 kg/cmz, es
bastar;te superior a la presion de vapor del crudo con agua, que es alrededor de 6
kg/cm®.

e Temperatura

La temperatura del desalador es importante en la operacion del desalador. Si es alta
favorece al desalado, porque una mayor temperatura hace mayor la diferencia de
densidad entre el crudo y el agua, mejorando la separacion.

2.19 Lineamientos de limites operacionales de los equipos

e Valores maximos y minimos

Son los valores maximos y minimos que pueden alcanzar una variable sin que
comprometa la seguridad del personal; se establecen en funcidn de evitar los peligros
del proceso y/o mantener la integridad fisica de los equipos. No se refiere
necesariamente a los valores asociados a la operacion econémica de la unidad. El
sobrepasar el valor maximo u operar con un valor menor que el minimo puede resultar
en un incidente catastrofico o en una disminucion de la seguridad para el personal, la
instalacion y el ambiente. Usualmente son identificados en el disefio mecanico del
equipo. Se puede tomar por encima o por debajo del valor del disefio, siempre y
cuando se demuestre documentadamente que por analisis de ingenieria y por
inspeccion del equipo es capaz de soportar ese valor. (Jiménez, 2006).

¢ Rango de operacion

Es aquel en el cual la variable se mantiene estable y cumple las metas de calidad,
seguridad y ambiente; fuera de él ocurren perturbaciones al proceso.

e Temperatura de operacion maxima

Es la temperatura mas alta del fluido del proceso prevista para las desviaciones
esperadas en la operacion normal. Esto incluye arranque, despresurizacion, parada,
operaciones alternadas, requerimientos de control, flexibilidad operacional y
perturbaciones del proceso. La definicidn de esta temperatura debe ser considerada
individualmente, evaluando las causas que la determinan, y cualquiera que sea el
caso determinante, se deben establecer en los documentos de disefio.
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e Temperatura de operacion minima

Es la temperatura mas baja del fluido del proceso prevista para las desviaciones
esperadas de la operacién normal. La condicion causante de la minima temperatura
de operacion debe ser establecida en los documentos de disefo.

e Temperatura de disenho

La temperatura de disefio de equipos y sistemas de tuberias se define generalmente
como la temperatura correspondiente a la mas severa condicion de temperatura a la
que va a estar sujeto el sistema. Como la temperatura tiene una influencia significativa
en el disefio mecanico, en la seleccion del material y en la economia de los sistemas
considerados, es necesario para los disefiadores tenerla muy presente.

Considerando estos factores, se debe especificar la temperatura de disefio (que
representa el valor limite de temperatura) y la temperatura critica de exposicion (que
representa el limite minimo de temperatura) para cada equipo. Esta temperatura debe
ser por lo menos 50 °F (10°C) superior a la temperatura de operacion maxima, pero
en ningun caso inferior a la maxima temperatura en casos de emergencia. Para
equipos con valvulas de alivio la temperatura de disefo debe ser al menos la maxima
temperatura coincidente con la presién de ajuste de la valvula de alivio respectiva.

e Presion de operacion maxima

Es la maxima presién prevista en el sistema debida a desviaciones de la operacién
normal. Esto incluye arranques, paradas, operaciones alteradas, requerimientos de
control, flexibilidad de operacion y perturbaciones del proceso. La maxima presion de
operacion debe ser al menos 5% mayor que la presion de operacion.

e Presion de operacion minima (vacio)

La presion de operacion minima es la presién sub-atmosférica mas baja que puede
tener el sistema, basada en las condiciones esperadas de la operacion, incluyendo
arranque y parada.

¢ Presion de diseio

Es la maxima presién interna y externa utilizada para determinar el espesor minimo de
tuberias, recipientes y otros equipos. Para condiciones de vacio parcial o total, la
presion externa es la maxima diferencia entre la atmosférica y la presion en el interior
del recipiente o tuberia. La presién de disefio especificada para equipos y tuberias
esta normalmente basada en la presiéon de operacion maxima, mas la diferencia de
presion entre la presion de operacién maxima y la presion fijada en el sistema de
alivio de presion. (Jiménez, 2006).

2.20 Proceso general de separacion crudo-agua-gas del Centro Operativo
Extrapesado (COXP)

El Centro Operativo Extrapesado Bare Este - Carifia (COXP), manejara la produccién
de los pozos asociados al area de los campos Bare - Este y Carina a perforarse a
partir del afio 2013.
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La estacion centralizada estara conformado por tres moédulos de produccion que
manejara un volumen total de 555,6 Mbpd (489 Mbnpd (mil barriles netos de petréleo
diarios) de crudo diluido de 16° API) y 51,2 MMpced de gas, siendo los modulos de
igual capacidad. Cada moddulo tendra una capacidad de procesamiento inicial de
185,2 Mbpd de fluido (163,3 Mbpd de crudo diluido + 29,1 Mbpd de agua) y 17,3
MMpced de gas y estara constituido por dos trenes de tratamiento idénticos.
(Monsalve, Pérez, 2010).

En la estacion centralizada el crudo diluido de 16° API, es sometido en cada
maodulo a los siguientes procesos:

2.20.1 Separacion crudo-agua-gas

La produccion de los campos Bare - Este y Carifa llegara al COXP a través del
sistema de recoleccion principal (proyecto que se encuentra en fase de ingenieria)
que descargaran a cuatro multiples de produccion, de donde alimentaran a los
separadores trifasicos. Se instalaran cuatro separadores por cada modulo. Con este
tipo de arreglo se distribuye uniformemente el flujo logrando un sistema
operacionalmente flexible. La capacidad de diseno de cada separador es 46,84 Mbpd
de crudo diluido, 5,4 Mbpd de agua y 3,9 MMpced de gas operando en condiciones
normales a 55 psig y 90 °F.

El gas, sale de los separadores trifasicos a través de una tuberia de 6 pulgadas
que descargaran a un subcabezal de 10 pulgadas y este al igual que el gas separado
en los otros mddulos, se enviara al Centro de Compresion y Tratamiento de Gas de
Bare (CCTGB), a través de un cabezal principal de 16 pulgadas. De los subcabezales
de cada modulo se tomara el gas combustible requerido para el funcionamiento de los
hornos del COXP, que se estima en el orden de 8,0 MMpced.

El agua a separar, saldra de cada separador trifasico por una tuberia de 4
pulgadas, que descargara a un cabezal de 12 pulgadas, junto al agua de los otros dos
modulos, para ser enviada a la planta de tratamiento de agua de formacion (PTAF). El
crudo humedo, sale de los separadores por tuberias de 12 pulgadas que descargan a
un cabezal de 20 pulgadas, desde donde se envia a los tanques de carga 352X-T-01-
3001 A/B. Estos tanques garantizan la continuidad operacional de los sistemas de
calentamiento y deshidratacién al evitar variaciones en las condiciones de proceso
debido a fluctuaciones en la alimentacion de crudo del COXP. Los tanques tienen una
autonomia de ocho horas cada uno (Su capacidad nominal es de 67.200 barriles). Los
tanques funcionan en paralelo, suministrando crudo en forma continua. (Monsalve,
Pérez, 2010).

2.20.2 Sistema de calentamiento y deshidratacion

Los tanques 352X-T-01-3001 A/B alimentan las bombas 352X-P-01-0301 A/B/C/D/E y
estas envian el crudo a 90 °F a los dos trenes de tratamiento del médulo. Estas
bombas son de tipo tornillo y como operan a menor rpm que las centrifugas minimizan
la formacién de emulsiones. De las bombas, el crudo se distribuye hacia cada tren y
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alli pasa por once intercambiadores crudo-crudo de tubo y carcasa colocados en
paralelo 352X-E-01-6311 A/B/C/D/E/F/IG/H/IIJ/IK, que operaran con crudo humedo y
seco, con una capacidad de disefio de 5,460 MMBTU/h cada uno y un intercambiador
crudo-agua de tubo y carcasa de 3,695 MMBTU/h. Al final del paso por los
intercambiadores, la temperatura del crudo antes de entrar a los hornos es 183 °F. En
los hornos 352X-F-01-1811 A/B la temperatura del crudo humedo se lleva hasta 250
°F, sale de los hornos y se envia a un cabezal que lo distribuye a los deshidratadores
electrostaticos.

El sistema de deshidratacion electrostatica consiste en dos unidades, 352X-V-01-
3611 A/B que operan en paralelo a 250 °F. Cada uno tiene una capacidad para
manejar 46,38 Mbpd de crudo. De los deshidratadores, el crudo sale con un contenido
de agua menor al 1% y se envia los desaladores electrostaticos 352X-V-01-3612 A/B,
los cuales operan igual que los deshidratadores en paralelo; antes de su ingreso al
desalador el crudo es mezclado con agua de dilucion proveniente del tanque de agua
de servicios y calentada en el intercambiador agua-agua 352X-E-01-6313 donde el
agua de dilucibn aumenta su temperatura de 90 a 183 °F gracias al calor
intercambiado con la corriente de agua caliente proveniente de la mezcla de agua del
intercambiador de calor crudo-agua 352X-E-01-6312 y el agua separada en el
desalador. El crudo desalado se envia a los intercambiadores E-6311
A/B/C/D/E/FIG/H/IIJIK para enfriarlo hasta 145 °F y luego almacenarlo en los
tanques de transferencia.

El agua caliente que sale del intercambiador agua-agua 352X-E-01-6313 se
envia a la planta de tratamiento de agua de produccién a través de una linea de 8
pulgadas. (Monsalve, Pérez, 2010).

2.20.3 Sistema de almacenamiento y transferencia de crudo

El almacenamiento de crudo en especificacién se realiza en los tanques de techo
flotante 352X-T-02-3001 A y B, a una temperatura promedio de 145 °F obteniéndose
una viscosidad que favorece el ahorro de potencia durante el bombeo y minimiza las
pérdidas por alta friccién en el oleoducto. El crudo en especificacion es enviado desde
los tanques a las bombas reforzadoras 352X-P-02-0101 A/B/C/D, cada una con un
caudal de disefio de 163.897 bpd, de alli el crudo se hace pasar por la unidad de
transferencia y custodia (LACT) 352X-A-02-0001, donde el crudo es medido y
fiscalizado para su entrega. Finalmente el crudo es bombeado por medio de seis
bombas tipo tornillos 352X-P-02-0102A/B/C/D/E/F, hacia Patio de Tanques Oficina por
medio de un cabezal de 36 pulgadas. (Monsalve, Pérez, 2010).

2.20.4 Planta de tratamiento de agua (PTAF)

La planta de tratamiento de agua procesara toda el agua de produccién, proveniente
de los separadores ftrifasicos y del area de deshidratadores y desaladores
electrostaticos, asi como el agua de lavado de equipos mediante tecnologia de
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microburbujas. El crudo recuperado (nafta) se envia al sistema de crudo fuera de
especificacion. (Monsalve, Pérez, 2010).

2.20.5 Centro de compresién y tratamiento de gas Bare (CCTGB)

El proceso del CCTGB esta disefiado para la recepcion, compresiéon, endulzamiento,
deshidratacién, remocion de butanos, estabilizacion de condensados y recompresion
del gas natural del campo Bare Carina y Arecuna, a fin de satisfacer las
especificaciones de gas del gasoducto Anaco-Puerto Ordaz. (Monsalve, Pérez, 2010).

2.21 Simuladores de procesos

Los simuladores de procesos pueden ser definidos como una herramienta para
evaluar en forma rapida un proceso con base en una representacion del mismo,
mediante modelos matematicos. Estos permiten tener un mejor conocimiento del
comportamiento de dicho proceso.

2.21.1 Simulador Pro/ Il
Es uno de simuladores creados por Simsci que sirve como herramienta de calculo a
través de la interfase de Provision y la flexibilidad que proporciona el ambiente
windows para la solucion de un amplio rango de problemas industriales con gran
facilidad. (Sifontes 2010).

2.21.2 Simulador Pipephase

Es un programa de simulacion que predice en estado estacionario los valores de
temperatura, presion, flujo y perfiles de holdup, en lineas de tuberias, pozos vy
sistemas de redes conformados por dispositivos y unidades de procesos tales como:
tuberias, codos, valvulas, separadores, bombas, compresores, intercambiadores,
entres otros. Los tipos de flujo que pipephase puede manejar son: liquido, gas, vapor
y flujo multifasico. (Sifontes 2010).



CAPITULO 3
DESARROLLO DEL PROYECTO

Para el alcance de los objetivos la evaluacién se realizé en varias etapas con el fin de
cumplir con el desarrollo y elaboracion de dicho proyecto.

Para la recopilacion de informacion técnica se procedié a recopilar y seleccionar
la informacion necesaria para establecer el soporte conceptual que orientara el
desarrollo del proyecto, a través de la revision de textos, manuales técnicos, tesis y
paginas web, relacionados con el tema de estudio.

Ademas se revisaron los diagramas de flujo del proceso y de tuberias e
instrumentacion para asi tener una vision mas detallada del funcionamiento del Centro
Operativo Extrapesado y de las diferentes secciones que lo conforma, lo que permitid
tener un facil desenvolvimiento a la hora de manejar los simuladores de procesos.
Otros documentos que también fueron consultados fueron las hojas de datos y
especificaciones técnicas, donde se visualizaron los datos de disefio de los equipos
estudiados y las condiciones de operacién establecidas por la empresa.

Los datos fueron tomados del portafolio de oportunidades (PDO) y del documento
bases y criterios de disefio del Centro Operativo Extrapesado (COXP).

3.1 Andlisis de los efectos producidos por las variaciones de flujo de
alimentacion a la planta sobre las condiciones de disefio, por medio de balances
de masa y energia

Las variaciones del flujo de alimentacion pueden ocasionar cambios operacionales
dentro del proceso del Centro Operativo Extrapesado Bare Este - Carifia, sobre las
condiciones de operacion ya disefiadas. Para los analisis de los cambios se planted
simular la planta a diferentes caudales, tomando el 20%, 40%, 60%, 80% y un 120%
del caso base (100%).

3.1.1 Descripcion de los casos planteados
Para cada escenario se tomaron como referencia las simulaciones del caso base, en
la simulacion de Pro/ Il 8.2 de Simsci (Simulations Sciences). Se usé como modelo
termodinamico la ecuacion de estado Soave-Redlich-Kwong (SRK), donde
primeramente se vario el flujo de entrada al proceso de acuerdo a los casos que se
plantearon para obtener cada uno de los flujos de entrada a cada equipo.
Posteriormente éstos flujos se llevaron a el simulador pipephase 9.1 usando el
modelo Network — Blackoil mediante la ecuacion de Beggs & Brills, en la cual se logré
evaluar el sistema hidraulico de las tuberias del proceso, cuyos resultados de las
caida de presion se suministraron en la simulaciéon de Pro/ Il, lo que permitié analizar
cada uno de los equipos involucrados en el sistema de separacidén y tratamiento
(separadores trifasicos, tanques de carga, bombas de carga, intercambiadores de
calor, hornos, deshidratadores electrostaticos, desaladores, tanques de transferencia
y las bombas de transferencia), de acuerdo a los resultados obtenidos en los balances
de masa y energia, presentados en el anexo A.1.
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Los resultados de la evaluacion hidraulica de las lineas de flujo del proceso de
separacion y tratamiento se compararon con los parametros establecidos por las
normas de PDVSA. De acuerdo a la norma PDVSA L-TP 1.5 “Célculo Hidraulico de
Tuberias”, se tiene:

- Velocidad: 5-15 pies/seg
- Maxima caida de presion: 4 psi/100 pies de tuberia

Los numeros de las lineas segun los DTl (Diagrama de Tuberias e
Instrumentacion, anexo D), son mostrados para el caso base de 100%. El numero de
las lineas mostradas son del Tren 1, Médulo 1. Para el Modulo I, aplicara el mismo
numero de linea, cambiando solamente el codigo de seccion 01 por 13, y para el tren
2 cambiando el numero 1 por 2 en el primer digito del consecutivo de la linea.

3.1.2 Analisis del proceso para las variaciones del flujo de alimentacion del caso
base (100%)

En esta seccidon se mostraron las bases y criterios de cada uno de los equipo a
tomar en cuenta a la hora de realizar el analisis respectivo de cada uno de ellos para
los diferentes escenarios que fueron planteados, como las especificaciones que se
suministraron al simulador. Ademas de esto las ecuaciones basadas en las variables
que son afectadas por cambiar el flujo de alimentacion.

3.1.2.1 Separador trifasico

A. Premisas de diseio

e Los separadores trifasicos considerados son del tipo horizontal sin bota, los cuales
son los utilizados cuando la cantidad de fase liquida pesada a retener es tal que no
puede tenerse en una bota decantadora.

e El proceso consta de cuatro separadores trifasicos por cada modulo.

e En virtud de la viscosidad del crudo, se considera que del agua total de entrada a
cada separador, el 40% llega como agua libre y el 60% restante como agua
emulsionada en el crudo.

e Los separadores trifasicos de cada mddulo fueron dimensionados considerando
cinco minutos de retencion de liquido liviano (crudo) por tiempo de respuesta del
operador al accionarse la alarma, sea de alta o baja. (Segun MDP-03-S-05, seccion.
5.3).

e Los separadores trifasicos de cada mddulo fueron dimensionados considerando
cinco minutos de retencion de liquido pesado (agua) por tiempo de respuesta del
operador al accionarse la alarma, sea de alta o baja. (Segun MDP-03-S-05 seccion.
5.3).

e Segun la norma PDVSA MDP-03-S-03 “Separadores Liquido — Vapor” los valores
de la constante “F»4” dependen de las unidades usadas.

e EIl volumen de retencién de disefio entre el nivel alto y el nivel bajo del liquido
liviano es 894 pie®y del liquido pesado es 106,85 pie°.
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B. Especificaciones suministradas al simulador de Pro/ Il en el separador

trifasico

Las especificaciones suministradas al simulador presentados en la tabla 3.1 seran
utilizados para todos los casos de operacion evaluados 20%, 40%, 60%, 80% y 120%.

Tabla 3.1. Especificaciones de operacion suministradas a cada separador
trifasico.

Temperatura

°F

90

Presion

Psig

55,30

A continuacion se presenta en la tabla 3.2 los datos necesarios para el calculo de las
variables afectadas por el cambio de flujo.

Tabla 3.2. Datos para el calculo de las variables afectadas por el cambio de
flujo en el separador trifasico.

ca(‘fgo'zz)“ 20% | 40% | 60% 80%  120%
Flujo volum. bruto | bbl/dia | 40.061 8.012 | 15.498 [ 23.24730.996 |[46.494
Flujo neto de crudo bbl/dia 34.171 6.834 | 13.668 |20.503|27.337|41.005
. bbl/dia 4.575 914 || 1.830 | 2.745 | 3.660 | 5.490
Flujo de gas

MMpced 3,2 065 | 1,3 | 1,9 | 23 | 39

Densidad crudo Ib/pies’ 59,31 59,31 | 59,31 | 59,31 | 59,31 | 59,31
@T,P °API 15,62 15,62 | 15,62 | 15,62 | 15,62 | 15,62
De"s'éag °|',e' 93s | |p/pies? 0,23 023 | 023 023 | 023 | 023

C. Variables afectadas por el cambio de flujo en el separador trifasico
Para el calculo de estas variables se utilizaron los flujos obtenidos mediante el

simulador Pro/ Il.

e Velocidad permisible del flujo de vapor

donde:

Ve =F21x

pl-pg

P9

V= velocidad permisible del flujo de vapor, pies/s
F21= 0,157 (de acuerdo a las unidades)
pl= densidad del liquido @ Ty P, Ib/pies®
pg= densidad del gas @ T y P, Ib/pies®

(Ec. 3.1)
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o Area vertical requerida (A,), para el flujo de vapor por encima de Naa._ (nivel
alto-alto de liquido)

Qv

Av =
VVc

(Ec. 3.2)

donde:

A= area vertical, pies®

Q.= flujo de vapor, pies®/s

V.= velocidad permisible del flujo de vapor, pies/s

¢ Volumen de retenciéon de operacion de liquido liviano, entre el Na_ (nivel alto
de liquido) y el Ng, (nivel bajo de liquido)

Vri=QL1 % Tr (Ec. 3.3)

donde

QL= flujo volumétrico de liquido liviano, pies®/s

try= tiempo de residencia de operacién del liquido liviano, min

Vri= volumen de retencion de liquido liviano entre el Na_ y el Ng_ para un tiempo de 5
min, pies®

El volumen de retencion de liquido liviano por tiempo de respuesta del operador al
accionarse una alarma (sea de alta o sea de baja), entre Naa. Yy NaL (0 entre NggL ¥
NgL), se obtiene multiplicando el flujo de alimentacion liquida liviana por el tiempo de
respuesta supuesto, el cual es 5 min (300 s), desde Na_ hasta NaaL, Y 5 min mas (300
s), desde Ng_ hasta Ngg_

Vr2=QL1x(600s) (Ec. 3.4)

donde:

Vr,= volumen de retencién de liquido liviano entre el Na_ y el Ng_ para un tiempo de 600
P}

s, pies

¢ Volumen de retencion de operacion de liquido pesado, entre el Na_ (nivel alto
de liquido) y el Ng. (nivel bajo de liquido)

Vrs=QL2 x Trs (Ec. 3.5)

donde:

QL= flujo volumétrico de liquido pesado, pies®/s

trz= tiempo de residencia de operacion del liquido pesado, min.

Vrs= volumen de retencion de liquido pesado entre el Na_ y el Ngy, pies®
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¢ Tiempo de respuesta al operador de los separadores trifasicos para mantener
el volumen retenido de los liquidos inmisibles establecidos en el disefio

Para determinar el tiempo de respuesta del operador se hizé uso de la ecuacion 3.3.
Reordenando la ecuacién 3.3 se tiene que el tiempo de respuesta para los
separadores trifasicos es:

Vr4

Tr1 =E

(Ec. 3.6)

3.1.2.2 Tanques de carga

Premisas de diseio

e Con lafinalidad de garantizar flexibilidad operacional y mantenimiento, los tanques
de carga, se dimensionaron considerando dos tanques con posibilidad de alinearlos
en paralelo o en forma intermitente, es decir mientras un tanque se llena el otro
despacha.

e La capacidad de contingencia de los tanques correspondera a un minimo de ocho
horas de almacenamiento cuando se encuentren alineados en paralelo.

e La capacidad efectiva de almacenamiento (nivel alto-alto), asi como los niveles de
operacion y alarma del tanque se calcularan considerando la norma API standard RP
2350, Overfill Protection for Storage Tanks in Petroleum Facilities.

e Para los tanques de carga los tiempos de respuesta entre los niveles Naa -Na_ ¥
NgL-NgsL son de 20 min.

e Los tiempos de respuesta entre los niveles, Naa-NaL ¥ Ng-NggL se estimaron en
funcidn del sistema automatizado de cada tanque y los requerimientos de la
capacidad de trabajo a las condiciones de operacion dadas por el proceso.

e La altura del tanque de carga es de 48 pies.

e La capacidad nominal del tanque es de 67.200 bbl.

o El % efectivo para el caso de tanques de techo cénico corresponde al 97%.

o El sistema de recuperaciéon de vapor (REVA), esta constituido por tres médulos de
5 MMpced, lo minimo que puede manejar es el 48% de su capacidad maxima. Existe
un moédulo de respaldo para todo el centro operativo.

e Los requerimientos de venteo seran determinados por lo indicado en la Norma API
Standard 2000.

e El crudo manejado en los tanques de carga tiene un flash point de 26 °C, de
acuerdo al documento B0507-10000-BP14701 Bases de Disefio

A. Especificaciones suministradas al simulador de Pro/ Il en el tanque de carga
Los valores que se reflejan en la tabla 3.3, se utilizaran para los casos de operacion
estudiados del 20%, 40%, 60%, 80% y 120%
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Tabla 3.3. Especificaciones de operacion suministrados al tanque de carga.

Temperatura °F 90
Caida de presion del tanque Psi 40

Nota: En el caso base de 100% se fijo la temperatura y la presién del tanque de 10,30 psig.

Una vez suministradas las especificaciones que se muestran en la tabla 3.3, se realiz6
la corrida en Pro /Il y los resultados son reportados en la tabla 4.6.

En la tabla 3.4 se presenta el flujo volumetrico a la entrada de los tanques de
carga para cada uno de los casos estudiados.

Tabla 3.4. Flujo volumétrico de cada uno de los escenarios realizados,
obtenidos del simulador de Prol/Il.

Caso base
(100%) 20% 40% 60% 80% 120%

Flujo
Volumétrico bbl/dia 147.596 | 29.519 | 59.038 | 88.557 | 118.076 | 177.114
bruto@T, P

B. Variables afectadas por el cambio de flujo en el tanque de carga
Para el célculo de la diferencia de niveles se utilizé el caudal obtenido en el simulador
Pro/ 11.

Las variables que se ven afectadas por esta variacion del flujo son los niveles alto
y bajo de operacion porque la diferencia de altura entre cada uno de ellos con
respecto a su nivel mas alto o mas bajo segun el caso, depende del caudal que entra
al tanque por lo tanto estos niveles son diferentes para cada uno de los casos
planteados. Sin embargo para que los niveles de operacién establecidos en el disefo
no presenten cambios con respecto al flujo de entrada se hace necesario determinar
el tiempo de respuesta del operador para mantener dichos niveles.

¢ Nivel alto-alto de operacion

NaaL = (% ef / 100 %)x H (Ec. 3.7)

donde:

NaaL= nivel alto-alto de liquido en tanque, pies

% ef= porcentaje de capacidad efectiva del tanque
H = altura del tanque, pies

¢ Diferencia entre nivel alto-alto y nivel alto de operacién
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TxFxH
hm = 5xC (Ec. 3.8)
donde:
hm = diferencia de niveles, pulg
t = tiempo de respuesta del operador entre cambio de niveles, min
F = caudal de entrada al tanque, bph
H = altura del tanque, pies

C = Vn = capacidad nominal del tanque, bbl

¢ Nivel alto de operacion
NaL= (NAaL- hm) (Ec. 3.9)

donde:

NaL = nivel alto-alto de operacion del tanque, pies
NaaL = nivel alto-alto de operacion del tanque, pies
hn, = diferencia de niveles alto-alto y alto, pulg

¢ Nivel bajo - bajo de operacién
Se establece para asegurar el nivel de liquido por sobre el eje de bombas asociadas a
este sistema.

¢ Nivel bajo de operacién
New = Nese + hm: (EC 310)

donde:
hm, = diferencia de niveles bajo-bajo y bajo, pulg

C. Porcentaje de desviacion con respecto a los valores dados del caso base

(Vr - Vi)

%D = Vr

x 100 (Ec. 3.11)

donde:

%D: porcentaje de desviacién

Vr: valor del caso base

Vi: valor obtenido en los diferentes casos.

e Tiempo de respuesta al operador de los tanques de carga para mantener los
niveles de operacion establecidos en el diseiio

Para determinar el tiempo de respuesta del operador se hizdé uso de la ecuacion 3.9;
Reordenando la ecuacion 3.9 se tiene que el tiempo de respuesta para los tanques de
carga es:
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g fimx (5xC)
~ FxH

D. Requerimiento de venteo total al sistema de recuperaciéon de vapores (REVA)
e El requerimiento de venteo por movimiento de entrada de liquido se calcula,
utilizando el factor indicado en la tabla del anexo F.2 para el outbreathing, de acuerdo
al flash point (punto de inflamacion) o el boling point (punto de ebullicion) del fluido a
manejar en el tanque, segun la norma API 2000.
e Con la capacidad del tanque se obtiene el requerimiento por efecto térmico,
utilizando la tabla del anexo F.2, para el outbreathing de acuerdo al flash point o el
boling point del fluido a manejar en el tanque, segun la norma API 2000. (46880 pceh)
e Se suman los dos requerimientos para el venteo, tanto el generado por
movimiento de entrada de liquido, como el dado por efecto térmico, obteniéndose el
requerimiento total para los dos modos de llenado de los tanques.

El requerimiento de venteo por entrada de liquido se obtiene de la siguiente
ecuacioén, de acuerdo a la norma API 2000:

(Ec. 3.12)

Qiige = Qmaxentrada X C (EC 3.1 3)
donde:
Qiiq.e: caudal de gas generado por liquido entrando al tanque, pceh
Qumax.entrada: caudal de liquido maximo de entrada al tanque, bph
C: contante establecida en la norma API 2000. (12 pceh/bph)

3.1.2.3 Bombas de carga

A. Premisas de diseino

e Para el manejo de la volumetria total del Médulo | proveniente de los tanques de
Carga, se consideran cuatro bombas operando en paralelo y una de respaldo.

e Se considera una eficiencia de 85%.

e Debido a que a la temperatura de bombeo el crudo presenta valores de viscosidad
elevados, el tipo de bomba a utilizar sera rotativa de desplazamiento positivo tipo
tornillo.

e De acuerdo a la norma PDVSA L-TP 1.5 “Calculo Hidraulico de Tuberias”, las
lineas de succién de las bombas deben cumplir con los siguientes criterios:

- Velocidad: 4-8 pies/s

- Maxima caida de presion: 0,4 psi/100 pies de tuberia

e De acuerdo a la norma PDVSA L-TP 1.5 “Calculo Hidraulico de Tuberias”, las
lineas de descarga de las bombas con capacidad mayor a 700 galones por minutos
(gpm), deben cumplir con los siguientes criterios:

- Velocidad: 10-15 pies/s.

- Maxima caida de presion: 2 psi/100 pies de tuberia

B. Especificaciones suministradas al simulador de Pro/ Il en las bombas de
carga
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Las especificaciones que fueron suministradas al simulador fueron el valor de la
eficiencia descrita en las premisas de disefio y la presion de descarga de 247,30 psig.
Estos valores aplican para los casos del 20%, 40%, 60%, 80% y 120%, es decir son
suministrados al simulador en cada uno de los escenarios antes mencionados. Una
vez que se introducen estas especificaciones al simulador se obtienen ciertos
parametros de la bomba como la potencia y el cabezal los cuales son mostrados en la
tabla 4.12.

3.1.2.4 Intercambiadores de calor de tubo y carcasa

A. Premisas de disefio

e Considerando que cada moédulo estara formado por dos trenes idénticos, los
calculos seran realizados para un solo tren de precalentamiento del Centro Operativo
Extrapesado.

e Cada intercambiador de crudo debe cumplir con la caida de presion tipica de
liquidos en intercambiadores tubo y carcasa, comprendida entre 10 - 25 psi (segun
MDP-05-E-01); estableciéndose como maxima caida de presidbn de estos
intercambiadores 25 psi por el lado carcasa y 20 psi por el lado tubo.

e Los intercambiadores de calor crudo/crudo estan colocados en paralelo.

e Los intercambiadores crudo/agua estan colocados aguas abajo de los
intercambiadores crudo/crudo.

e El Intercambiador agua/agua es usado para calentar el agua de dilucion necesaria
en el proceso de desalacion.

o El disefio del sistema de precalentamiento debera garantizar en el crudo a la
salida de los hornos de cabina: una temperatura maxima de operacion 250 °F como
temperatura maxima de operaciéon y 235 °F como temperatura de operacién normal.

e El proceso consta de once intercambiadores crudo/crudo, diez en operacién y uno
en respaldo.

B. Especificaciones suministradas al simulador de Pro/ Il en cada uno de los
intercambiadores de calor de tubo y coraza

En la tabla 3.5 se muestran las especificaciones que fueron suministradas al
simulador para cada tipo de intercambiadores de calor del proceso, los cuales se
utilizaron para todos los procesos de operacion evaluados:

Tabla 3.5. Especificaciones de operacidon suministradas a los
intercambiadores de calor.

Temperatura de la corriente caliente a la salida del intercambiador oF | 146
crudo/crudo

Temperatura de la corriente fria a la salida del intercambiador crudo/agua °F | 176

Temperatura de la corriente fria a la salida del intercambiador agua/agua °F | 197

Caida de presion de la corriente caliente (tubos) psi | 20

Caida de presion de la corriente fria (carcasa) psi | 25
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Para tener una mejor ubicacién de las temperaturas mencionadas en la tabla anterior,
se presenta la figura 3.1 donde se puede observar la identificacion de las corrientes
de flujo en el intercambiador de calor.

Ladao Tubos
Temperatura de Salida

Corriente Fria Temperatura de Salida

Temperatura de Entrada Lado Carcasa

521

I

Corriente Caliente

Temperatura de Entrada

Figura 3.1. Esquema de las corrientes de flujo del intercambiador de calor.

En base a las especificaciones suministradas al simulador, se obtienen una series de
resultados, los cuales se muestran en las tablas 4.15 para el intercambiador
crudo/crudo y de los intercambiadores crudo/agua y agua/agua los resultados seran
presentados en el anexo A.2.

3.1.2.5 Hornos tipo cabina

A. Premisas de diseno

e (Cada médulo esta constituido por dos trenes de calentamiento. Como los trenes
son idénticos, los calculos seran realizados para un solo tren de calentamiento.

e (Cada tren constara de dos hornos los cuales trabajaran en paralelo.

e La temperatura maxima de salida de los hornos sera 250 °F y 235 °F en
condiciones de operacién normal.

e Los hornos fueron dimensionados de acuerdo a los criterios establecidos en las
normas MDP-05-F-01 y MDP-05-F-02.

A. Especificaciones suministradas al simulador de Pro/ Il y parametros
utilizados para determinar el consumo de gas combustible en los hornos
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Las especificaciones que se suministran al simulador son la temperatura y la caida de
presion presentada en la tabla 3.6. Los parametros utilizados para determinar el
consumo de gas combustible fueron tomados de la simulacién de Pro/Il.
Tabla 3.6. Especificaciones de operacion suministrados a los hornos y
parametros utilizados para determinar el consumo de gas combustible.

Caso 20% 40% 60% 80% 120%
base
Ter_nperatur_a oF 235
corriente salida
Caida de presion .
corriente salida pst 15
Valor calorifico Btu/h 861,69
_ Galor Btu/pies® | 32,5159 | 6,5045 | 13,0087 | 19,5125 | 26,0151 | 39,0181
intercambiado

Luego de proporcionarle las especificaciones al simulador se logran obtener ciertas
variables de los hornos, donde los resultados son reflejados en la tabla 4.18.

3.1.2.6 Deshidratadores electrostaticos

A. Premisas de diseno

e (Cada mddulo esta constituido por dos trenes. Considerando los trenes idénticos,
los calculos seran realizados para un solo tren.

e (Cada tren consta de dos deshidratadores electrostaticos, que trabajaran en
paralelo.

e Se requiere un porcentaje de agua y sedimentos (% Ay S) de 0,5 a la salida de
crudo del deshidratador electroestatico.

e Salinidad agua salida deshidratador= 14.493 ppm = 14.493 mg/l (segun el
documento B050710000BP14701 “Bases de Disefio del COXP”).

A. Especificaciones suministradas al simulador de Pro/ Il en el deshidratador
electrostatico

Los valores de operacion que se presentan en la tabla 3.7 seran suministrados al
deshidratador electrostatico para realizar las corridas de cada uno de los casos que se
evaluaran para este objetivo.

Tabla 3.7. Especificaciones de operaciéon suministradas a los
deshidratadores electrostaticos.

Caida de presion psi 5

Calor MM btu/h 0
Nota: Para el caso base se fijo la temperatura 235 °F y la caida de presion.
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Una vez que se le suministran las especificaciones al simulador los resultados que se
obtienen son reportados en la tabla 4.21.

En la tabla 3.8 se presenta los flujos volumétricos para cada caso estudiado de la
salida de equipo el cual sera utilizado para el calculo de las variables afectadas para
el cambio de flujo.

Tabla 3.8. Flujo volumétrico a la salida del deshidratador electrostatico.

Caso base
(100%) 20% 40% 60% 80% 120%
Flujo volum.
bruto@TyP bpd 68.268 13.653 | 27.307 | 40.961 | 54.614 | 81.921

Notas: - El flujo mostrado en la tabla corresponde a los de los deshidratadores electroestaticos
- La gravedad especifica del agua es 0,9, tomada de la simulacién realizada en Pro/ll

B. Variables afectadas por el cambio de flujo en el deshidratador electrostatico
El flujo utilizado en los siguientes calculos fue tomado de la simulacién realizada en
Pro/ 1l.

La figura 3.2 muestra el esquema del procedimiento de deshidratacion y
desalacion la cual ofrece una mejor interpretacion del proceso y entendimiento de los
calculos de las variables que fueron afectadas.

CRUDO
LIMPIO

DESALADOR
ALIMENTACION DE
CRUDO
DRENAJE DE

DESHIDRATADOR

VALVULA DE AGUA
MEZCLADO

DRENAJE DE bE
AGUA DILUCION

AGUA

Figura 3.2 Esquema del sistema de deshidratacién y desalado del crudo.

e Sal en el crudo (PTB = Pounds per Thousands Barrels)

La ecuacion 3.12 se utilizd para calcular el contenido de sal en el crudo para un nivel
de deshidratacion/desalado expresado como % de volumen remanente de agua y
salinidad:

A% ppm

PTB = 1000 x m x 350 x Sg x 105 (Ec. 3.14)

donde:
% A = corte de agua en el crudo
Sg = gravedad especifica delagua @ Ty P
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ppm = concentracion de sal en partes por millon

3.1.2.7 Desalador

A. Premisas de disefio

e (Cada modulo esta constituido por dos trenes. Considerando los trenes idénticos,
los célculos seran realizados para uno solo.

e (Cada tren contara con dos desaladores, que operaran en paralelo.

e El proceso de desalado se realiza después del rompimiento de la emulsién en los
deshidratadores electroestaticos.

e El requerimiento de agua de dilucién esta usualmente entre 3% y 4,5% del flujo de
crudo, y se determina en funcién de la especificacion requerida de sal en el crudo
(PTB) a la salida del desalador.

e Se establecid una eficiencia de mezclado de 75%.

e Se requiere en el crudo de salida del desalador un contenido de sales disueltas
<13PTByun%deAyS < 0,5.

e El agua de dilucion sera proveniente de un pozo profundo con una salinidad de
45,38 ppm = 45,38 mg/l. (segun documento B050710000BP14701 “Bases de Disefio
de PDVSA).

A. Especificaciones suministradas al simulador de Pro/ Il en el desalador
En la tabla 3.9 se muestran las especificaciones suministradas al desalador para cada

uno de los escenarios de operacion estudiados.

Tabla 3.9. Datos de operacion suministrados a los desaladores.

Caida de presion psi 5
Calor MM BTU/h 0

Luego de introducir las especificaciones al simulador se obtiene la presion y la
temperatura del desalador, cuyos resultados son presentados en la tabla 4.26.

En la tabla 3.10 se muestran los flujos volumentricos el cual sera utilizado para
los posteriores calculos de las variables afectadas por el cambio de flujo.

Tabla 3.10. Flujos volumétricos bruto y de agua a la entrada del desalador.

Caso base
(100%) 20% 40% 60% 80% 120%
Flujo volum. @ Ty P bpd 69.568 13.913 | 27.827 | 41.741 | 55.654 | 83.481
Flujo volum. agua bpd 1419 283 566 851 1135 1702

Nota: - El flujo mostrado en la tabla corresponde a los de los desaladores
- Densidad del agua es 0,9425 g/cm® (Anexo F.1)

B. Variables afectadas por el cambio de flujo en el desalador
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Los flujos utilizados en los calculos fueron tomados de la simulacion de Pro/ Il

¢ Flujo efectivo de agua requerida para la dilucion
El flujo de agua de dilucién que permita obtener a la salida del desalador un crudo con
un contenido de sal <13 PTB, se obtiene a partir de la siguiente ecuacion:

Fefectivo = Fsupuesto % % Emezclado (EC 3.1 5)
donde:
Ferectivo= flujo efectivo de agua requerida para dilucion, bph
FSUPUESTO = ﬂUjO supuesto, bph
%EwmezcLapo = €eficiencia de mezclado

¢ Flujo supuesto de agua requerida para la dilucién

El flujo supuesto se determind aplicando el porcentaje de caudal a variar; tomando
como referencia el caso base de 1.300 bpd, el cual se obtuvo mediante una hoja de
calculo presentada en los documentos de disefio del COXP. La siguiente ecuacién
muestra la forma de como se determiné dicho flujo para cada corrida:

F sup uesto =Fc % % Fi (EC 316)

donde:
Fc = flujo propuesto en el caso base 100%, bpd
Fi = porcentaje del caso a estudiar, %

3.1.2.8 Tanques de transferencia

A. Premisas de diseio

e La capacidad de contingencia de los tanques correspondera a un minimo de ocho
horas de almacenamiento cuando se encuentren alineados en paralelo

e La capacidad efectiva de almacenamiento (nivel alto-alto) asi como los niveles de
operacion y alarma del tanque se calcularan considerando la norma API standard RP
2350. Overfill Protection for Storage Tanks in Petroleum Facilities.

e Para los tanques de transferencia los tiempos de respuesta entre los niveles Naa-
NAL Yy NBL'NBBL son de 15 min.

e La altura del tanque de carga es de 48 pies.
e La capacidad nominal del tanque es de 194.200 bbl.
o El % efectivo para el caso de tanques de techo flotante corresponde al 95%.

B. Especificaciones suministradas al simulador de Pro/ Il en los tanques de
transferencia
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Las especificaciones que se presentan en la tabla 3.11 seran suministradas para
todos los casos de operacién que se establecieron para la evaluacion.

Tabla 3.11. Especificaciones de operacion suministrados a los tanques de
transferencia.

Caida de presion Psi 14

Calor MM btu/h 0

Nota: Para el caso 100% se fijo la temperatura de 146 °F y la presion de 2,80 psig

Una vez introducidos los valores al simulador se obtendra la temperatura y la presién
del equipo, cuyos resultados son reflejados en la tabla 4.32.

En la tabla 3.12 se presenta el flujo volumétrico de entrada a los tanques de
transferencia el cual sera utilizado para determinar los niveles de operacion.

Tabla 3.12. Flujo volumétrico a la entrada de los tanques de transferencia.

Caso base (100%) | 20% @ 40% | 60% | 80% @ 120%

Flujo volum. de entrada
@T,P bbl/dia 68.256 13.651 | 27.303 | 40.954 | 54.605 | 85.827

C. Variables afectadas por el cambio de flujo en el tanque de transferencia

Los niveles de operacion para los tanques de transferencia se obtienen mediante las
ecuaciones expuestas para los tanques de carga. El flujo utilizado en los calculos fue
tomado de la simulacién de Pro/ l.

3.1.2.9 Bombas de transferencia

A. Premisas de disefo

e Las bombas reforzadoras de transferencia succionan el crudo Merey desde los
tanques de transferencia y lo descargan hacia las bombas principales de
transferencia, para luego ser transferido hacia Patio Tanques de Oficina (oleoducto
36").

e Se utilizaran cuatro bombas reforzadoras para la transferencia del crudo Merey,
tres en operacion y una de respaldo, asi mismo se utilizaran siete bombas principales,
seis en operacion y una de respaldo.

e Se considera una eficiencia de 100 %, tanto para las bombas reforzadoras como
las principales de transferencia.
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B. Especificaciones suministradas al simulador de Pro/ Il para las bombas de
transferencia

Las especificaciones que se muestran en la tabla 3.13 seran utilizadas para los
escenarios planteados del 20%, 40%, 60%, 80 y 120% de operacion.

Tabla 3.13. Especificaciones de operacion de las bombas reforzadoras y
principales de transferencia.

Presion de descarga (bombas reforzadoras) psig 138,40
Presion de descarga (bombas principales) psig 922
Eficiencia % 100

En la tabla 4.38 y 4.40 se reflejan los resultados de las variables que se obtienen por
el simulador para las bombas reforzadoras y principales respectivamente, una vez
introducidos las especificaciones presentadas anteriormente.

3.1.2.10 Crudo enviado a Patio Tanques de Oficina (PTO)

A. Premisas de diseio

e Los limites de presién y temperatura de la tuberia 36-P-02-0142-DA1 por donde se
transfiere el crudo hacia Patio Tanques de Oficina son 89 kg/cm?y 204 °C, segun la
norma H-221 “Materiales de Tuberia”, pag. 128.

e La temperatura que soportan los sellos de los tanques de transferencia en Patio
Tanques de Oficina es de 168,8 °F.

3.2 Determinacién de las limitaciones operativas que se presentan en cuanto al
disefio de las instalaciones del Centro Operativo Extrapesado para el manejo de
un cambio de patrén de diluente

En esta parte se determinaron las restricciones del Centro Operativo Extrapesado
para manejar el cambio de diluente a procesar, a nivel de equipos. Por medio del uso
de los simuladores de proceso Pro/ Il 8.2 y Pipephase 9.1 y los célculos estipulados
para el disefio, se determin6 si se presentan limitaciones cuando hay cambio de
patron de diluente, planteandose dos casos de operacion:

1. Manteniendo el flujo de formacion del caso base (100%)

2. Aumentando el flujo de formacioén hasta los valores de caudal de disefio de la
planta.

Inicialmente se procedié a determinar la relacién crudo-diluente para el nuevo
patrén de diluente de 50,2 °API; esta relacion se calculd mediante un factor expresado
en las densidades del diluente y la del crudo de formacion con la densidad de la
mezcla diluida del caso base 100%, obtenido a travez de un balance de masa. Luego
se introdujeron los datos para la nueva corriente de crudo diluido en la simulacion del
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Pro/ 1l. La mezcla diluida se introdujo a 17 °API en el simulador, con la finalidad de
alcanzar un crudo hacia PTO de 16 °API, que es lo requerido.

Para el primer caso se mantuvo el caudal del crudo de formacién y mediante la
relacion crudo-diluente se determind el caudal de la mezcla (crudo+diluente), asi
como el volumen de diluente a utilizar para este caso, el cual fue suministrado en la
simulacién de Pro/ Il para obtener los flujos de entrada y salida de cada uno de los
equipos, los cuales fueron llevados a la simulacién realizada en Pipephase donde se
hizo la evaluacién hidraulica de las lineas de flujo.

Para el segundo caso se us6 la misma cantidad de crudo diluido del caso base
(100%), la cual fue introducida en la corriente nueva de crudo diluido en la simulacion
de Pro/ Il y se sigui6é la misma metodologia expuesta para el caso anterior. Aqui se
determind el volumen de crudo de formacién junto con la cantidad de agua, gas
asociado y el volumen de diluente.

También se calcularon el flujo del crudo de formacién de los diferentes pozos de
produccion y el volumen de diluente a inyectar para obtener la mezcla diluida.

Mediante el analisis de cada uno de los casos planteados se detectaron las
posibles limitaciones que presentaban las instalaciones y lineas de flujos del Centro
Operativo como efecto de usar un nuevo patrén de diluente.

En la tabla 3.14 se muestran los datos que fueron utilizados para el calculo del
volumen del diluente y de la relacion crudo/diluente:

Tabla 3.14. Datos para el calculo del volumen del diluente y de la relacién
crudo/diluente.

Densidad de la mezcla diluida glcm’® 0,9529
Densidad del crudo de formacién glcm’® 1,0000
Densidad del diluente glcm’® 0,7796

Volumen de la mezcla diluida del caso de 100%
(caso con diluente de 22 °API)

Relacion gas/petroleo pce/bbl 222

bbl/dia 136.080,03

A. Volumen de diluente y de formacion, utilizando la mezcla diluida del caso de
100%
Balance de masa

Mm = Mf + Md (Ec. 3.17)
donde:
Mm: masa de la mezcla diluida, g
Mf: masa del crudo de formacion, g
Md: masa del diluente, g
Como: M=Vxp (Ec.
3.18)

donde:
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M =masa, g
V= volumen, cm®
p = densidad, g/cm®

Entonces sustituyendo la ecuacion 3.18 en la ecuacion 3.17 se tiene:

Vmxpm = Vf x pf + Vd x pd (Ec. 3.19)
donde:
Vm: volumen de la mezcla de crudo diluido, bbl/dia
pm: densidad de la mezcla de crudo diluido, g/bbl
Vf: volumen del crudo de formacién, bbl/dia
pf: densidad del crudo de formacion, g/bbl
Vd: volumen del diluente, bbl/dia
pd: densidad del diluente, g/bbl

Vm=Vf +Vd (Ec. 3.20)
Despejando el Vf de la ecuacion 3.20 se tiene:
Vf=Vm-Vd (Ec. 3.21)

Luego se sustituye la ecuacion 3.21 en la ecuacion 3.19 y se despeja el volumen del
diluente (Vd):
(om - pf)

Vd=mem (Ec. 3.22)

B. Relacion crudo/diluente
Tomando como base la ecuacion 3.20 en funciéon de las fracciones molares se tiene:

Vm = Xvi + Xvd (Ec. 3.23)

donde:
Xyt = fraccion volumétrica del volumen del crudo de formacion
Xvq= fraccion volumétrica del volumen del crudo de diluente

teniendo que :

Vf
Xa = (Ec. 3.24)

Vd
V= —— Ec. 3.2
X = (Ec. 3.25)
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Sustituyendo las ecuaciones 3.24 - 3.25 en la ecuacién 3.23 y despejando el volumen

de crudo de formacion se tiene:
Vd

Vi=Vmx(1- o) (Ec. 3.26)

Ahora, bien considerando un barril de mezcla diluida y sustituyéndolo en las
ecuaciones 3.19 y 3.26 obtenemos:

pm = Vf x pf + Vd x pd (Ec. 3.27)
Vf=1-Vd (Ec. 3.28)
Entonces sustituyendo la ecuacion 3.28 en la ecuacion 3.27 queda:

pm=(1-Vd)x pf + Vd x pd (Ec. 3.29)

Acomodando la ecuacion se despeja el volumen de diluente quedando en funcién de
las densidades:
(om - of)

Vd=w (EC. 3.30)

Entonces la relacién crudo /diluente se obtiene dividiendo las ecuaciones 3.30y 3.28 y
haciendo el arreglo matematico, queda:

_ (pm-pf)

. vd
Relacion = Vf —W) (Ec. 3.31)

C. Especificaciones suministradas al simulador para cada equipo

Las especificaciones para cada uno de los equipos fueron los mismos que se
utilizaron en los casos para la evaluacion de la variacion del flujo de alimentacion.
Para la alimentacion de la corriente de crudo diluido, se utilizé el crudo Zuata 16 (ver
anexo C.2) con los siguientes datos mostrados en la tabla 3.15.

Tabla 3.15. Curva de destilacion (TBP) para la corriente de crudo diluido del
simulador Pro/ Il

Temperatura % vol. destilacion
170 1,60
230 1,80
320 3,40
450 3,70
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525 5,50
650 7,20
720 9,20
1000 10,60
1100 35,80

3.3 Sugerencias de mejoras en el diseiio de las instalaciones del Centro
Operativo Extrapesado para el manejo de un cambio de patrén de diluente
Para ello fue necesario conocer el comportamiento y métodos de disefios de las
instalaciones del Centro Operativo Extrapesado en cuanto a la situacion planteada.
Tomando en cuenta los resultados arrojados en las limitaciones se realizd el
analisis de éstos y de esta manera se sugirieron cambios en las instalaciones que
garantizan una mejor operacion del proceso. Para indicar estos cambios se tomo
como base los criterios de disefio de cada uno de los equipos presentados en la
seccion 3.3.2 y la norma PDVSA L-TP 1.5 “Calculo Hidraulico de Tuberias” para el
sistema de tuberias.

3.4 Estrategias de operacion que mejoren las condiciones operativas
establecidas en el diseio del Centro Operativo Extrapesado para el manejo de
un cambio de patréon de diluente y variaciones del caudal de alimentacién a la
planta

Luego de analizar los resultados obtenidos en las secciones 3.3 y 3.4 se procedio a
presentar métodos dirigidos a mejorar la operatividad del Centro Operativo de acuerdo
a las condiciones actuales de disefo con las estudiadas.

En esta etapa se hizo necesario estimar el consumo de gas combustible que
requieren los hornos, donde se tomd en cuenta el valor calorifico bajo (LHV) que
presenta la corriente enviada al sistema de gas combustible. Normalmente se produce
una cierta cantidad de pérdidas por diferentes motivos, las cuales no permiten obtener
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un aprovechamiento total del combustible, por lo cual se considera una eficiencia en el
horno del 80%. Para determinar el consumo de combustible que requieren los hornos
es:

Q

Ge=08LhY

(Ec. 3.32)

donde:

Gc: consumo de gas combustible, pies®/h
Q: calor intercambiado en los hornos, Btu/h
LHV: valor calorifico bajo, Btu/pies®

3.5 Muestra de calculo
A continuacion se presenta la forma como se obtuvieron los resultados mediante las
ecuaciones que se plantearon para cada uno de los equipos:

A. Calculos necesarios para los efectos de las variaciones del flujo de
alimentacion

Para un mejor entendimiento de los calculos se realizaran por cada equipo que
conforman el proceso. Para la representacion de los calculos presentados a
continuacion se tomara como referencia el caso de operaciéon del flujo de 20% del
caso base (100%):

A.1 Separador trifasico

e Calculo de la velocidad permisible del flujo de vapor

Sustituyendo en la ecuacion 3.1 los valores del caso 20% de la tabla 3.2 se obtiene:

99,31-0,23 _ .
Vc =0,157 x 1/7 =2,516 pies/s

De manera similar se realiza para los otros casos de operacion, cuyos resultados son
reportados en la tabla 4.3.

e Calculo del area vertical requerida (A,), para el flujo de vapor por encima de
NaaL (nivel alto-alto de liquido)
Sustituyendo los valores del caso 20% de la tabla 3.2, en la ecuacion 3.2 se tiene:

_ 7,52 pies’/s

V= = 2,99 pies®
2516 pies’/s P

De forma analoga se hara para los casos restantes, donde los resultados obtenidos
seran presentados en la tabla 4.3.
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e Calculo del volumen de retencion de operacion de liquido liviano, entre el
Nac. (nivel alto de liquido) y el Ng,. (nivel bajo de liquido)

Tomando de la tabla 3.2 para el caso del 20% el flujo volumétrico del liquido liviano
(crudo) Q4= 6.834,18 bbl/dia y considerando que por la salida de crudo también se
tiene un 60% en volumen del agua que entra al equipo, entonces Q1= 7.383,16
bbl/dia por lo tanto el volumen de retencién entre el nivel alto-alto y el nivel alto de
liquido (NaaL ¥ NaL) 0 entre el nivel bajo-bajo y el nivel bajo de liquido (NgsL ¥ NgL), se
obtiene a partir de la ecuacion 3.3; haciendo la conversién a pie®/min se tiene:

.3 ,
7.383,16 b?' (A2 gal 3785 L 1pie” 1dia 1h
dia = 1bbl = 1gal 283L 24h 60s

= 28,8 pie®/min

Ahora sustituyendo en la ecuacion 3.3, se tiene:
Vri1=28,8 pies® /minx5min=144 pies®

Luego, mediante la ecuacién 3.4, se tiene que el volumen de retencion entre el nivel
alto y el nivel bajo de liquido (NaL y el Ng_) es:

Vr2=0,48 pies®/s x600 s =288 pies®
De forma similar se calcularon los demas escenarios que fueron evaluados; los
resultados se encuentran reflejados en la tabla 4.3.

e Calculo del volumen de retencion de operacion de liquido pesado, entre el
NA|_ y el NB|_

De la tabla 3.2 se toma para el caso 20% el flujo de liquido pesado (agua) QL =
914,96 bbl/dia haciendo su respectiva conversion:

+ a3 ’
orags DDl (42 0al B7ESL 1pe’ tda, 1h
dia ~ 1bbl 1 gal  283L 24h 60s

= 3,6 pie®/min

Sustituyendo ahora en la ecuacién 3.5 se tiene lo siguiente:
Vrs =3,6 pies® /minx 5min =18 pies®

El volumen de retencién del liquido pesado se determinara para los demas casos de
igual forma, donde los resultados que se obtendran seran mostrados en la tabla 4.3.

e Tiempo de respuesta al operador de los separadores trifasicos para mantener
el volumen retenido de los liquidos inmisibles establecidos en el diseifo
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Tomando como base el volumen de retencion del liquido liviano de disefio de las
premisas especificadas para este equipo de 894 pie® y el flujo de liquido de la fase
liviana del caso 20% mostrado en la tabla 3.2 se tiene entonces al sustituir en la
ecuacion 3.6:
894 pies®
Tri= P!

= — - =31min
28,8 pies® /min

De la misma forma se realiz6 el calculo para los demas casos de operacion excepto el
de 120%, con su respectivo flujo de liquido de la fase liviana, cuyos resultados seran
presentados en la tabla 4.4.

A.2 Tanque de carga
e Calculo del nivel alto-alto de operacion
Sustituyendo en la ecuacion 3.6 el % efectivo propuesto en las premisas de disefio, se
tiene:
NaaL=(97 % /100 %) x 48 pies=46 pies

Este calculo sera similar para los casos restantes de operacion. Los resultados para
los diferentes casos evaluados son reportados en la tabla 4.8.

e Calculo de la diferencia entre nivel alto-alto y nivel alto de operacién

Esta diferencia se determina a partir de la ecuacion 3.7, sustituyendo el flujo de la
tabla 3.4 para el caso del 20% y los datos presentados en las premisas de disefio,
considerando los tanques colocados en paralelo se tiene:

h _20min x 615,13 bph x 48 pies
"o 5x 67200 bbl

=2pulg=0,17 pies

De manera analoga se determinara la diferencia entre los niveles para los casos de
operacion evaluados del 40%, 60%, 80% y 120%, donde los resultados seran
presentados en la tabla 4.8.

e Calculo del nivel alto de operacion
Sustituyendo en la ecuacién 3.8 se tiene:

NaL= (46 - 0,17) pies = 45,8 pies

De igual forma se calculara para los otros casos en estudio y los resultados son
reflejados en la tabla 4.8.



s

e Calculo de la diferencia entre nivel bajo y nivel bajo-bajo de operacién

Esta diferencia se calcula mediante la ecuacion 3.7, por lo tanto hp=hm Los
resultados obtenidos para los 5 casos de operacidn estudiados seran mostrados en la
tabla 4.8.

e Calculo del nivel bajo - bajo de operacién

El nivel muy bajo (NggL) se estableci6 como premisa en el disefio en funcion de la
boquilla del tanque en 6 pie, ya que con esta columna se asegura el requerimiento
minimo de presion para llegar a las bombas de carga. Por lo tanto esto cumple para
todas las variaciones de flujo que se evaluaron. Este resultado es presentado en la
tabla 4.8.

e Calculo del nivel bajo de operacion
Sustituyendo los valores en la ecuacién 3.9 se tiene:

NeL=(6+0,17)pies = 6,17 pies

Este parametro se determinara de manera similar para los casos del 40%, 60%, 80%
y 120%, donde los resultados seran reportados en la tabla 4.8.

Los calculos ilustrados anteriormente para los tanques de carga seran los mismos
para los tanques de transferencia, cuyos resultados son reflejados en la tabla 4.34.

e Calculo del porcentaje de desviacion con respecto a los valores dados del
caso base (100%)

La demostracion del calculo del porcentaje de desviacion se realizara para comparar
el nivel alto — alto en el tanque de carga del caso 20% de operacion y de igual forma
se determinaran para las demas variables evaluados en los diferentes casos; los
resultados seran mostrados en el capitulo IV.

Sustituyendo en la ecuacion 3.10 se tiene:

45,80 - 44) pi
%D=( ! _)p'esxmo =4.09%
44 pies

e Tiempo de respuesta al operador de los tanques de carga para mantener los
niveles de operacion establecidos en el diseiio

Sustituyendo en la ecuaciéon 3.11 los datos presentados en las premisas de disefo
con el flujo para el caso de operacion del 20% mostrado en la tabla 3.4 y
considerando la diferencia entre niveles de 12 pulg (tomado de los calculos de
disefio), se tiene:

_ 12 pulg x 5 x 67.200 bbl

t
615,13 bph x 48 pies

= 136,56 min
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El tiempo de respuesta del operador se detrminé para cada uno de los casos, donde
los resultados son presentados en la tabla 4.8. De igual manera se determiné para los
tanques de transferencia. Este calculo se realiz6 para cada uno de los casos
evaluados excepto el de 120%, donde los resultados son mostrados en la tabla 4.34.

e Calculo del requerimiento de venteo por entrada de liquido del sistema de
recuperacion de vapores

Haciendo uso de la ecuacion 3.13 y tomando el flujo del caso 20% mostrado en la
tabla 3.4 se tiene:

Qige =1.229,96 bph x 12 pceh/ bph = 14.760 pceh

De la misma forma se determiné para el resto de los casos siendo los resultados
mostrados en la tabla 4.7. Este mismo calculo se utilizé para los casos de operacion
planteados para el cambio de patron de diluente, donde los resultados se reflejan en
la tabla 4.49.

A.3 Deshidratador Electrostatico

e Calculo de sal en el crudo (PTB = Pounds per Thousands Barrels)

Como a la salida del deshidratador electroestatico se requiere un porcentaje de agua
y sedimento (% Ay S) de 0,5, entonces sustituyendo en la ecuacién 3.14 la gravedad
y los ppm tomado de las premisas de disefio se tiene que:

0,5% 14 .493 ppm
PTB = 1.000 350 x0,9x ———>PPM_
X100 -0,5%) 07 XY g6

= 22,94PTB

Tomando el flujo volumétrico de crudo a la salida del deshidratador para el caso de
20% de la tabla 3.8 (los dos deshidratadores), se tiene que el flujo de agua contenido
en ese crudo con 0,5% de Ay S es:

Facua =0,005 x 13.653,60 bpd = 68,27 bapd

e Calculo de las libras totales de sal en el agua

Para obtener las libras de sal totales en el agua a la salida del deshidratador, se tiene:
Tomando el valor de la salinidad de las premisas de disefo se transforma en Ib sal

/ bbl.
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lbsal _ 14.493 mg . 159 | y 1lb
bbl L 1 bbl 453.592,37 mg
Tomando como base 1 dia:

= 5,0803 Ib sal/bbl

Ib sal rorac=5,0803 Ib sal/bbl x 68,27 bbl = 346,83 b sal

De acuerdo a los calculos presentados para el deshidratador electrostaticos se
determinaran de la misma forma para los casos del 40%, 60%, 80% y 120%, cuyos
resultados seran presentados en la tabla 4.23.

A.4 Desalador

e Calculo del agua de diluciéon
Se supone para empezar el tanteo, un flujo de agua de dilucidon que permita obtener a
la salida del desalador un crudo con un contenido de sal <13 PTB.

Para determinar el flujo supuesto se sustituye en la ecuacion 3.16 y tomando el
porcentaje de la primera corrida del 20%, se tiene:

Fsupuesto = 1.300 bpd x 0,20 = 260 bpd

De la misma forma se determinara para las otras corridas de operacion
suponiendo un valor de acuerdo al caso estudiado, cuyos resultados muestran en la
tabla 4.28.

Entonces se sustituye este valor en la ecuacion 3.15 y se obtiene el flujo efectivo:

Ferectivo = 260 bpd % 0,75 = 195 bpd

Este valor sera presentado en la tabla 4.28.
Para obtener las libras de sal totales en el agua de dilucién:

Ibsal _ 4538 mg 159L 1lb
bbl L 1bbl  453.592,37 mg
Tomando como base 1 dia:

= 0,01591 Ib sal/bbl

Ibs sal TotaL=0,01591 Ib sal/bbl x 195 bbl = 3,10 Ib sal

- Entrada del desalador

A la entrada de cada desalador se tiene segun la tabla 3.10 para el 20% de operacion
se muestra el flujo para los dos desaladores. No obstante en esta seccion se muestra
el calculo correspondiente a un solo desalador:
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Flujocrudso =6.956,8 bpd - 141,88 bapd = 6.814,92 bpd
donde:
Flujocrudo total = 6.814,92 bpd x 2 desaladores = 13.629,84 bpd

El flujo de agua total entrando al desalador:
El flujo de agua total es la cantidad de agua obtenida a la salida del deshidratador
electrostatico mas el flujo efectivo:

Flujoaguatotal = 68,27 bapd + 195 bapd = 263,27 bapd
Flujototal lagua + cruco) = 13.629,84 bpd + 263,27 bpd = 13.893,11 bpd

263,27 bpd
o/ A = = 0
JoA 13.89311 bpd x 100 = 1,89 %

La cantidad total de sal a la entrada del desalador, se obtiene de la sal proveniente del
agua de dilucién y la proveniente del agua remanente en el crudo a la salida del
deshidratador:

Ib sal/bbl= (0,01591 + 5,0803) Ib sal/bbl = 5,0962 Ib sal/bbl

Ibs sal otal = (3,10 + 346,83 ) Ibsal = 349,93 Ib sal total
Por lo tanto se tiene que:

_ 349,93 Ib 1bbl = 453.592.37 mg _
PPM = 563,27 bbl ~ 159 L 11b = 379183 ppm
Calculando la salinidad a la entrada del desalador a partir de la ecuaciéon 3.14 y
sustituyendo la densidad del agua, se tiene:

B 1,89 % 3791,83 ppm
PTB = 1.000 x —(100-1,89 %) x 350 x 0,9425 x BT

= 24,10 PTB
Este mismo procedimiento presentado para los desaladores sera utilizado para cada

uno de los casos de operacion evaluados, cuyos resultados son reportados en la tabla
4.28.

B. Calculos necesarios para la determinacion de las limitaciones cuando hay
cambio de patron de diluente
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En esta parte se calcularan las especificaciones que seran utilizadas para introducir
en el simulador a la corriente de cr udo diluido y realizar las corridas de los casos que
fueron mencionados en la seccion 3.4.

e Calculo del volumen de diluente y de formacién utilizando la mezcla del caso
original
Sustituyendo los datos de la tabla 3.14 en la ecuacion 3.22 se obtiene el volumen de
diluente:

Vd = 136.080 bpd x (0,9529 - 1,0000) g/cm®
' (0,7796 - 1,0000) g/cm®

= 29.080, 62 bpd de diluente

Este valor sera reflejado en la tabla 4.43
Luego se sustituye Vd y Vm en la ecuacién 3.21 y se obtiene el volumen de
formacion:

Vf = (136.080 - 29.080,62) bpd = 107.000 bpd de crudo de formacion

Este resultado se mostrara en la tabla 4.43.

e Calculo de la relacién crudo/diluente

Sustituyendo los datos de la tabla 3.14 asi como el volumen de diluente y formacion
obtenidos anteriormente en la ecuacion 3.31, se tiene que la relacién crudo/diluente
es:

_ 3
Relacion = V4 . 29.08062 bpd _ (0,9529 - 1,0000) g/cm® 0.27

Vf ~ 107.000 bpd  (0,7796 - 0,9529) g/cm®

Lo que quiere decir que se necesitan 0,27 barriles de diluente diarios por cada barril
de crudo de formacion.
Este valor sera reportado en la tabla 4.43.

e Calculo de la mezcla crudo/diluente para el caso 1 (Manteniendo el flujo de
formacion del caso base)
Como se mantiene el volumen del crudo de formaciéon por medio de la relacién de
crudo/diluente se determina el volumen del diluente por lo cual la suma algebraica de
estos da la mezcla requerida:

Por medio de la ecuacion 3.31 y tomando el flujo de crudo de formacion del caso
base de la tabla 4.43 se tiene:

Vd = 65.255,77 bpd x 0,27 = 17.619,06 bpd de diluente



b

Este valor sera reflejado en la tabla 4.43

Por lo tanto mediante la ecuacion 3.20 se obtiene la mezcla de crudo/diluente:
Vm = (65.255,77 + 17.619,06) bpd = 82.874,83 bpd de mezcla diluida

Este valor sera presentado en la tabla 4.43.

e Calculo de los flujos de vapor y agua asociados al crudo de formacién para
el caso 2 (Aumentando el crudo de formacion)
Como la relacién de gas/petroleo es de 222 pce/bbl (tabla 3.14), se tiene para el flujo
de gas en la nueva cantidad de crudo de formacion lo siguiente:

El nuevo flujo de crudo de formacién obtenido anteriormente por medio de la
ecuacion 3.21 es de 107000 bpd y sustituyendo en la relacién dada se tiene:
Tomando como base 1 dia:

222 % x 107.000 bpd = 23.754.000 pce = 23,75 MMpced

Este valor sera reportado en la tabla 4.43
El flujo de agua se determindé mediante la siguiente relacion:

18.27997 bapd
65.255,77 bpd

x 117.000 bpd = 29.973,70 bapd

Este valor sera reflejado en la tabla 4.43.

C. Calculo necesario para las estrategias de operacion para cuando hay
cambio de patron de diluente y variacion de flujo de alimentacion:

Sustituyendo los valores del poder calorifico bajo (LHV) y del calor intercambiado en
los hornos (Q) para el caso 20% tomados de la tabla 3.6, en la ecuacion 3.32 se tiene:

6.504.500 Btu/h

Gec =
© 70,8 x 861,89 Btu/pies’

= 9.433,48 pies®/h

Este mismo calculo se realiz para los demas casos de operacion tanto para cada una
de las variaciones del flujo de alimentacion como para los casos establecidos en la
evaluacion del cambio de patrén de diluente; cuyos resultados se presentan en la
seccion 4.4,
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CAPITULO 4
DISCUSION DE RESULTADOS, CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

4.1 Anadlisis de los efectos producidos por las variaciones de flujo de
alimentacion a la planta sobre las condiciones de diseiio, por medio de balances
de masa y energia

Una vez conocidas las capacidades de los equipos del proceso de separacion y
tratamiento, se procedié a analizar los resultados para su evaluacion en cuanto a las
condiciones de disefio. El estudio se bas6 en un solo médulo de produccion y un tren
de tratamiento, ya que los tres modulos son similares.

4.1.1 Analisis del proceso para cada uno de los escenarios planteados
Para una mejor comprension, la discusion de los resultados correspondiente a este
objetivo se realizara para cada equipo por separado.

4.1.1.1 Separador trifasico

A continuacién se muestran los resultados arrojados por los simuladores Pro/ll y
Pipephase para el separador trifasico, en cuanto a las condiciones de operacién del
equipo y de las corrientes de flujo. Tambien se expresan los resultados obtenidos de
las variables afectadas por el cambio de flujo y sus respectivas desviaciones con el
caso base 100%.

Tabla 4.1. Alimentacion a los cuatros separadores trifasico del proceso
obtenidas por el simulador Pro/ Il para cada variacion del flujo de alimentacién.

Caso
base 20% 40% 60% 80% 120%
(100%)
mFa:ls‘{go Ib/dia | 2.200.356 | 19.561.688 | 21.123.341 | 31.685.012(42.246.756 || 63.370.136
Flujo volum- [ pyiigia | 160.247 | 32.049 | 64.009 | 96.148 | 128.198 | 192.206
Flujo volum. .
Bruto @ T, P bbl/dia | 154.982 30.997 61.993 92.989 123.986 185.979
Flujo volum. | bbl/dia 12,8 2,6 5,2 7,8 10,4 15,6
gas MMpced 4,26 0,85 1,7 2,56 3,41 5,11
F'”"gg"f;“m' bblidia | 18.299 | 3.656 7.317 10.979 | 14639 | 21.959
Flujo volum. .
crudo neto bbl/dia | 136.684 27.341 54.673 82.010 109.347 164.020
Temperatura o
operacion F 89,14
Presion .
operacion psig 59,3
Viscosidad
crudo@T,P| °©F 87,16
Viscosidad
gas@T, P oP 0,01
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De acuerdo a las condiciones obtenidas en el simulador Pro/ Il mostradas en la tabla
4.1, para este equipo no se presenta ningun efecto en cuanto a presion y temperatura
para todos los casos, ya que se trabajé en las mismas condiciones del caso de 100%,
por lo tanto las propiedades evaluadas no sufren ningun cambio.

En la tabla 4.2, se tiene que para el caso de 120% de operacion se opera con la
maxima cantidad de gas y agua que se establece en el disefio. En los otros casos de
operacion no se observaron efectos desfavorables para proceso.

Tabla 4.2. Condiciones de operaciéon de entrada de cada uno de los
separadores trifasicos obtenidas por el simulador Pro/ Il para cada variacion del
flujo de alimentacién.

Caso base 20% 40% 60% 80% 120%
(100%)
mFaI:L(:)o Ib/dia 13.200.000 | 2.640.000 | 5.280.000 7.921.253 10.561.689 | 15.842.534
Flujo
volum. bblidia | 40.061,72 | 8.012,33 | 16.024,66 | 24.037,03 | 32.049,38 | 48.074,07
bruto
Flujo volum.
bruto @ bbl/dia | 38.745,68 | 7.749,14 | 15.498,25 | 23.247,37 | 30.996,49 | 46.494,73
T,P
Fc::jgrﬂgf bbl/dia | 34.170,89 | 6.834,18 | 13.668,33 | 20.502,5 | 27.336,66 | 41.004,98
F':g;:'e bblidia | 457479 | 914,96 | 1.82992 | 2.74487 | 3.659.83 | 5.489.75
Flujo de gas | MMpced 3,2 0,65 1,3 1,9 2,3 3,9
Caida de
presion del .
separador psi 4
trifasico
Aguay % 11.42
sedimentos ’

En la tabla 4.3, se observa que el area ocupada por el gas va aumentando a medida
que el flujo aumenta. Para determinar el volumen de retencion se mantuvo el tiempo
de respuesta del operador de 5 minutos establecido en el disefo, por lo cual se
notaron discrepancias en el volumen de retencidn de los liquidos inmiscibles (crudo-
agua) entre el nivel alto (NaL) y bajo (NgL), para los casos del 20%, 40% ,60% y 80%;
debido a que éste tiempo de respuesta de 5 minutos es insuficiente para mantener el
volumen de retencion de disefio. Por lo tanto se estimo el tiempo de respuesta del
operador necesario para mantener el volumen de disefio presentado en la tabla 4.4,
que una vez comparado con el tiempo de respuesta del operador establecido en el
disefio se puede decir que a medida que el flujo disminuye el operador tendra mas
tiempo de contingencia para cambiar de nivel de acuerdo al volumen de retencion de
disefo tanto para la fase liviana como la fase pesada.
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Tabla 4.3. Resultados de las variables afectadas por el cambio de flujo
mediante las ecuaciones presentadas para el separador trifasico.

o QT

pies/s 2,516

Velocidad permisible del flujo de
vapor
Area vertical para el flujo de vapor
por encima del NAAL
Volumen de retenciéon de operacion
del liquido liviano entre el nivel
NAL y el NAAL
(o entre NBL y NBBL)
Volumen de retenciéon de operacion
del liquido liviano entre el nivel pies® 288 552 828 1.104 | 1.662 | 1.788
NAL y el NBL
Volumen de retencion de operacion
del liquido pesado entre el nivel pies® 18 36 54 72 108 | 106,85
NAL y el NBL

pies’ 2,99 5,98 897 | 11,96 | 17,9 17,9

pies® 144 276 414 552 831 894

A contintinuacion en la tabla 4.4 se muestra el tiempo de respuesta del operador
necesario para garantizar que el volumen de retencién en los separadores trifasicos
establecidos en el disefio para cada uno de los casos estudiados.

Tabla 4.4. Tiempo de respuesta al operador para los separadores trifasicos.
Tiempo de respuesta al operador, min
31

Casos de operacion ‘
16,20

_ 10,80
. 8%
o 120%

8,10
5

La figura 4.1, muestra el esquema realizado en el simulador Pipephase, para evaluar
la linea de flujo de la alimentacién al separador trifasico.

LINEA 16”_ENTRADA A SEPARADOR TRIFASICO

R —

F 51.01 psig F 55 pzig

T 8992 deg F TE89.88 degF

G 8012 bbl/day 0l -201 2 bbl/day
GHY OBTU/M3 GHY 0 ETURS
WOBBE OBTUMS wWOBEBE OBTUAS

Figura 4.1. Esquema de simulacién de la linea de alimentacién al separador
trifasico.
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En la tabla 4.5 se muestran los resultados de la evaluacién de la tuberia de
alimentacion de cada separador trifasico para cada uno de los casos estudiados. En
ella se observa que la velocidad es muy baja y no entra en el rango establecido para
los tres primeros casos, lo cual pudiera causar sedimentacion y acumulacién de arena
en las tuberias; dicha disminucion se debe a que las tuberias poseen un diametro muy
grande para el poco caudal que fluye por las mismas. En cambio cuando el proceso
opera con el 120% del flujo base se tiene mayor velocidad pero no la suficiente para
entrar dentro de la condicién recomendada. A pesar de esto si se cumple con lo
establecido para la caida de presion en las lineas de flujo para todos lo casos, por lo
cual se puede decir que éstas cumplen con la norma PDVSA L-TP 1.5.

Tabla 4.5. Resultados de la linea de alimentacién al separador trifasico para

cada variacion del flujo de alimentacion.
Link Diametro APi/;;)O APiIZSOO Veloc Veloc. Numero de lineas
de las selecc. P P " | Recom. Ubicacioén segun el DTI

tuberias pulg calc.:. recom. pies/s pies/s (anexo D.4)
psi psi

Alimentacion | 16”-P-01-0005 AA1/
hacia 16”-P-01-0006-AA1/
separadores | 16”-P-01-0007-AA1/
trifasico 16”-P-01-0008-AA1/
Alimentacion
hacia
separadores
trifasico
Alimentacion
hacia
separadores
trifasico
Alimentacion
hacia
separadores
trifasico
Alimentacion
hacia
separadores
trifasico

Caso
base L0019 16 0,36 4.0 2,05 5-15
(100%)

20% LO019 16 0,072 4,0 0,41 5-15

60% LO019 16 0,22 4,0 1,23 5-15

80% LO019 16 0,29 4,0 1,64 5-15

120% L019 16 0,43 4,0 2,46 5-15

4.1.1.2 Tanque de carga

En la tabla 4.6 se muestran las condiciones de operacion de la corriente de entrada al
tanque de carga, observandose que no se produce ningun cambio sobre las
propiedades del crudo, ya que la evaluacion se realizd con las mismas condiciones de
operacion del caso base (100%), esto cumple para todos los casos estudiados.
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Tabla 4.6. Condiciones de operacién de la corriente de entrada al tanque de
carga obtenidas por el simulador Pro/ Il para cada variacién del flujo de
alimentacioén.

ca('fgo'ilf)se 20% = 40% @ 60%  80%  120%
Flujo volum. de entrada | bbl/dia 147.596 29.519(59.038 | 88.557 | 118.076 | 177.115
Temperatura operacion °F 90,05
Presion operacién psig 50,30
Viscosidad crudo cP 164,07
Viscosidad gas cP 0,01
Presion del tanque psig 10,30

Los tanques de carga generan gases por el llenado y vaciado del mismo, donde los
resultados obtenidos del requerimiento de venteo por el liquido de entrada y por
efecto térmico, se presentan a continuacion:

Tabla 4.7. Requerimiento de venteo total hacia el sistema de disposiciéon
devapores para cada variacion del flujo de alimentacion.

Caso base

- 20% = 40%  60%  80%  120%

Modo de llenado: Tanque recibiendo y otro despachando

Requerimiento de venteo por | pceh 73.798 14.760 | 29.519 | 44.279 | 59.038 | 88.558
entrada de liquido al tanque

MMpced 1,77 0,35 0,71 1,06 1,42 2,13

Requerimiento de venteo por | pceh 46880
efecto térmico

MMpced 1,13

Requerimiento de venteo total
ala REVA" MMpced 2,9 148 184 219 | 255 | 3,26

Nota: (1): sistema de recuperacién de vapor

En la tabla 4.7, se observa que el gas enviado al sistema de recuperacion de vapor en
los casos 20, 40 y 60 %, es insuficiente para que el sistema funcione, ya que lo
minimo que puede manejar la REVA es 2,4 MMpced correspondiente al 48% del valor
maximo (5 MMpced). En la figura 4.2 se puede visualizar el flujo volumétrico de gas
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enviado a la REVA donde dicho comportamiento es que a medida que el flujo de
alimentacion a la planta aumenta la cantidad de vapor se va incrementando.

e
8 35
8 o
= 3/
= 25 / —e— Flujo volumétrico de
.§ ,2 / gas MMpced
‘E 15 6/0/
3 14
S 05
g 0
L 20% 40% 60% 80% Caso 120%
.. base
Casos de operacion,% 100%

Figura 4.2. Flujo volumétrico de gas enviado al sistema de recuperacion de
vapor (REVA).

Con respecto a los niveles de operacion alto y bajo mostrados en la tabla 4.8 para los
cuatro primeros caso de operacion; en comparacion con los niveles establecidos para
el disefio se vieron afectados, ya que el tiempo de 20 minutos utilizado en el disefio
para cambiar de nivel no fue suficiente; en cambio para el caso de operaciéon del
120% los niveles obtenidos se ajustan a los sefalados en el disefio de este equipo,
por lo cual en este caso el tiempo de respuesta al operador de 20 minutos es
suficiente para que el operador accione la alarma y cambiar de nivel. Por lo cual se
determind el tiempo de respuesta necesario para que el operador accione la alarma
para cada uno de los casos estudiados cuando disminuye el flujo de alimentacion.

Tabla 4.8. Resultados de los niveles de operacion y el tiempo de respuesta
al operador para los tanques de carga.

%ai'::ﬁ‘le 20% @ 40% @ 60% = 80%  120%
Nivel alto- alto de operacion (NaaL) pies 46
" nivel bajo-bajo y nivel alto de operacien | P19 12 | 2 | 4 | 527703 | 12
Nivel alto de operacion (NaL) pies 44 45,80 | 45,67 | 45,56 | 45,41 44
Nivel bajo de operacién (Ng.) pies 7 6,17 | 6,33 | 6,44 | 6,59 7
Nivel bajo bajo de operacién (NggL) pies 6
Tiempo de respuesta al operador min 20 |136,56] 68,29 | 45,53 | 34,15 | 20

Para observar que tanto se desviaron los niveles de operacion alto y bajo con
respecto a los niveles establecidos en el disefio se determino las desviaciones para
cada uno de los casos estudiados y los resultados se muestran en la tabla 4.9.
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A continuacion se muestra que tanto se desviaron los niveles de operacién de
cada uno de los casos con respecto a los niveles del disefio manteniendo un tiempo
de respuesta del operador de 20 minutos, segun los criterios de disefio.

Tabla 4.9. Porcentaje de desviacion de los niveles de operacion del tanque
de carga con respecto a los valores del diseino.

Nivel alto de Operacion (Na.), %

Nivel Bajo de Operacion (NgL),%

20% 4,09 11,86
40% 3,80 9,57
60% 3,55 8

80% 3,20 5,86

120%

En la tabla 4.9 se puede observar que la desviacion de los niveles de operacién
aumenta a medida que el flujo disminuye, lo cual se puede atribuir y respaldar lo
citado anteriormente de que el tiempo de respuesta del operador de 20 minutos no fue
suficiente para evitar variacion con respectos a los niveles de operacion del diseino del
tanque de carga. En la siguiente figura se puede ver la tendencia de este

comportamiento:

14
121 I\
=10
2 g —4—Nivel Atto de Operacion
@4 —#—Nivel Bajo de Operacion
0 I I I I \

0% 20%

0%  60%  80%  100%

Casos de operacion, %

120%  140%

Figura 4.3. Tendencia de la desviaciéon de los niveles de operacion del tanque de
carga con respecto a los niveles de diseino.

Para las lineas de flujo que se reflejan en la tabla 4.10 para los casos evaluados, la
velocidad no entra en el rango recomendado, pero la caida de presion si cumple con
lo establecido, por lo que se cumple con la norma PDVSA L-TP 1.5.



Tabla 4.10. Resultados de la linea de alimentacion de los tanques de carga para cada variacion del flujo de
alimentacion.

‘ Diametro | AP/100 AP/100 Numero de lineas
Link de las selecc. | pies calc. pies Veloc. | Veloc. recom. segun el DTI
tuberias pulg. psi recom. psi | pies/s pies/s Ubicaciéon (anexo D.5)
Cabezal de recoleccioén
L009/12/15/17 20 0,78 4 2,75 5-15 crudo hacia tanques de
carga 207-P-01-0029-AA1
Cabezal alimentacion
L021 24 0,245 4 3,05 5-15 tanques de carga 247-P-01-0034-AA1
L023 o4 ) 4 2.87 515 Tuberia alimentacion tanque | 24”-P-01-0035-AA1
de carga 24"-P-01-0036-AA1
Cabezal de recoleccion
L009/12/15/17 20 0,11 4 0,96 5-15 crudo hacia tanques de
carga
Cabezal alimentacion
L021 24 0,052 4 0,66 5-15

tanques de carga
Tuberia alimentacion tanque

L023 24 - 4 0,62 5.15
de carga

L009 20 0,055 4 0,48 5-15 Cabezal d eccic

L012 20 0,11 4 0,96 515 abezal de recoleccion
crudo hacia tanques de

L015 20 0,17 4 1,44 5-15 carga

L017 20 0,22 4 1,93 5-15

L021 24 0,1 4 1.32 5.15 Cabezal alimentacion

tanques de carga
L023 24 - 4 1.24 5.15 Tuberia alimentacion tanque

de carga




alimentacion. (Continuacion).

Tabla 4.10. Resultados de la linea de alimentacion de los tanques de carga para cada variacion del flujo de

Diametro

AP/100

AP/100

Link de las . . Veloc. | Veloc. recom. C
. selecc. pies calc. pies . R Ubicacion
tuberias . . | pies/s pies/s
pulg. psi recom. psi
L009 20 0,083 4 0,72 5-15
L012 20 0,17 4 1,44 5-15 Cabezal de recolecciéon crudo hacia
LO15 20 0,25 4 2,17 5-15 tanques de carga
LO017 20 0,33 4 2,89 5-15
L021 24 0,16 4 1,98 5-15 Cabezal alimentacion tanques de carga
L023 24 - 4 1,86 5-15 Tuberia alimentacion tanque de carga
L009 20 0,1 4 0,96 5-15
L012 20 0,22 4 1,93 5-15 Cabezal de recolecciéon crudo hacia
LO15 20 0,33 4 2,89 5-15 tanques de carga
L0117 20 0,44 4 3,85 5-15
L021 24 0,21 4 2,64 5-15 Cabezal alimentacion tanques de carga
L023 o .
24 - 4 2,48 5-15 Tuberia alimentacion tanque de carga

L009 20 0,17 4 1,44 5-15
L0112 20 0,33 4 2,89 5-15 Cabezal de recoleccion crudo hacia
L0015 20 0,5 4 4,33 5-15 tanques de carga
L0017 20 0,31 4 3,96 5-15
L021 24 0,31 4 3,96 5-15 Cabezal alimentacion tanques de carga
L023 24 - 4 3,72 5-15 Tuberia alimentacion tanque de carga




4.1.1.3 Bombas de Carga
Los resultados obtenidos de la evaluacion de las corrientes de entrada a las bombas
de carga por medio del simulador Pro/ Il se presentan a continuacion:

5

Tabla 4.11. Condiciones de operacién de la alimentacion a las bombas de
carga obtenidas del simulador Pro/ Il para cada variacion del flujo de
alimentacion.

Caso
base 20% 40% 60% 80% 120%
(100%)
Temperatura debombeo °F 90
Presién psig 10,30
Flujo volumétrico bpd/ |147.176/|29.435/| 58.870/ | 88.305/ | 117.740/ | 176.611/
total gpm 429264 | 858,52 | 1.717,05 | 2.575,58 | 3.434,10 | 5.151,16
Flujo volumétrico bpd/ 36.794/| 7.359/| 14.718/| 22.076/| 29.435/ | 44.153/
a cada bomba de carga | gpm | 1,073,116/ 214,63 429 643,89 | 858,53 | 1.287,79
Gravedad especifica 0,96
Densidad Ib/pies® 59,28

En la tabla 4.11, se muestran las condiciones de operacion de la alimentacion a las
bombas de carga, donde se puede observar que el flujo de 214,63 gpm para el caso
de 20% y 429 gpm para el 40% no es suficiente para trabajar con cuatros bombas
ya que la capacidad minima requerida es de 430 gpm para una bomba cuyo valor se
muestra en la hoja de datos del equipo (anexo B.3). Esto pudiera ocasionar
sobrecalentamiento del fluido produciendo la evaporacién o la recirculacion del
mismo, lo cual a su vez pudiera dar origen al fenémeno de cavitacion.

Las bombas de carga de los otros casos estudiados el 60%, 80% y 120% si
pueden operar eficientemente en cuanto a su capacidad. En cuanto a las otras
propiedades reflejadas en dicha tabla no se observaron diferencias significativas, ya
que se trabajé a las mismas condiciones del caso base (100%) para todos los
casos.

Conocidas las corrientes de entrada a las bombas de carga se logro obtener las
condiciones de operacion del equipo mostradas en la tabla 4.12, donde se puede
apreciar que la presion de succion de los casos 20% y 40% no entran en el rango
presentado en las hojas de datos del equipo (anexo B.3).
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Tabla 4.12. Condiciones de operacion de cada bomba de carga obtenidas
por el simulador Pro/ Il para cada variacién del flujo de alimentacion.

C"*('fgo‘,’/f)se 20% | 40% 60% | 80%  120%
Presion de succién psig -2,38 2,55 1,32 0,09 -1,14 -3,61
Temperatura °F 94,15 94,25 | 94,26 94,26 | 94,26 | 94,25
Aumento de Presién psi 249,68
Potencia hp 346,45 69,18 | 138,59 | 207,89 | 277,19 | 415,07
Cabezal pies | 847,21 |845,85| 847,30 | 845,30 | 847,30 | 845,85
Viscosidad cp 178,11

En la tabla 4.12 se muestran las condiciones de operacion de las bombas de carga,
Cabe mencionar que los requerimientos en cuanto a potencia aumentan a medida
que el caudal es mayor en comparacion con los del caso base (100%), debido a que
se necesita mas energia. Este comportamiento puede observarse mejor en la figura
4.4, |la cual se presenta a continuacion:

500

S
o
S

w

o

o
|

—e— Potencia Hp

N

o

o
|

Potencia,Hp

—_

o

o
|

o

20% 40% 60% 80% Caso base 120%
(100%)

Casos de Operacion, %

Figura 4.4. Potencia de las bombas de cargas para cada escenario del flujo de
alimentacion.

Es importante resaltar que en el cabezal de la bomba no se presentaron cambios
apreciables con respecto al caso base.

A continuacion se presenta la evaluacion de las tuberias de alimentacion y
descarga de las bombas de carga:
Las figuras 4.5 y 4.6 presentan los esquemas de la simulacion realizada en
pipehase para la evaluacion hidraulica de las lineas de flujo de la alimentaciéon y
descarga de las bombas.
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P 2.546 psig

T 289.61 degF

3 -7364.2 bbl/day
GHY DBTU/MS
WOBBE DBTU/MZ

qF
0 29457 bbl/day
GHY 0 BTU/MS

“wORBE 0 BTLI/#3 & ]
P 3.619 psig _T_ ESBEE EslgF
T 8393 deg F o0 )
GHY 0 BTLIA3 GHY DBTU/MS f Posae s
“w/OBBE 0 BTLI3 WOBBE OBTUME  WOBBE :

O -7364.2 bblidap
GHY OBTU/M3
WWOBBE 0 BTU/MZ

P 2 546 psig

T 89.61 dea F

0 -7364.2 bhl/day
GHY 0BTL /#3
WOBEE 0 BTUME

P 2546 psig

T 289.61 degF

[ -7364.4 bhl/day
GHW 0 BTU/RS
WwWOBBE OBTU/M3

Figura 4.5. Esquema de la simulacion de las lineas de succién de las bombas
de carga provenientes de los tanques de carga.

T Pdlpsia P 240 psig P 240 psig P 240 psig

P197.4psig P 1974 psig P 197 4 psig P157 4 psig F137.4 psig

Figura 4.6. Esquema de la simulacién de las lineas de descarga de las
bombas de carga hacia los intercambiadores crudo-crudo (lado carcasa).

Una vez realizada la evaluacion hidraulica de la alimentacidn a las bombas de carga

se obtuvieron las caidas de presion y velocidad que adquiere el fluido para cada uno
de los casos estudiados, los cuales se muestran en la tabla 4.13.
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Tabla 4.13. Resultados de la linea de alimentaciéon de las bombas de
carga para cada variacion del flujo de alimentacion.

Link Diametro | AP/100 AP/100 Veloc. Numero de lineas
. . Veloc. L .
de las selecc. pies pies recom. | Ubicacion segun el DTI

tuberias pulg calc. psi | recom. psi pies/s pies/s (anexo D.6)

Lineas de

salida de AAA

L0O1 24 0,30 0,4 329 | 4-8 los 24”-P-01-0038-

tanques de AA1.
carga

24”-P-01-0037-

Cabezal
de succién | 24’-P-01-0039-
bombas de AA1.

carga

L002 24 0,30 0,4 3,29 4-8

12”-P-01-0040-
Lineas de AA1.
L003/ succion 12"-P-01-0041-
04/05/13 12 0.93 0,4 3.6 4-8 | ombas de AA1.
carga 12”-P-01-0042-
AA1.

Lineas de
salida de
L001 24 0,057 0,4 0,7 4-8 los
tanques de
carga
Cabezal
de succion
bombas de
carga

L002 24 0,057 0.4 0,7 4-8

Lineas de
L003/ succion
04/0513 2 0,20 0,4 0.6 48 | pombas de
carga

Lineas de
salida de
L001 24 0,10 0,4 1,32 4-8 los
tanques de
carga
Cabezal
de succién
bombas de
carga
Lineas de
L003/ 12 0,50 0,4 1,58 4-8 succion
04/05/13 bombas de

L002 24 0,10 0.4 1,32 4-8
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L | | | || | carga | |

Tabla 4.13. Resultados de la linea de alimentacion de las bombas de carga
para cada variacion del flujo de alimentacion. (Continuacion).

Link |Diametro| AP/100 | AP/100 Veloc.
: . Veloc. L
de las selecc. pies pies ) recom. Ubicacién
i . . | pies/s .
- tuberias pulg calc. psi | recom. psi pies/s
L001 24 0,17 0,4 198 | 48 Lineas de salida de los
tanques de carga
L002 24 0,17 0,4 198 | 48 Cabezal de succion
bombas de carga
ooy |12 | oz | e 207 a8 | e
04/05/13 g
L0O01 24 0,23 0,4 263 | 48 Lineas de salida de los
tanques de carga
L002 24 0,23 0,4 263 | 48 Cabezal de succion
bombas de carga
ooy |2 0% | 0a (a6 | as | e
04/05/13 g
L0O01 24 0,34 0,4 305 | 48 Lineas de salida de los
tanques de carga
L002 24 0,34 0,4 305 | 4-8 Cabezal de succion
bombas de carga
ooy |2 eeane | es |
04/05/13 g

En ella se observa que para los cuatros primeros casos se cumple solo con el
parametro de la caida de presiéon en la alimentacion. Para el caso de 120%, la
tuberia a la salida del tanque de carga hasta el cabezal de las bombas de carga se
cumple con el parametro de caida de presidn pero para las tuberias L003/04/05 que
corresponden a la succion de las bombas, la velocidad es la que entra en el rango
establecido teniendo una caida de presion muy alta, excediendo lo maximo
recomendado.

También se realizoé la evaluacion de las lineas de descarga de las bombas
obteniéndose los siguientes resultados:
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Tabla 4.14. Resultados de las lineas descarga de las bombas de carga
para cada variacion del flujo de alimentacion.

Numero de
Link de | Diametro| AP/100 AP.I 100 Veloc. lineas
. pies Veloc. s .
las selecc. Pies . recom. Ubicacién segun el DTI
. . recom. | pies/s .
tuberias pulg calc. psi psi pies/s (anexo D.6)
10”-P-01-
0045-BA1.
L007/ Lineas de 10”-P-01-
L008/ descarga 0046-BA1.
Loog/ | 1© 2 20 1533 110-15 1 | mbasde | 10-P-01-
L010 carga 0047-BA1.
10"-P-01-
0048-BA1.
Cabezal de 16"-P-01-
Lo11 16 2 4,0 9.04 | 515 descarga 0050-BA1.
12"-P-01-
Bifurcacion 1$52'B1A1
Lo12 | 12 2 40 | 712 | 545 | haciacabezal | (101>
de cada tren 2052-BA1
(Tren 2).
L007/ Lineas de
L008/ descarga
L009/ 10 0,41 2,0 0,38 | 10-15 bombas de
L010 carga
L011 16 0,28 40 | 151 | 545 | Cabezalde
descarga
Bifurcacién
L012 12 0,34 4,0 1,19 5-15 | hacia cabezal
de cada tren
L007/ Lineas de
L008 descarga
L009/ 10 0,70 2,0 1,78 | 10 -15 bombas de
LO10 carga
Lo11 | 16 0,50 40 | 301 | 545 | Capezalde
descarga
Bifurcacion
L012 12 0,69 4,0 2,37 5-15 hacia cabezal
de cada tren
L007/ Lineas de
L008 descarga
L009/ 10 1 2,0 2,66 | 10-15 bombas de
LO010 carga

Cabezal de
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L0011 16 0,83 4,0 4,52 5-15
Bifurcacion
L012 12 1 4,0 3,56 5-15 hacia cabezal
de cada tren

Tabla 4.14. Resultados de las lineas descarga de las bombas de carga para
cada variacion del flujo de alimentacién. (Continuacion).

Link de las | Diametro | APMO0 | o160 pies | Veloc. | Ve1o¢ .
. Selecc. Pies . . Recom. Ubicacién
tuberias . | Recom.Psi | pies/s .
pulg. Calc. Psi pies/s
L007/ L q
ineas de
II__(())(())981 10 2 2,0 3,55 10-15 descarga
bombas de carga
LO010
80% Cabezal de
LO11 16 1 4,0 6,03 5-15 descarga
Bifurcacion hacia
L0112 12 1 4,0 4,75 5-15 cabezal de cada
tren
Lo07/ Lineas de
i
|I_-(())398/ 10 2 2,0 5,33 10-15 descarga
bombas de carga
L010
120%
LO11 16 2 4,0 9,04 | 515 Cabezal de
descarga
Bifurcacion hacia
L012 12 2 4,0 7,12 5-15 cabezal de cada
tren

En la tabla 4.14 que reflejan los resultados correspondientes a las tuberias de
descarga, obtenidos mediante el simulador de Pipephase. Se puede ver que para
los casos del 20%, 40% y 60%, se cumple con el parametro de caida de presion.
Para el 80% todas las lineas cumplen con la caida de presion, pero la LO11 (cabezal
de descarga) cumple también con el parametro de la velocidad. Para el caso 120
%, las tuberias de la descarga de las bombas cumplen con el parametro de caida de
presion, las del cabezal de descarga y la bifurcacion hacia el cabezal de cada tren
cumplen con las dos variables evaluadas. De acuerdo a lo anterior se tiene que
tanto las lineas de alimentacién y descarga de las bombas cumplen con la norma
PDVSA L-TP 1.5.

4.1.1.4 Intercambiadores de calor de tubo y coraza

En esta seccion se muestran los resultados que se obtuvieron a partir de los
simuladores de Pro/ll y Pipephase, para cada tipo de intercambiador de calor que
operan en el sistema de precalentamiento del proceso. En la tabla 4.15 se muestran
las condiciones de operacion obtenidas de las corrientes de entrada y salida de los
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intercambiadores de calor crudo — crudo, para cada uno de los casos que fueron
estudiados.

Tabla 4.15. Condiciones de operacion de las corrientes de entrada y salida
de los intercambiadores crudo/crudo obtenidas por el simulador Pro/ Il para
cada variacién del flujo de alimentacion.

DESCRIPCION ca('fgo'jf/f)se 20% | 40% @ 60% | 80% | 120%
Temperatura , °F 93,98 94,12 | 94,09 | 94,05 | 94,02 | 93,96
Presion, psig 204,70 222,40 | 218 | 213,60 | 209,20 | 202,200
Entrada : 3
lado Densidad, Ib/pies 59,10
carcasa | (:Ionductivida_d 0.07
(fase | térmica, Btu/h pies °F ’
iqui Capacidad
[RPEED calorificpa, Btu/ Ib °F 0,47
Flujo masico, Ib/h 103.299 20.660 | 41.320 | 61.981 | 82.641 | 123.961
Temperatura , °F 170,33 170,79 | 170,69 | 170,56 | 170,40 | 170,31
. Presion, psig 179,70 197,40 193 | 188,60 | 184,20 | 177,20
Sallda | pensidad, Iblpies’ 57,50 57,12 57,50 57,51 | 57,50
carcasa (_:onductivida_d 0.06
(fase | térmica, Btu/h pies °F ’
liquida) p_apacidad 0.51
calorifica, Btu/lb °F ’
Flujo masico, Ib/h 103.299 20.660 | 41.320 | 61.981 | 82.641 | 123.961
Temperatura , °F 232,85 233,19 | 233,18 | 233,09 | 232,98 | 232,79
Presién, psig 63,99 113,30 | 104,70 | 94 80,20 | 49,20
EntradaDensidad, Ib/pies® 55,90 55,92 55,91 55,90 | 55,89
lado Conductividad 005
t(l:::es térmica, Btu / h pies °F ’
liquida) calori(f:i?:';?CIB(EdI Ib °F 0,49
Flujo masico, Lb/h 95428  |19.091 |38.183 | 57.274 | 76.365 | 114.547
Temperatura , °F 146
S, Presién, psig . 43,99 93,30 | 84,70 74 60,20 | 29,20
lado Densidad, Ib/pies 57,84 57,86 | 57,87 | 57,86 | 57,85 | 57,83
tubos ) CEonductividqd 0.05
(fase | térmica, Btu/ h pies °F ’
iqui Capacidad
D calorificpa, Btu/Ib °F 0,44
Flujo masico, Ib/h 95.428  |19.091 |38.183 | 57.274 | 76.365 | 114.547

En la tabla 4.15 se reflejan las condiciones de operacién de las corrientes de
entrada y salida de los intercambiadores crudo/crudo donde se observa que las
temperaturas sufrieron ligeros aumentos a medida que hay menos flujo en
comparacion con el caso base por el lado de la carcasa. En cambio por el lado de
los tubos el comportamiento es inverso. En cuanto a las presiones la diferencia si
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fue notable tanto para el lado de la carcasa como al lado de los tubos del
intercambiador; esto podria ser a causa de la alta presion ejercida por las bombas
de carga. El resto de las propiedades mostradas en la tabla antes mencionada no
presentan variaciones significantes, ya que en su mayoria dependen de la
temperatura. Para el caso de 120% si se obtuvieron temperaturas y presiones
menores a la del caso base. Un comportamiento similar presentaron los
intercambiadores crudo/agua y agua/agua, cuyos resultados son mostrados en el
anexo A.2.

A continuacion se muestran en la tabla 4.16, las condiciones de operacion del
intercambiador crudo/crudo:

Tabla 4.16. Condiciones de operacion de los intercambiadores
crudo/crudo obtenidas por el simulador Pro/ Il para cada variacion del flujo de
alimentacion.

Caso base
(100%) 20% 40% 60% 80% 120%
Fraccion de liquido
de la corriente
caliente (tubos) 1,0000
Temperatura de la
corriente fria a la o
salida carcasa F 170,33 170,79 | 170,69 | 170,56 |170,40| 170,31
Fraccion de liquido
de la corriente fria
(carcasa) 1,0000
Calor MMbtu/h 3,9061 0,7850 | 1,5684 | 2,3495 |3,1270| 4,6873

En la tabla 4.16, se observa que el calor transferido disminuye con respecto al valor
del caso base (100%) a medida que existe menos flujo. Esta disminucion del calor
se debe a la poca cantidad de flujo que entra al equipo, ya que este parametro
(calor) depende del flujo, la capacidad calorifica y de una variacion de temperatura.
Entonces como para esta evaluacion se tomé en consideracion fijar la temperatura
en el intercambiador por el lado de los tubos a la salida por lo cual el parametro que
vari6 fue el calor; ya que si se mantuviera el calor intercambiado del caso base se
obtendrian temperaturas muy elevadas que no se ajustan a la realidad.

Cabe destacar que cuando se opera al 80% y 120% el intercambiador
crudo/agua y en el intercambiador agua-agua (solo el caso de 120%) intercambian
calor mayor a lo que soportan éstos equipo, cuyos resultados son mostrados en el
anexo A.2. Esto sucede por mantener la temperatura de 146 °F en los
intercambiadores de calor crudo-crudo en la salida del lado de los tubos. (ver anexo
B.5y B6).
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A continuacion se muestran los resultados obtenidos de la simulacion hidraulica
para la evaluacién de las tuberias de los intercambiadores de calor de tubo y
coraza.

En las figuras 4.7 y 4.8, se muestran los esquemas de simulacién utilizados para
evaluar los intercambiadores de calor de tubo y coraza crudo/crudo.
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Figura 4.7. Esquema de la simulacién de los intercambiadores crudo/crudo
(lado carcasa) al intercambiador crudo/agua.
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Figura 4.8. Esquema de la alimentacion de los intercambiadores crudo/crudo
(lado tubo) proveniente de los desaladores.

De acuerdo con los resultados mostrados en la tabla 4.17 para las lineas de flujo de
los intercambiadores crudo/crudo (lado carcasa y tubo), asi como también las de el
intercambiador crudo/agua (lado carcasa); se puede decir que la caida de presion
para el caso de 20% y 40% cumple con lo establecido en la norma de PDVSA para
la evaluacion hidraulica.

Para los demas casos se observan que las tuberias sufren cambios tanto para la
caida de presion como para la velocidad. Al 60%, desde el cabezal de entrada hasta
el cabezal de salida de los intercambiadores crudo/crudo (lado carcasa), la caida de
presion es menor a lo maximo recomendado. Las lineas L057/58 del cabezal de
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salida de los intercambiadores crudo/crudo y las LO79/80 del cabezal de entrada a
los intercambiadores crudo/crudo (lado tubos), cumplen tanto con la velocidad como
la caida de presion. A partir de la linea L081 hasta L089 del cabezal de entrada a
los intercambiadores crudo/crudo (lado tubos) cumplen solo con el parametro de
caida de presion. Desde la entrada a la salida del intercambiador crudo/agua (lado
carcasa) cumplen con lo recomendado para caida de presién y velocidad.

Tabla 4.17. Resultados hidraulicos de las lineas de tuberias de los
intercambiadores de calor para cada variacion del flujo de alimentacion

Link de las Diametro | AP/100 AP/100 pies Veloc Veloc. Numerf) de lineas
tuberias Selecc. pies Recom. piesls' Recom. Ubicacion segun el DTI
pulg Calc. psi | Maxima psi pies/s (anexo D.7 y D.8)
L014/15/16/ Cabezal de Entrada | ., o 00 1020 o
17/18/20/21/ a los Intercam. C-C
22/23/24 12 1 4,0 356 | 5-15 (Lado Carcasa)
6"-P-01-1054-BA1
67-P-01-1055-BA1
6”-P-01-1056-BA1
. 6”-P-01-1057-BA1
L026/27/28/ Lineas de 6"-P-01-1058-BA1
29/30/31/32/ | 6 3 4,0 291 | 5-15 | Fnedaalos 6"-P-01-1059-BA 1
33/34/35 ) 6"-P-01-1060-BA1
(Lado Carcasa) 6"-P-01-1061-BA1
67-P-01-1062-BA1
6”-P-01-1063-BA1
6"-P-01-1064-BA1
L048/49/50/ Cabezal de
51/52/53/54/ 10 2 4,0 10,94 | 5-15 Salida Intecam. 10”-P-01-1076-BA1
55/56/57/58 Cc-C
Entrada de
Crudo/Agua (lado |  107-P-01-1077-BA1
L059 10 2 4,0 10,94 | 5-15 Carcasa)
Salida de
Crudo/Agua (lado 10”-P-01-1077-BA1
L059 10 2 4,0 11 5-15 Carcasa)
L079/80/81/ Cabezal de entrada | 10"-P-01-1095- AA1-
82/83/84/85/ 10 1 4,0 10,7 5-15 | alos Intercam. C-C HC
86/87/88/89 (Lado Tubos
4’-P-01-1096-AA1-HC
4’-P-01-1097-AA1-HC
4”-P-01-1098-AA1-HC
4”’-P-01-1099-AA1-HC
91/92/93/94/ Lineas de Entrada | 4”-P-01-1100-AA1-HC
95/96/97/98/ 4 2 4,0 6,9 5-15 | alosIntercam C-C | 4"-P-01-1101-AA1-HC
99/100 (Lado tubos) 4”-P-01-1102-AA1-HC
4’-P-01-1103-AA1-HC
4’-P-01-1104-AA1-HC
4’-P-01-1105-AA1-HC
4’-P-01-1106-AA1-HC
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L101/102/

Lineas de salida de

4"-P-01-1107-AA1-HC
4"-P-01-1108-AA1-HC
4"-P-01-1109-AA1-HC
4"-P-01-1110-AA1-HC
4"-P-01-1111-AA1-HC

103/104/105/

106/107/108/

109/110/111
L121/123 12

C (Lado Tubos)

6 0,47 4,0 3 5-15 los Intercam. C-C | 4’-P-01-1112-AA1-HC
por los tubos 4”-P-01-1113-AA1-HC
4’-P-01-1114-AA1-HC
4’-P-01-1115-AA1-HC
4’-P-01-1116-AA1-HC
4’-P-01-1117-AA1-HC
Sapezal do Sallda | 12:p.01-1118-AAT-HC
1 4,0 727 | 5-15

C-C: Crudo-Crudo
Tabla 4.17. Resultados hidraulicos de las lineas de tuberias de los
intercambiadores de calor para cada variacion del flujo de alimentacién

(Continuacion).
Link de las tuberias D;Z:’:::’.O A;/;g ° AP/ Oo_pies V?Ioc. :tl::t’r‘r:;. Ubicacion
pulg calc. psi psi pies/s pies/s
L014/15/16 12 0,17 4,0 0,59 5-15
L017/18 12 0,14 4,0 0,47 5-15 Cabezal de entrada
L019/20 12 0,10 4,0 0,36 5-15 a los Intercam. C-C
L021/22 12 0,069 4,0 024 | 5-15 (lado carcasa)
L023/24 12 0,035 4,0 0,12 5-15
Lineas de
Lg?]%izi%i%:m 6 0,58 4,0 0,48 5-15 entrada a los intercam.
C-C (lado carcasa)
Lineas de
ngﬁi?fs%:xgz, 4 0,18 4,0 1,13 5-15 salida de intercam.
C-C (lado carcasa)
L048 10 0,005 4,0 0,18 5-15
L049 10 0,010 4,0 0,36 5-15
L050 10 0,014 4,0 0,55 5-15
LO051 10 0,019 4,0 0,73 5-15 Cabezal de
L052 10 0,024 4,0 0,91 5-15 salida
L053 10 0,029 4,0 1,09 | 5-15 intecam.C-C
L054 10 0,034 4,0 128 | 5-15 (lado carcasa)
L055 10 0,039 4,0 1,46 5-15
L056 10 0,043 4,0 1,64 5-15
L057/58 10 0,10 4,0 1,82 5-15
L059 10 0,10 4,0 182 | 5-15 E"‘r‘ai‘;:i:rf:s‘;’fgua
L059 10 0.10 4,0 1,82 5-.15 Salida de crudo/agua
(lado carcasa)
L079/80 10 0,046 4,0 1,78 5-15 Cabezal de entrada
L081 10 0,038 4,0 160 | 5-15 a '05;229:322"5-)0'0
L082 10 0,031 4,0 1,43 5-15
L083 10 0,024 4,0 1,25 5-15
L084 10 0,018 4,0 1,07 5-15
L085 10 0,013 4,0 0,89 5-15
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L086 10 0,009 4,0 0,71 5-15
L087 10 0,005 4,0 0,53 5-15
L088 10 0,003 4,0 0,36 5-15
L089 10 0,0008 4,0 0,18 5-15
91/92/93/94/ Lineas de entrada
95/96/97/98/ 4 0,069 4,0 1,15 5-15 a los intercam.
99/100 C-C (lado tubos)
L101/102 Lineas de salida
/103/104/105/106/1 6 0,08 4,0 0,49 5-15 de los intercam.
07/108/109/110/111 C-C (lado tubos)
Cabezal de salida
L121/123 12 0,05 4,0 1,21 5-15 de los intercam.

C-C (lado tubos)
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Tabla 4.17. Resultados hidraulicos de las lineas de tuberias de los
intercambiadores de calor para cada variacion del flujo de alimentacion
(Continuacion).

i AP/100 AP/100
. Diametro . . Veloc.
Link de las pies pies Veloc. L

. selecc. . recom. Ubicacion
tuberias calc. recom. pies/s pies/s

Pulg psi psi

L081 10 0,13 40 | 321 | 5-15
L082 10 0,11 40 | 2,85 | 5-15
L083 10 0,09 40 | 250 | 5-15
L084 10 0,06 40 | 214 | 5-15 Cabezal de entrada a los
L085 10 0,05 40 | 1,78 | 5-15 (1ado tubos)

L086 10 0,03 40 | 143 | 5-15
L087 10 0,02 40 | 107 | 5-15
L088 10 | 0009 | 40 | 071 | 5-15

L089 10 0,003 4,0 0,36 5-15

91/92/93/94/95/96/9 4 023 4,0 231 5.15 Lineas de Entrada a los Intercam.

7/98/99/100 C-C (lado tubos)

I L014/15/16 12 0,34 4,0 1,19 5-15
| L017/18 12 0,27 4,0 0,95 5-15 Cabezal de entrada a los
| L019/20 12 0,21 4,0 0,71 5-15 intercam. C-C
| L021/22 12 0,14 4,0 047 | 5-15 (lado carcasa)
| L023/24 12 0,069 4,0 0,24 5-15
L026/27/28/29/30/31 Lineas de entrada a los
‘ 132/33/34/35 6 1 4,0 0.97 5-15 intercam.,C-C (lado carcasa)
L038/39/40/41/42/43 Lineas de salida de intercam.
‘ 144/45/46/47 4 0.35 0 226 | 8-15 C-C (lado carcasa)
| L0438 10 0,009 4,0 0,36 5-15
| L049 10 0,019 4,0 0,73 5-15
| L050 10 0,028 4,0 1,09 5-15
| L051 10 0,038 4,0 1,46 5-15
| L052 10 0,10 4,0 1,82 5-15 Cabezal de salida intecam.
| L053 10 0,14 4,0 219 | 5-15 cc
| L054 10 0,18 4,0 255 | 5-15
| LO055 10 0,23 4,0 2,92 5-15
| L056 10 0,28 4,0 328 | 5-15
| L057/58 10 0,34 4,0 3,65 5-15
‘ Entrada de crudo/agua
L059 10 0,34 4,0 3,65 5-15 (lado carcasa)
‘ Salida de crudo/agua
L059 10 0,28 4,0 3,67 5-15 (lado carcasa)
| L079/80 10 0,16 4,0 3,57 5-15
|
|
|
|
|
|
|
|
|
L101/102/103/104/1 Lineas de salida de los intercam
05/106/107/108/ 6 0,16 4,0 0,99 5-15 C-C (lado tubos)
109/110/111
‘ L121123 12 0,099 | 4,0 242 | 5-15 Cabezal de salida de los

intercam. C-C (lado tubos)
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Tabla 4.17. Resultados hidraulicos de las lineas de tuberias de los
intercambiadores de calor para cada variacion del flujo de alimentacion

(Continuacion).
.‘ Link de las Diametro AP.“ 00 AP/100 pies Veloc. Veloc. L,
. selecc. pies . . recom. Ubicacién
tuberias . recom. psi pies/s .
pulg calc. psi pies/s
| L014/15/16 12 0,51 4,0 1,78 5-15
| L017I18 12 0,41 4,0 1 ,42 5 - 15 Cabezal de entrada a los
| L019/20 12 0,31 4,0 1,07 | 5-15 intercam. C-C
- L021/22 12 0,21 4,0 071 | 5-15 (lado carcasa)
| L023/24 12 0,10 4,0 0,36 5-15
L026/27/28/29/30/ Lineas de entrada a los
31/32/33/34/35 6 2 4,0 1,45 5-15 intercam.,C-C (lado carcasa)
L038/39/40/41/42/ Lineas de salida de intercam.
‘ 43/44145/46/47 4 0,53 4,0 338 | 5-15 C-C (lado carcasa)
| L048 10 0,014 4,0 0,55 5-15
| L049 10 0,028 4,0 1,09 | 5-15
| L050 10 0,087 4,0 1,64 5-15
| L051 10 0,14 4,0 219 | 5-15
| L052 10 0,21 4,0 2,73 5-15 Cabezal de salida intecam.
| L053 10 0,28 4,0 328 | 5-15 c-C
| L054 10 0,37 4,0 3,83 5-15
| L055 10 0,47 4,0 437 | 5-15
| L056 10 0,57 4,0 4,92 5-15
| L057/58 10 0,69 4,0 5,47 5-15
‘ L059 10 0,69 4,0 547 5.15 Entrada de crudo/agua
(lado carcasa)
‘ L059 10 0,58 4,0 550 | 5-15 Salida de crudo/agua
(lado carcasa)
| L079/80 10 0,34 4,0 535 | 5-15
| L081 10 0,28 4,0 4,81 5-15
| L082 10 0,23 4,0 4,28 5-15
| L083 10 0,18 4,0 3.74 5-15
| L084 10 013 4,0 321 5.15 Cabe.zal de entrada a los
intercam. C-C
| L085 10 0,096 4,0 2,67 5-15 (lado tubos)
| L086 10 0,064 4,0 2,14 5-15
| L087 10 0,038 4,0 1,60 5-15
| L088 10 0,018 4,0 1,07 5-15
| L089 10 0,005 4,0 053 | 5-15
Lineas de Entrada a los
91/92/93/94/95/96/
97/98/99/100 4 0,49 4,0 3,46 5-15 Intercam. t C-C (lado
ubos)
L101/102/103/104 Li de salida de |
1105/106  Lineas de salida de los
/107/108/109/110/ 6 0,24 4,0 1,48 5-15 intercam. " C-C (lado
111 ubos)
Cabezal de salida de los
‘ L121/123 12 0,33 4,0 3,63 5-15 intercam. C-C (lado tubos)
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Tabla 4.17. Resultados hidraulicos de las lineas de tuberias de los
intercambiadores de calor para cada variacion del flujo de alimentacion

(Continuacion).
Link de las Diametro .AP“ 00 A:{:g ’ Veloc. Veloc. s
tuberias selecc. pies c_alc. recom. piels ret._:om. Ubicacion
pulg psi pi piels
| L014/15/16 12 0,69 4,0 237 | 5-15
| L017/18 12 0,55 4,0 1,90 | 5-15 Cabezal de entrada a los
| L019/20 12 0,41 4,0 1,42 | 5-15 intercam. C-C
| L021/22 12 0,27 4,0 095 | 5-15 (lado carcasa)
| L023/24 12 0,14 4,0 047 | 5-15
L026/27/28/29/30 Lineas de entrada a los
‘ 131/32/33/34/35 6 2 4.0 1,94 5-15 intercam.,C-C (lado carcasa)
L038/39/40/41/42 Lineas de salida de intercam.
‘ 143/44/45/46/47 | 2 4,0 451 | 5-15 C-C (lado carcasa)
| L048 10 0,018 4,0 073 | 5-15
| L049 10 0,037 4,0 1,46 | 5-15
| L050 10 0,14 4,0 219 | 5-15
| L051 10 0,23 4,0 292 | 5-15
| L052 10 0,34 4,0 365 | 5-15 Cabezal de salida intecam.
| L053 10 0,47 4,0 438 | 5-15 c-c
| L054 10 0,61 4,0 510 | 5-15
| L055 10 0,77 4,0 583 | 5-15
| L056 10 0,95 4,0 6,56 | 5-15
| L057/58 10 1 4,0 729 | 5-15
‘ L059 10 1 40 | 729 | 5-15 ol saromamy 2
’ L059 10 0,96 4,0 729 | 5-15 Sa"(‘f: d‘;ec‘;rr‘éizf)gua
| L079/80 10 0,59 4,0 713 | 5-15
| L081 10 0,48 4,0 642 | 5-15
| L082 10 0,39 4,0 571 | 5-15
| L083 10 0,30 4,0 499 | 5-15
| L084 10 023 4,0 428 | 5-15 Cabezal de entrada a los
| L085 10 0,16 4,0 357 | 5-15 (lado tubos)
| L086 10 0,11 4,0 285 | 5-15
| L087 10 0,064 4,0 214 | 5-15
| L0838 10 0,031 4,0 1,43 | 5-15
| L089 10 0,009 4,0 071 | 5-15
91/92/93/94/95 Lineas de Entrada a los
96/97/98/99/100 |  * 0.82 4,0 462 | 515 | iercam. C-C (lado tubos)
L101/102/103/ Lineas de salida de los intercam.
104/105/106/107/ 6 0,32 4,0 1,98 | 5-15 C-C (lado tubos)
108/109/110/111
Cabezal de salida de los
L121/123 12 0,55 4,0 4,84 5-15 intercam. C-C (lado tubos)
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Tabla 4.17. Resultados hidraulicosde las lineas de tuberias de los
intercambiadores de calor para cada variacion del flujo de alimentacion.

(Continuacion).
Diametro AP/100 AP.I 100 Vel Veloc.
Link de las tuberias Selecc. | pies Calc. pies ? oc. Recom. Ubicacion
. Recom. pies/s .
pulg psi . piesl/s
psi
I L014/15/16 12 1 4,0 3,56 5-15
| L017/18 12 0,82 4,0 2,85 5-15 Cabezal de entrada a los
| L019/20 12 0,62 4,0 2,14 5-15 intercam. C-C
| L021/22 12 0,41 4,0 142 | 5-15 (lado carcasa)
| L023/24 12 0,21 4,0 0,71 5-15
L026/27/28/29/30/31/32 Lineas de entrada a los
‘ 133/34/35 6 3 4,0 2,91 5-15 intercam.,C-C (lado carcasa)
L038/39/40/41/42/43/44 Lineas de salida de intercam.
’ 145/46/47 4 3 4,0 6.77 5-15 C-C (lado carcasa)
| L048 10 0,028 4,0 1,09 5-15
| L049 10 0,14 4,0 2,19 5-15
| L050 10 0,28 4,0 328 | 5-15
| L051 10 0,47 4,0 4,38 5-15
| L052 10 0,69 4,0 5,47 5-15 Cabezal de salida intecam.
| L053 10 0,94 4,0 6,56 | 5-15 c-c
| L054 10 1 4,0 766 | 5-15
| L055 10 2 4,0 8,75 5-15
I L056 10 2 4,0 9,84 5-15
| L057/58 10 2 4,0 10,94 5-15
‘ L059 10 2 4,0 1004 | 5-15 Entrada de crudo/agua
(lado carcasa)
’ L059 10 5 4,0 1 5.15 Salida de crudo/agua
(lado carcasa)
| L079/80 10 1 4,0 10,70 5-15
| L081 10 1 4,0 963 | 5-15
| L082 10 0,83 4,0 856 | 5-15
| L083 10 0,64 4,0 7,49 5-15
| L084 10 048 4,0 6,42 5-15 Cabe_zal de entrada a los
intercam. C-C
I L085 10 0,34 4,0 5,35 5-15 (lado tubos)
| L086 10 0,23 4,0 4,28 5-15
| L087 10 0,13 4,0 3,21 5-15
| L088 10 0,064 4,0 2,14 5-15
| L089 10 0,018 4,0 1,07 | 5-15
91/92/93/94/95/96/97/9 Lineas de Entrada a los
8/99/100 4 2 4,0 6,93 5-15 Intercam. C-C (lado tubos)
L101/102/103/104/105/ Li de salida de |
106/107/108/109/110/1 6 0,47 4,0 29 | 5-15 _-ineas de salda de 10
11 intercam. C-C (lado tubos)
Cabezal de salida de los
L121/123 12 1 4,0 7.27 5-15 intercam. C-C (lado tubos)
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Para el 80%, las tuberias del cabezal de entrada hasta la salida de los
intercambiadores crudo/crudo (lado carcasa) y a partir de las lineas L048 a L053 del
cabezal de salida intercambiadores crudo/crudo cumplen con lo establecido para
caida de presion. Las lineas L054 hasta L058 del cabezal de salida de los
intercambiadores crudo/crudo cumplen con los parametros de velocidad y caida de
presion al igual que las lineas de entrada y salida del intercambiador crudo - agua
(lado carcasa). Las tuberias del cabezal de entrada a los Intercambiadores
crudo/crudo (lado tubos) desde la linea LO79 a la LO83 cumplen con los criterios de
los dos parametros y las lineas siguiente L084 a la LO89 cumplen solo con la caida de
presion asi como las tuberias desde la entrada a los intercambiadores crudo/crudo
hasta el cabezal de salida de los mismos.

En el caso de 120% de operacion para lineas de flujo el cabezal de entrada a los
Intercambiadores crudo/crudo (lado carcasa) y las lineas de entrada a los
Intercambiadores crudo/crudo (lado carcasa), la caida de presion entra dentro de los
criterios recomendados pero a la salida la velocidad aumenta estando dentro del
rango. Pero en el cabezal de salida de los intercambiadores crudo/crudo hasta la linea
LO51 vuelve a disminuir quedando solamente la caida de presién dentro de lo
establecido de la norma, donde empieza a incrementarse en 1 pie/s hasta la tuberia
LOS8; por el lado de los tubos se observa el mismo comportamiento en el cabezal de
entrada para la velocidad pero de mayor a menor. A pesar de estos cambios las
lineas de flujo cumplen con la norma PDVSA L-TP 1.5.

4.1.1.5 Hornos tipo cabina

En la tabla 4.18 se puede observar que para los casos de operacion a menor flujo el
calor utilizado en el proceso de calentamiento disminuyd, lo que es indicio que se
necesito una cantidad menor de gas combustible que para el caso base. Si se utiliza
el mismo calor intercambiado del caso del 100% esto produciria una temperatura
mucho mas alta que el valor de la establecida en el disefio (250 °F), causando la
evaporacion de toda el agua contenida en el crudo y la coquificacion del crudo lo que
conlleva al desmejoramiento del producto. Para el 120% de operacién, el equipo
opera correctamente.

Tabla 4.18. Condiciones de operacion de los hornos obtenidas por el
simulador Pro/ Il para cada variacion del flujo de alimentacion.

Caso
base 20% 40% 60% 80% 120%
(100%)
Fraccion de liquido a la 1,0000

entrada

Calor intercambiado MMBtu/h | 32,5159 | 6,5045 | 13,0087 | 19,5125 | 26,0151 39,0181

Valor calorifico bajo Btulpies3 861,69
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En la figura 4.9 se puede observar el efecto de la cantidad de calor que es
intercambiado en el horno cuando se producen variaciones del flujo de alimentacién
siendo esta menor cuando se opera al 20% del flujo de alimentacion del caso base
100%. Es decir que a medida que el caudal disminuye la cantidad de calor que se
intercambia en el horno es menor.
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= |

—_ N
o O
| |
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A/

D o

20% 40% 60% 80% Caso base 120%
(100%)

Calorintercambiado

Casos de operacion, %

Figura 4.9. Calor intercambiado en los hornos para cada variacién del flujo de
alimentacion.

Con respecto las condiciones de operacion de los hornos reflejadas en la tabla 4.19
se produce lo mismo que en los intercambiadores de calor, es decir, se mantienen las
temperaturas y la presion aumenta considerablemente esto es por las mismas
razones expuesta para el equipo anterior. Esto cumple para los casos a menor flujo
que el caso base de 100%, para cuando existe mas flujo el proceso de calentamiento
es eficiente.

Acontinuacion se muestra la simulacion hidraulica para la evaluacion de las
tuberias de los hornos. La figura 4.10 reproduce el esquema realizado en el modelo
de la simulacion para evaluar la linea de flujo de la alimentacién a los hornos.
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P 157 4 pzig
(a0 bbl/day
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Figura 4 .10. Esquema de la alimentacion de los hornos proveniente del
intercambiador crudo-agua.

Por otra parte en las lineas de flujo presentadas en la tabla 4.20, muestran que en el
caso de 20% y 40% la tuberia desde la entrada de los hornos hasta el cabezal de
entrada de los deshidratadores electroestaticos no se sale de los parametros
recomendados para caida de presion; en cuanto a la velocidad esta se encuentra
fuera del rango establecido.

En el caso del 60% (excepto la linea del cabezal salida hornos/cabezal de entrada
deshidratadores se cumplen con los dos parametros), se cumple soélo con el
parametro de caida de presion.

Para los otros dos casos de 80% y 120% de operacion se cumple con los dos
parametros evaluados. Ninguna de las lineas de flujo evaluadas, en todos los casos
de operacion se encuentra fuera de lo que recomienda la norma PDVSA L-TP 1.5, ya
que cumplen con uno o los dos parametros que se tomaron en consideraciéon para el
estudio.



Tabla 4.19. Condiciones de operacion de las corrientes de entrada y salida de los hornos obtenidas por el
simulador de Pro/ Il para cada variacion del flujo de alimentacion.

Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida
Temperatura °F 175,95 235 175,98 235 175,98 235 175,97 235 175,96 235 175,94 235
Presion psig 140,80 125,80 172,10 157,10 166 151 159,20 144,20 150,50 135,50 133,80 118,80
Flujo masico Ib/h 1.033.013 | 1.033.013 | 206.602 | 206.602 | 413.205 | 413.205 | 619.807 | 619.807 | 826.409 826.409 1.239.613 | 1.239.613
Flujo volum.
@br.:.";’P bpd 73.642 73.642 14.728 14.728 29.457 29.457 44 185 44 185 58.914 58.914 88.371 88.371
Flujo volum.
crudo neto bpd 68.157 68.157 13.631 13.631 27.263 27.263 40.894 40.894 54.525 54.525 81.788 81.788
Flujo volum.
agua bpd 5.485,39 | 5.485,39 | 1.097,08 | 1.097,08 | 2.194,15 | 2.194,15 | 3.291,23 | 3.291,23 | 4.388,31 | 4.388,31 6.582,46 6.582,46
Flujo volum.
de gas pies’/dia -
Densidad Ib/pies3 57,35 55,96 56,98 55,41 57,37 55,98 57,36 55,97 57,36 55,97 57,35 55,96
°API 15,68
Aguay
sedimentos % 7,4

El flujo mostrado en la tabla corresponde a los dos hornos de proceso
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Tabla 4.20. Resultados de las lineas de tuberias de los hornos para cada
variacion del flujo de alimentacion.

|
|
i
|
|
|
|
i
\
|
'
|
i
|
\

Link de | Diametro | AP/100 AP/100 Veloc. Numero de lineas
las selecc. pies pies recom. | Veloc. | recom. segun el DTI
tuberias pulg calc. psi psi pies/s | pies/s Ubicacion (anexo D.9)
L060 8 2 4,0 8,6 5-15 Lineas de entrada 8"-P-01-1079-BA1.
L061 8 2 4,0 86 | 5-15 a hornos 8”-P-01-1080-BA1.
L064 8 1 4,0 8,8 5-15 8"-P-01-1081-BA1-
Lineas de salida HC.
L165 8 1 4,0 88 | 5-15 de hornos 8"-P-01-1082-BA1-
HC.
Cabezal salida
hornos/cabezal
L016 10 1 4.0 1.2 1 5-15 de entrada 10"-P-01-1083-BA-
deshidratadores HC.
L060 8 0,085 4,0 1,54 5-15 .
Lineas de entrada a hornos
L061 8 0,067 4,0 1,35 5-15
L064 8 0,049 4,0 1,57 5-15 Lineas de salida de hornos
L165 8 0,039 4,0 1,37 5-15
Cabezal salida
L016 10 0,051 4,0 1,87 5-15 hornos/cabezal
de entrada deshidratadores
L060 8 0,26 4,0 2,96 5-15 .
Lineas de entrada a hornos
L061 8 0,24 4,0 2,82 5-15
L064 8 0,16 4,0 3,01 5-15 Lineas de salida
L165 8 0,15 4,0 2,87 | 5-15 de hornos
Cabezal salida
L016 10 0,18 4,0 373 | 5-15 hornos/cabezal
de entrada
deshidratadores
L060 8 0,52 4,0 4,42 5-15 Lineas de entrada
L061 8 0,49 4,0 4,25 5-15 a hornos
LoG4 8 0,34 4,0 4,50 5-15 Lineas de salida de hornos
L165 8 0,31 4,0 4,32 5-15
Cabezal salida
L016 10 0,38 4,0 560 | 5-15 hornos/cabezal
de entrada deshidratadores
L060 8 0,84 4,0 5,79 5-15 .
Lineas de entrada a hornos
L061 8 0,28 4,0 3,66 5-15
LoG4 8 0,55 4,0 589 5-15 Lineas de salida de hornos
L165 8 0,55 4,0 5,87 5-15
Cabezal salida
L016 10 0,66 4,0 7,46 5-15 hornos/cabezal
de entrada deshidratadores
L060 8 2 4,0 8,67 5-15 Lineas de entrada
L061 8 2 4,0 8,66 | 5-15 a hornos
L064 8 1 4,0 8,83 5-15 Lineas de salida
L165 8 1 4,0 8,82 5-15 de hornos
Cabezal salida
L016 10 1 4,0 11,19 | 5-15 hornos/cabezal

de entrada deshidratadores
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4.1.1.6 Deshidratador electrostatico

Para el andlisis del deshidratador electrostatico se presentan los siguientes resultados
los cuales fueron obtenidos a partir de los simuladores utilizados para la evaluacion.

Tabla 4.21. Condiciones de operacion de las corrientes de entrada y salida
de los deshidratadores electrostaticos para cada variacion del flujo de
alimentacion.

DESCRIPCION ‘----ii
Temperatura °F 235,02 235,01 234,99
Presién psig 124,20 161,40 154,40 146,40 136 114,60
Flujo masico Ib/h 1.033.013 | 206.602 | 413.204 | 619.806 | 826.408 | 1.239.613
Flujo volum.
bruto@TyP bepd 73.642 14.728 29.457 44,185 58.914 88.371
Flujo volum.
Entrada crudo neto bepd 68.157 13.631 27.263 40.894 54.525 81.788
Flujo volum. agua bepd 5.485,39 | 1.097,08 | 2.194,15 | 3.291,23 | 4.388,31 | 6.582,46
Densidad Ib/pies® 15,68 55,41 55,98 55,97 55,96
crudo@TyP °API 15,68
Gravedad especifica - 0,96
Agua y sedimentos % 7,4
Temperatura °F 235 234,99 234,98
Presién psig 119,20 156,40 149,40 141,40 131 109,60
Flujo masico Ib/h 954.632 190.926 | 381.852 | 572.778 | 763.704 | 1.145.555
Flujo volum.
bruto@TyP bepd 68.268 13.654 27.307 40.961 54.614 81.921
Corriente -
de salida Flujo volum.
(crudo) crudo neto bepd 68.149 13.630 27.260 40.889 54.519 81.779
Flujo volum. agua bepd 118,80 23,75 47,51 71,27 95,02 142,52
Densidad Ib/pies® 55,90 55,89 55,89 55,87
crudo@TyP °API 16,14
Gravedad especifica - 0,96
Agua y sedimentos % 0,17
Temperatura °F 235 234,99 234,98
Presién psig 119,20 156,40 149,40 141,40 131 109,60
Flujo masico Ib/h 783.801 15.676 31.352 47.029 62.705 94.057
Flujo volum.
bruto@TyP bepd 5.374,41 | 1.074,89 | 2.149,77 | 3.224,66 | 4.299,55 | 6.449,32
Corriente R
de salida Flujo volum.
) crudo neto bepd 7,82 1,57 3,13 4,7 6,26 9,39
Flujo volum. agua bepd 5.366,59 | 1.073,32 | 2.146,64 | 3.219,96 | 4.293,29 | 6.439,94
Densidad Ib/pies® 56,93
crudo@TyP °API 10,06
Gravedad especifica - 0,9
Agua y sedimentos % 99,85

El flujo mostrado en la tabla corresponde a los dos deshidratadores electrostaticos
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En cuanto a las condiciones de entrada y salida reflejadas en la tabla 4.21, se nota
incrementos en las presiones a menor flujo presente en operacion. Las temperaturas
se mantienen fijas, en comparacion con las obtenidas en el caso base, por esta razon
las propiedades que se muestran también en la tabla mencionada anteriormente no
varian, porque dependen de ella.

En la tabla 4.22 se muestran las condiciones de operacién del equipo, donde se
puede observar que la presion se va incrementando con respecto al valor obtenido en
el caso base (100%), a medida que disminuye el flujo.

Tabla 4.22. Condiciones de operacién de los deshidratadores electrostaticos
obtenidas por el simulador Pro/ Il para cada variacion del flujo de alimentacién

Caso base (100%)  20% 40% | 60% 80% | 120%
Temperatura °F 235 234,99 234,98
Presion psig 119,20 | 156,40 | 149,40 | 141,40 131 | 109,60

Resultados del contenido de sal en el crudo y agua en cada uno de los casos
estudiados:

Tabla 4.23. Contenido de sal total en el crudo y agua a la salida del
deshidratador electrostatico.

Caso base
(100%) 20% 40% 60% 80% 120%
Sal en el crudo PTB 22,94
Cantidad de sal total en el agua | Ib 1734,11 |346,83| 693,66 | 1040,45 | 1384,89 | 2080,94

Por otra parte, el contenido de sal en el agua a la salida del deshidratador presentado
en la tabla 4.23, va disminuyendo a medida que se opera con menos flujo, esto es
debido a que la cantidad de agua que contiene el crudo a la entrada del equipo es
menor. Para conocer que tanto se alejaron los valores obtenidos de la cantidad de sal
presente en el agua con respecto a la cantidad de sal que se encuentra contenida en
el agua para el caso base se calculo el porcentaje de desviacion entre ellas dando
como resultados los siguientes:

Tabla 4.24. Porcentaje de desviacion de la cantidad de sal total en el agua
con respecto a los valores dados del caso base (100%).

Porcentaje de desviacion

20% 80
40% 60
60% 40
80% 20,14
120% 20
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En la tabla 4.24, se observa que la variacion de la sal en el agua esta en funcién del
porcentaje de flujo alimentado. Por ejemplo para el caso de 20% del flujo del caso
base el porcentaje de desviacion fue del 80% y para el caso de 40% presenta una
desviacién del 60%. Cabe destacar que la cantidad de sal que contiene el crudo a la
salida del deshidratador, no sufri6 cambio ya que depende del corte de agua de la
gravedad especifica del agua y la salinidad del agua por lo cual estos parametros se
mantuvieron contante en cada caso.

A continuacion se muestra la evaluacion hidraulica de las tuberias de los
deshidratadores electrostaticos. En la tabla 4.25 se puede observar los resultados de
las lineas de flujos de los deshidratadores electrostaticos:

Tabla 4.25. Resultados de las lineas de tuberias de los deshidratadores
electrostaticos para cada variacion del flujo de alimentacion.

Link de | Diametro | AP/100 | AP/100 pies Veloc. Numero de
las selecc. pies recom. Veloc. | recom. lineas segun el DTI
tuberias pulg calc. psi psi pies/s | pies/s Ubicacion (anexo D.10)
- Lineas de
‘ Lo67 8 ! 4,0 8’5 5-15 entrada a 8"-P-01-1085-AA1-HC.
| L002 8 1 4,0 85 | 5-15 deshidratador 8"-P-01-1086-AA1-HC.
. Lineas de
‘ Loo4 8 ! 4’0 8,5 5-15 salida de 8"-P-01-1087-AA1-HC.
- L001 8 1 4,0 85 | 5-15 deshidratador 8"-P-01-1088-AA1-HC.
Cab. salida
L006 10 1 4,0 10,7 5-15 desh./cabezal 10"-P-01-1089- AA1-
entrada a desalador HC.
‘ L067 8 0,039 4,0 1,39 5-15 Lineas de entrada
‘ L002 8 0,042 4,0 1,45 5-15 a deshidratador
‘ L004 8 0,039 4,0 1,39 | 5-15
Lineas de salida
- Loot 8 | 0042 40 | 145 | 5-15 | gedeshidratador
cab. salida
L006 10 0,047 4,0 1,78 5-15 desh./cabezal
entrada a desalador
| Lo67 8 0,14 4,0 278 | 5-15 | | i oniaa
- L002 8 0,15 4,0 2,89 | 5-15 a deshidratador
| L004 8 0,14 4,0 2,78 5-15 | Lineas de salida
| L0O1 8 0,15 4,0 2,89 5-15 de deshidratador
Cab. salida
L006 10 0,16 4,0 3,57 5-15 desh./cabezal
entrada a desalador
| L067 8 0,29 4,0 4,16 | 5-15 | Lineas de entrada a
| L002 8 0,31 4,0 434 | 5-15 deshidratador
‘ L004 8 0,29 4,0 4,16 5-15 i )
Lineas de salida
X 8 0,31 4,0 434 | 5-15 | de deshidratador
cab. salida
L006 10 0,34 4,0 5,35 5-15 desh./cabezal
entrada a desalador
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Tabla 4.25. Resultados de las lineas de tuberias de los deshidratadores
electrostaticos para cada variacion del flujo de alimentacién. (Continuacion).

AP/100
Link de | Diametro | AP/100 pies Veloc.
las selecc. pies recom. Veloc. recom. Ubicacion
tuberias pulg calc. psi psi pies/s pies/s
L067 8 0,51 4,0 5,68 5-15 i
Lineas de entrada
L002 8 0,51 4,0 5,66 5-15 a deshidratador
80% L004 8 0,51 4,0 5,68 5-15 Lineas de salida
L001 8 0,51 4,0 5,66 5-15 de deshidratador
Cab. salida desh./cabezal
L0o6 10 0,59 4,0 713 5-15 entrada a desalador
L067 8 1 4,0 8,52 5-15 Lineas de entrada a
L002 8 1 4,0 8,49 5-15 deshidratador
120% L004 8 1 4,0 8,52 5-15 Lineas de salida
LO0O1 8 1 4,0 8,49 5-15 de deshidratador
cab. salida desh./cabezal
L006 10 1 4.0 10,70 5-15 entrada a desalador

En la tabla 4.25, se observa que las tuberias de los deshidratadores electrostaticos
para el 20% y 40% desde la entrada hasta la salida cumplen con lo recomendado
para caida de presion. En el caso de 60% (excepto el cabezal de salida desh./cabezal
entrada a desalador, se cumplen con los dos parametros), se cumple solo con el
parametro de caida de presion. Para los otros dos casos de 80% y 120% de
operacion se cumple con los dos parametros evaluados. Por lo que se puede decir
que cumplen con la norma PDVSA L-TP 1.5 a pesar de las variaciones que presentan
las tuberias en cuanto a caida de presion y velocidad.

4.1.1.7 Desalador

A continuacion se presenta el analisis de los resultados de las condiciones de
operacién e hidraulicos que se obtuvieron para el desalador mediante los simuladores
y procedimientos matematicos.

En la tabla 4.26 se muestran las condiciones de operacion para el desalador,
donde se puede observar un aumento en la presion con respecto a la del caso base
(100%) cuando existe menos flujo. En base a las condiciones obtenidas se puede
decir que el caso de 120%, se opera correctamente.

Tabla 4.26. Condiciones de operacion de los desaladores obtenidas por el
simulador Pro/ Il para cada variacion del flujo de alimentacion.

Caso base (100%) 20% | 40% 60% | 80% 120%

Temperatura | °F 233,21 233,26 233,27 233,10

Presion psig 97,50 138,70 131,20 122,30 | 110,80 86,30
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En la tabla 4.27 se reflejan los resultados obtenidos de las condiciones de entrada y
salida para los dos desaladores, las cuales presentan el mismo comportamiento que

para el deshidratador electrostatico.

Tabla 4.27. Condiciones de operacioén de las corrientes de entrada y salida
de los desaladores obtenidas por el simulador Pro/ Il para cada variacion del
flujo de alimentacion.

Caso base
DESCRIPCION (100%) 20% 40% 60% 80% 120%
Temperatura °F 233,27 233,28 233,15
Presion psig | 102,50 | 143,70 | 136,20 | 127,30 | 115,80 91,30
Flujo masico | Ib/h | 973.599 | 194.720 | 389.439 | 584.158 | 778.877 | 1.168.316
Flujo volum.
bruto@Typ | PePd | 69568 | 13914 | 27.827 | 41741 | 55654 83.481
Entrada 7
Flujovolum. |\ 4| 68149 | 13630 | 27.260 | 40889 | 54519 81.779
crudo neto
F'”’:g":;“m' bepd | 1.418,79 | 28376 | 567,51 | 851,27 | 1.13501 | 1.702,52
Densdad crudo |
@TyP AP 16,02
Aguay % 2,03 2,04 2,03 2,04
sedimentos
Temperatura | °F 233,21 233,26 233,27 233,10
Presion psig | 97,50 | 13870 | 131,20 | 122,30 | 110,80 86,30
Flujo masico | Ib/h | 954567 | 190.913 | 381.827 | 572.740 | 763.653 | 1.145.474
Flujo volum.
bruto@Typ | PePd | 68263 | 13653 | 27.305 | 40958 | 54610 81.915
Corrientede | Flyjo volum.
Salida rodo noto | bepd | €8.147 | 13620 | 27250 | 40.888 | 54518 81.777
(erudo) =, o volum
”’:g":a * | bepd | 11566 | 2315 | 4630 | 69,45 92,61 138,56
Densidad o
crudo@TyP APl 16,14
Aguay o,
sedimentos 0,17
Temperatura | °F 233,21 233,26 233,27 233,10
Presion psig | 97,50 | 138,70 | 131,20 | 122,30 | 110,80 86,30
Flujo masico | Ib/h | 19.032 | 3806 | 7.612 | 11415 | 15224 | 22.842
Flujo volum. bepd
_ bruto@TyP | °P 1.305 | 260,98 | 521,96 | 782,94 | 1.043,90 | 1.566,20
Corriente de Flui I
Salida ujo volum. bepd
(agua) crudo Neto 1,86 0,37 0,74 1,12 1,50 2,24
F'”’:g":;“m' bepd | 1.30314 | 260,61 | 521,22 | 781,82 | 1.042,40 | 1.563,96
Densidad o
crudo@TyP APl 10,06
Aguay % 99,86
sedimentos
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A continuacion se presentan los resultados de las variables afectadas por el cambio
de flujo en los desaladores.

Tabla 4.28. Resultados de las variables afectadas por el cambio de flujo
mediante las ecuaciones mostradas para los desaladores.

Caso base
(100%) 20% 40% 60% 80% 120%
Flujo supuesto de agua
de dilucién bpd 1.300 260 520 780 1040 1.560
Flujo efectivo bpd 975 195 390 585 780 1.170
Libras sal total a la
entrada del desalador | Ibsal | 1.749,62 349,93 699,86 | 1.049,76 | 1.397,30 | 2.099,55
Concentracion de sal a
la entrada del desalador | PPM 3.791 ,80 3.791 ,80 3.791 ,83 3.791 JI7 3.787 3.791 ,80
Salinidad en el crudo a
la entrada del desalador | PTB 24,10
Salinidad en el crudo a
la salida del desalador | PTB 10,09

Tabla 4.29. Porcentaje de desviacion de las variables afectadas por el
cambio de flujo con respecto a los valores dados del caso base (100%).

Porcentaje de desviacion de

Porcentaje de desviacion de la
concentracion de sal del

las libras de sal del desalador desalador
20% 80 -
40% 60 0,0008
60% 40 0,0008
80% 20,14 0,13
120% 20 -

En los valores mostrados en la tabla 4.28 se puede notar que la salinidad del crudo a
la salida es de 10,09 PTB el cual es menor al requerimiento de contenido de sal para
los mejoradores de crudo de 13 PTB, lo que quiere decir que la cantidad de agua de
dilucién que entra a este sistema para cada uno de los casos evaluados puede ser
utiizada. Cabe mencionar que este valor de PTB no sufri6 ningun cambio en
comparacion con el PTB del caso base, ya que se varié proporcionalmente la cantidad
de agua de dilucion (flujo supuesto) con respecto al crudo de entrada, por lo tanto se
obtendra el mismo corte de agua a la entrada del desalador, dando como resultado la
misma salinidad.

Para la evaluacion hidraulica de las tuberias de los desaladores, se tiene que
la caida de presion en la entrada y salida presentadas en la tabla 4.30, no pasan de lo
maximo recomendado para los casos de 20%,40% y 60% (excepto la linea del
cabezal de salida que cumple con los dos parametros); Para los otros casos de
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operaciéon las tuberias evaluadas cumplen con ambos parametros. Por lo que se
verifica que estas tuberias acatan lo establecido en la norma PDVSA L-TP 1.5.

Tabla 4.30. Resultados de las lineas de tuberias de los desaladores para

cada variacion del flujo de alimentacion.

AP/100
Link de | Diametro | AP/100 pies Veloc. Numero de lineas
las selecc. | pies calc. | recom. Veloc. | recom. segun el DTI
tuberias pulg psi psi pies/s | pies/s Ubicacion (anexo D.11)
Lineas de entrada a | g8"-P-01-1090-AA1-HC.
L003/05 8 1 4,0 8,51 5-15 desalador 8"-P-01-1091-AA1-HC.
Lineas de salida de | 8"-p-01-1092-AA1-HC.
LO076/77 8 1 4,0 8,51 5-15 los desaladores 8"-P-01-1093-AA1-HC.
Cabezal salida 10"-P-01-1094-AA1-
L078 10 1 4,0 10,7 5-15 desaladores HC.
Lineas de entrada a
L003/05 8 0,041 4,0 142 | 5-15 desalador
Lineas de salida de
LO76/77 8 0,040 4,0 1,42 5-15 los desaladores
Cabezal salida
L078 10 0,046 4,0 1,78 5-15 desaladores
Lineas de entrada a
L003/05 8 0,14 4,0 283 | 5-15 desalador
Lineas de salida de
LO076/77 8 0,14 4,0 2,84 5-15 los desaladores
Cabezal salida
L078 10 0,16 4,0 3,57 5-15 desaladores
Lineas de entrada a
L003/05 8 0,30 4,0 4,25 5-15 desalador
Lineas de salida de
LO076/77 8 0,30 4,0 4,25 5-15 los desaladores
Cabezal salida
L078 10 0,34 4,0 5,35 5-15 desaladores
Lineas de entrada a
L003/05 8 0,51 4,0 567 | 5-15 desalador
Lineas de salida de
LO76/77 8 0,51 4,0 5,67 5-15 los desaladores
Cabezal salida
L078 10 0,59 4,0 7,13 5-15 desaladores
Lineas de entrada a
L003/05 8 1 4,0 8,51 5-15 desalador
Lineas de Salida de
LO76/77 8 1 4,0 8,51 5-15 los Desaladores
Cabezal salida
L078 10 1 4,0 10,70 | 5-15 Desaladores
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4.1.1.8 Evaluacién hidraulica de las lineas de agua del proceso

Para las lineas de aguas de procesos se puede notar en la tabla 4.31, que todos los
casos de evaluacion cumplen con la norma de PDVSA L-TP 1.5 a pesar que solo uno
de los parametros acata lo recomendado.

Tabla 4.31 Lineas de tuberias de las corrientes de agua de proceso para
cada variacion del flujo de alimentacion.

Numero de lineas

Link de | Diametro AP/100 AP/100 Veloc. segun el DTI
las selecc. pies calc. pies Veloc. | recom. (anexo D.4,D.8,D.10 y
tuberias pulg. psi recom. psi | pies/s | pies/s Ubicacion D.11)
$1/82/ Salida de cada uno de los | 3"-PW-01-0001-AA2- HC.
S3/84 3 0,41 0,6 2,79 4-6 separadores trifasicos 3”-PW-01-0002-AA2- HC.
Loo7 3 0,89 06 | 431 46 | Gosmartadores | IPW01-1010-A82 H
L008 ’ ’ ’ 3"-PW-01-1011-AA2- HC.

electrostaticos

Agua que sale delos
L048 6 0,030 0,4 1,10 6 deshidratadores hacia el 6"-PW-01-1014-AA2- HC.
intercam. crudo/ agua

Agua desde el intercam.

L015 6 0,11 0,5 2,17 6 crudo/agua hacia el intercam. | 6”-PW-01-1015-AA2- HC.
agua/agua
L053/ Agua que sale de cada uno | 2”-PW-01-1017-AA2- HC.
L026 2 0,32 0,6 1,93 4-6 de los desaladores 2"-PW-01-1018-AA2- HC.
Agua que sale de los
L050 4 0,042 0,5 1,01 6 desaladores hacia el 4"-PW-01-1018-AA2- HC.

intercam. agua/agua

L010 6 0,15 0,5 2,62 6 _Agua total hacia el 6"-PW-01-1016-AA2- HC.
intercam. agua/ agua

Agua hacia PTAF desde
el intercam. agua/agua

L035 6 0,013 0,5 0,95 6 6”-PW-01-1021-AA2- HC.

S1/S2/ 3 0,015 0,6 0,47 4-6 Salida de cada uno de

S3/84 los separadores trifasicos
L007/ Salida de cada uno
L008 3 0,032 0,6 0,72 4-6 de los deshidratadores

electrostaticos

Agua que sale de los
L048 6 0,001 04 0,18 6 deshidratadores hacia
el intercam. crudo/ agua

Agua desde el intercam.

L015 6 0,004 0,5 0,37 6 Crudo/Agua hacia el
intercam. agua/agua
L053/ Agua que sale de cada
L026 2 0,017 0,6 0,39 4-6 uno de los desaladores
Agua que sale de los
L050 4 0,002 0,5 0,20 6 desaladores hacia el
intercam. agua/agua
L010 6 0,006 0,5 0,45 6 Agua total hacia el

intercam. agua/ agua

Agua hacia PTAF desde
el intercam. agua/agua

L035 6 0,0005 0,5 0,10 6
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Tabla 4.31. Lineas de tuberias de las corrientes de agua de proceso para cada
variacion del flujo de alimentaciéon. Continuacion.

AP/100
Link | Diametro| AP/100 pies Veloc.
de las selecc. | pies calc. | recom. | Veloc. | recom.
tuberias pulg. psi psi pies/s | pies/s Ubicacion
Salida de cada uno de los
$1/82/ e
- separadores trifasicos
S3/S4 3 0,053 0,6 0,93 4-6 p
L007/ Salida de cada uno de los
L008 3 0,11 0,6 1,44 4-6 deshidratadores electrostaticos
Agua que sale delos
deshidratadores hacia el intercam.
Lo48 6 0,004 04 | 037 6 crudol agua
Agua desde el intercam. crudo/agua
LO015 6 0,014 0,5 0,73 6 hacia el intercam. agua/agua
L053/ Agua que sale de cada uno de los
L026 2 0,059 06 | 077 46 el
Agua que sale de los desaladores
L050 4 0,008 0,5 0,41 6 hacia el intercam. agua/agua
Agua total hacia el
LO010 6 0,021 0,5 0,90 6 intercam. agua/ agua
Agua hacia PTAF desde
L035 6 0,002 0,5 0,33 6 el intercam. agua/agua
Salida de cada uno de
$1/82/ .
- los separadores trifasicos
S3/S4 3 0,11 0,6 1,40 4-6 p
Salida de cada uno
L007/ de los deshidratadores
L008 3 0.24 0.6 2,17 4-6 electrostaticos
Agua que sale de los
L048 6 0,009 0,4 0,55 6 deshidratadores hacia
el intercam. crudo/ agua
Agua desde el intercam.
LO15 6 0,034 0,5 1,11 6 Crudo/Agua hacia el intercam.
agua/agua
Agua que sale de cada
II-_(())SZ?(;I 2 0,12 0,6 1,16 4-6 uno de los desaladores
Agua que sale de los desaladores
L050 4 0,017 0,5 0,61 6 hacia el intercam. agua/agua
Agua total hacia el
L010 6 0,034 0’5 1,11 6 intercam. agua/ agua
L035 6 0.038 0.5 0.50 6 Agua hacia PTAF desde

el intercam. agua/agua
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Tabla 4.31. Lineas de tuberias de las corrientes de agua de proceso para cada
variacion del flujo de alimentacién. (Continuacion).

Link | Diametro| AP/100 AP/100 Veloc.
de las selecc. pies pies Veloc. | recom.
tuberias | pulg. calc. psi | recom. psi | pies/s pies/s Ubicacion
Salida de cada uno de los
S$1/S2/ e
S3/S4 3 0,19 0,6 1,86 4-6 separadores trifasicos
L007/ Salida de cada uno de los
L008 3 0,42 0,6 2,89 4-6 deshidratadores

electrostaticos

Agua que sale delos
L048 6 0,014 0,4 0,74 6 deshidratadores hacia el
intercam. crudo/ agua
Agua desde el intercam.
L015 6 0,051 0,5 1,48 6 crudo/agua hacia el
intercam. agua/agua

Agua que sale de cada

L053/
- I I
L026 2 0,21 0,6 1,54 4-6 uno de los desaladores
Agua que sale de los
SS13/lSSiI 3 0,41 0,6 2,79 4-6 desaladores hacia el
intercam. agua/agua
Agua total hacia el
t%%;l 0,90 0,6 4,33 4-6 intercam. agua/ agua
L048 6 0,030 0.4 1,11 6 Agu.a hacia PTAF desde
el intercam. agua/agua
L015 6 0,11 0,5 2,18 6 Salida de cada uno de
los separadores trifasicos
Salida de cada uno
L053/ de los deshidratadores
L026 2 0.45 0.6 2,32 4-6 electrostaticos

Agua que sale de los
L050 4 0,060 0,5 1,22 6 deshidratadores hacia
el intercam. crudo/ agua
Agua desde el intercam.
LO10 6 0,16 0,5 2,72 6 crudo/agua hacia el
intercam. agua/agua
Agua que sale de cada
uno de los desaladores

L035 6 0,013 0,5 0,99 6

w

4.1.1.9 Tanques de transferencia
En la tabla 4.32 se puede observar los resultados obtenidos de las condiciones de
operacion del tanque de transferencia para cada uno de los casos evaluados.
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Tabla 4.32. Condiciones de operacion de los tanques de transferencia
obtenidas por el simulador Pro/ Il para cada variacion del flujo de alimentacién.

Caso base

(100%) 20% 40% 60% 80% 120%
Temperatura °F 146 145,35 | 145,47 | 145,63 145,83 | 145,96
Presion psig 2,80

En la tabla 4.32 se muestran las condiciones de operacion de este equipo se puede
apreciar que la variacion de la temperatura fue poca. Cabe resaltar que la presién no
sufrid cambio ya que el tanque esta disefiado para operar a presion atmosférica.

En las condiciones de alimentacién al tanque reflejadas en la tabla 4.33, se
observa un pequeio aumento en la viscosidad por la disminucién que sufrio la
temperatura, a medida que el flujo esta disminuyendo se hace mas viscoso.

Tabla 4.33. Condiciones de operacion de la corriente de alimentaciéon a los
tanques de transferencia obtenidas por el simulador Pro/ Il para cada variacion
del flujo de alimentacion.

Caso base
(100%) 20% 40% 60% 80% 120%
Flujo Volum. de entrada @ T,P | bbl/dia| 68.256 | 13.651| 27.303 | 40.954 | 54.605 | 85.827
Temperatura operaci()n oF 145,95 145,37 145,50 145,66 145,88 145,99
Presién operacion psig 16,80
Viscosidad Crudo @ T,P cp 88,11 | 89,49 | 88,18 | 88,81 | 88,33 | 88,02

Para los tanques de transferencia también se determinaron los niveles de operacion
ya que éstos se vieron afectados por el cambio de flujo.

Tabla 4.34. Niveles de operacién y tiempo de respuesta al operador para los
tanques de transferencia.

Caso de
diseio 20% 40% 60% 80% 120%
Nivel alto- alto de operacién | pies 45
Diferencia entre nivel alto-alto
y nivel alto de operacién pulg 12 1,27 2,53 3,80 | 5,06 |7,96
Nivel alto de operacién pies 44 44,89 | 44,79 | 44,68 | 44,58 | 44
Diferencia entre nivel bajo y
nivel bajo-bajo de operacién | pulg 12 1,27 2,53 3,80 | 5,06 |7,96
Nivel bajo de operacion pies 8 7,11 7,21 7,32 | 7,42 8
Nivel bajo-bajo de operacién | pies 7
Tiempo de respuesta al
operador min 15 94,36 47,18 31,45 | 23,56 15

El nivel bajo-bajo, fue establecido en el disefio de acuerdo a la boquilla del tanque
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En cuanto a los niveles de operacion mostrados en la tabla 4.34, presentan o mismo
que los niveles de operacion obtenidos para los tanques de carga, es decir que se
necesita que el tiempo de respuesta del operador sea mayor cuando existe un menor
flujo en el proceso, ya que se obtienen niveles diferentes a los establecidos en el
disefio de los tanques de transferencia. Esto ocurri6 debido a que se mantuvo el
tiempo de respuesta del operador establecido en el diseho. Es por ello que se
determinaron los tiempos necesarios para cada caso y evitar cambios en los niveles
establecidos en el disefio del tanque.

A continuacion se muestran los resultados obtenidos de la simulacién hidraulica
para la evaluacion de las tuberias de los tanques de transferencia, en la figura 4.11 se
observa el esquema utilizado para la evaluar las lineas de flujo de los tanques de
transferencia en Pipephase.

429psin

NbH/A P17 83 psig
Tty (o 9371 bhliday

i F 4294 pig P42 53 psig P 4253 peig F 4291 g
879 Prgpy  PeNp [T Dol
ity ity Deltbiy f Goltkidy DOty Do Dbty y

P AT psig P
52 peig P 4292 psig
oWty LRy OoliTatly

Figura 4.11. Esquema de la alimentacion de tanques de transferencia hacia las
bombas de transferencia.

En la tabla 4.35, se muestran los parametros evaluados para las lineas de flujos de
los tanques de transferencias de cada modulo, las cuales entran en lo recomendado
por la norma PDVSA L-TP 1.5 solo para caida de presion, en el caso de 20%, 40 y
60%. Para el 80% las lineas del cabezal de recoleccién de crudo seco médulo |, 1l 'y
[ll, cumple los dos parametros; las otras lineas presentadas cumplen solo con el
parametro de caida de presion. Para el 120% (excepto para el cabezal de recoleccion
de crudo seco tren 1 y 2, cumple solo con la caida de presion), si se cumple tanto la
caida de presion como la velocidad.
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Tabla 4.35. Resultados de las lineas de tuberias de los tanques de

trasferencia para cada variacién del flujo de alimentacion.

de crudo seco modulo |,
1y i

Numero de
Link de | Diametro| AP/100 AP/100 Veloc. lineas
las selecc. | pies calc. pies Veloc. | recom. segun el DTI
tuberias pulg psi recom.psi | pies/s | pies/s Ubicacién (anexo D.12)
| L123/124 12 1 4,0 7,27 | 5-15 | Cabezal de recoleccion | 12"-P-01-1119-
‘ L125 12 1 4,0 7,27 5-15 decrudo seco tren 1 AA1-HC.
Cabezal de recoleccion | 307-P-02-0121-
L126 30 0,05 4,0 2,6 5-15 | decrudosecotren1y?2 AA1.
Cabezal de recoleccion 30"-P-02-0121-
L128 30 0,20 4,0 51 | 5.15 |d°crdosecomoduoly AAT.
Cabezal de recoleccion 30”-P-02-0121-
L130 30 0,40 4,0 77 | 5.15 | docnudoseco moduol, AA1
| L123/124 12 0,051 4,0 1,21 5-15 | Cabezal de recoleccion
| L125 12 0,002 4,0 0,21 5-15 decrudo seco tren 1
Cabezal de recolecciéon
L126 30 0,003 4,0 0,42 5-15 | decrudosecotren1y2
Cabezal de recoleccion
L128 30 0,006 4,0 085 | 5-15 | decudosesomodioly
Cabezal de recoleccion
L130 30 0,009 4,0 1,27 5-15 de crudo seco modulo | ,
1y
‘ L123/124 12 12 0,099 4,0 2,42 | Cabezal dz recoleccion
e
’ L125 12 12 0,003 4,0 0,42 crudo seco tren 1
’ L126 30 30 0,006 4,0 0,85 Cabezal de recoleccién
de crudo seco tren 1y 2
Cabezal de recoleccion
L128 30 30 0,03 4,0 1,70 | de crudo seco modulo |y
1]
Cabezal de recoleccién
L130 30 30 0,059 4,0 2,55 de crudo seco modulo |,
1y 1
| L123/124 12 12 0,33 4,0 3,63 Cabezal de recoleccion
de
- L125 12 12 0005 | 40 | 064 erudo sewo tren 1
’ L126 30 30 0,009 4,0 1,27 Cabezal de recoleccion
de crudo seco tren 1y 2
Cabezal de recoleccién
L128 30 30 0,059 4,0 2,55 de crudo seco modulo | y
1l
L130 30 30 0,12 4,0 3,82 Cabezal de recolecciéon
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Tabla 4.35. Resultados de las lineas de tuberias de los tanques de trasferencia
para cada variacion del flujo de alimentacién. (Continuacion).

Link de | Diametro| AP/100 AP/100 Veloc.
las Selecc. | pies Calc. pies Veloc. | Recom.
tuberias pulg psi Recom.psi| pies/s | pies/s Ubicacién
| L123/124 12 12 0,55 4,0 4,84 Cabezal de recoleccion de
‘ L125 12 12 0,006 4,0 0,85 crudo seco tren 1
L126 30 30 0,03 4,0 1,70 Cabezal de recoleccién de
crudo secotren 1y 2
L128 30 30 0,097 4,0 3.40 Cabezal de recoleccion de
crudo seco modulo | y Il
‘ L130 30 30 0.20 4,0 5.10 Cabezal de recoleccién de
crudo seco modulo |, I1'Y [lI
| L123/124 12 12 1 4,0 7,27 Cabezal de recoleccion de
| L125 12 12 0,009 4,0 1,27 crudo seco tren 1
L126 30 30 0,059 4,0 255 Cabezal de recoleccién de
crudo secotren 1y 2
L128 30 30 0,20 4,0 5.10 Cabezal de recoleccion de
crudo seco modulo 1y Il
L130 30 30 0,30 4,0 6,50 Cabezal de recoleccién de
crudo seco modulo I, 11 Y 1lI

4.1.1.10 Bombas de transferencia
En esta parte se analizaron los resultados obtenidos en la evaluacion de las bombas
reforzadoras y las principales de transferencias donde se detectaron algunos efectos
a causa de la variacion de flujo.

En la tabla 4.36 se muestran los resultados de llas condiciones de operacién de
las corrientes de entrada de las bombas reforzadoras:

Tabla 4.36. Condiciones de operacion de la corriente de alimentacion a las

bombas reforzadoras de transferencia obtenidas del simulador Pro/ |l para cada

variacion del flujo de alimentacion.

T:mperat“’a °F 146 14535 | 14547 | 14563 | 14583 | 14596
e bombeo
Presion -succion | psig 1,21 2,80

Flujo bpd/ | 409.081/| 82.359/| 163.661/| 245.491/| 327.319/| 490.976/
volum. total gpm 11.932 2.402 4773 7.160 9.547 | 14.320
Flujovolum.a | - | 136262/ | 27.441/| 54530/ | 81.795/ | 109.059/ 163.588/
cada bomba de

car gpm 3.974 800 1.590 2.386 3.180 | 4.771

ga

Gravedad

Especifica 0,96

Densidad Ib/pies® 57,85 57,86 57,85
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Conocidas las condiciones de operacion de la corriente de entrada se obtuvieron las
condiciones de operacion de las bombas reforzadoras, donde los resultados se
reflejan en la tabla 4.37.

Tabla 4.37. Condiciones de operacion de las bombas reforzadoras de
transferencias obtenidas por el simulador Pro/ Il para cada variacion del flujo de
alimentacion.

| Casobase 100% 20% @ 40% | 60% @ 80% | 120%
Operacion tres bombas en paralelo
Presién de succién | psig -3,05 -1,46
Temperatura °F 145,78 147,48 | 147,61 | 147,77 | 147,97 | 148,09
Aumento de presion | psi 141,45 139,86
Potencia HP 403,13 79,74 | 158,50 | 237,83 | 317,27 | 476,05
Cabezal pies 418,42 411,37 | 411,49 | 411,65 | 411,85 | 411,98
Viscosidad cP 91,44 92,14 | 91,82 91,43 90,94 90,64

En las tablas 4.36 y 4.38 se presentan las condiciones de operacion de las corrientes
de alimentacion de las bombas reforzadoras y las principales respectivamente,
observandose que para el caso de 20% y 40% presentan el mismo problema que las
bombas de cargas ya que hay muchas bombas operando para la cantidad de flujo
presente, en los anexos B.11 y B.12 se puede observar el flujo minimo que manejan
las bombas. Los otros casos evaluados si pueden operar con la cantidad de bombas
consideradas para el proceso. Las presiones se mantuvieron fijas en el proceso,
mientras que la temperatura sufrié ligeros aumento, haciendo que la densidad varié un
poco.

Tabla 4.38. Condiciones de operacion de la corriente de alimentacion a las
bombas principales de transferencias obtenidas del simulador Pro/ Il para cada
variacion del flujo de alimentacion.

Caso base 100% 20% 40% 60% 80% 120%
Te"‘:e'a‘“ra de oF 145,62 147,33| 147,45 | 147,61 | 147.81| 147,94
ombeo
Presion psig 102,40
Fluio Volum. total bpd/ 409.575/ 82.359/| 163.661/| 245.491/| 327.319] 490.976/
) ' gpm 11.946 2.402 4773 7.160 9.547 14.320
flujo volum. a cada | bpd/ 68.235/ 13.721/| 27.266/| 40.899/| 54.531/| 81.797/
bomba de carga gpm 1.990 400 795 1.193 1.591 2.386
Gravedad Especifica 0,96
Densidad Ib/pie’® 57,89 | 57,88 | 57,87
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Tabla 4.39. Condiciones de operaciéon de las bombas principales de
transferencias obtenidas por el simulador Pro/ Il para cada variacion del flujo de

alimentacion.

Caso base 100% 20%

40% 60%

80%

120%

Operacion Seis bombas en paralelo
Presion de succion | psig 100
Temperatura °F 158,11 | 159,85 | 159,97 | 160,12 | 160,32 | 160,44
Aumento de Presion | psi 822
Potencia HP 985,74 198,32 | 394,12 | 591,21 | 788,33 | 1.182,55
Cabezal pie 2.047 2.047 | 2.047 | 2.047 | 2.047 2.047
Viscosidad cP 88,84 86,83 | 85,54 | 86,17 85,72 85,43

Con respecto a las condiciones de operacion de las bombas reforzadoras y
principales presentadas en las tablas 4.37 y 4.39 respectivamente, los parametros
afectados por esta variacion del caudal fueron la potencia aumentando a medida que
se opera con mas flujo, ya que depende de la capacidad del liquido que entra a la
bomba y de la eficiencia de la misma, la cual se mantuvo fija mientras que para el
cabezal el comportamiento fue lo contrario, porque este parametro depende del
aumento de presion y la densidad pero la diferencia no fue tan significativa porque la
densidad y el aumento de presion no variaron mucho.

En la tabla 4.40 se muestran que tanto se desviaron estas variables con respecto
a las del caso base, obteniéndose mayores desviaciones en la potencia de las

bombas.

Tabla 4.40. Porcentaje de desviacion de las variables afectadas por el
cambio de flujo con respecto a los valores dados del caso base (100%).

Bombas % Temperatura Potencia Cabezal Viscosidad

20% 1,17 80,22 1,68 0,77

Reforzadoras 40% 1,26 60,68 1,66 0,42
60% 1,38 41 1,62 0,01

80% 1,50 21,30 1,57 0,55

120% 1,58 18,09 1,54 0,87

20% 1,10 79,88 0,002 0,02

Principales 40% 1,18 60,02 0,007 3,71
60% 1,27 40,02 0,01 3,01

80% 140 20,03 0,02 3,51

120% 1,47 19,97 0,03 3,84
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4.1.1.11 Condiciones del crudo enviado a Patio Tanques de Oficina (PTO)
obtenidas por el simulador Pro/ Il

En la tabla 4.41, se observa que el crudo transferido a PTO tiene una temperatura
mayor con respecto a la del caso base en todos los casos de operacion. Por este
pequefio aumento de temperatura se observan cambios en la entalpia. La presion si
se mantuvo en cada uno de los casos evaluados.

Tabla 4.41. Condiciones del crudo enviado a PTO para cada variacion del
flujo de alimentacion.

DESCRIPCION Caso base (100%) | 20% 40% 60% 80% 120%
Flujo Ib-mol/dia 429157 85834 | 170564 | 255841 | 341114 | 511622
Temperatura °F 158,09 159,83 159,96 160,11 160,31 160,43
Presion psig 920
Entalpia | Btu/lb-mol 17649 17956 | 17975 | 17997 | 18027 | 18046
Ib/pies’ 58,05 58,02 | 58,05 58,04
Densidad °API 16,14

4.2 Determinacion de las limitaciones operativas que se presentan en cuanto al
disefio de las instalaciones del Centro Operativo Extrapesado para el manejo de
un cambio de patrén de diluente.

De acuerdo a los resultados que se presentan a continuacion se podra conocer si
existen limitaciones para operar el centro operativo con un diluente diferente,
basandose en los casos descritos en la seccion 3.4

4.2.1 Produccion desde los pozos y la alimentacion al Centro Operativo
A continuacion se muestra en la tabla 4.42 los volumenes que requieren cada uno de
los corredores donde se encuentran los pozos productores del Centro Operativo.

Tabla 4.42. Produccion desde los corredores Sur y Norte para cambio de
patréon de diluente.

Volumen de la .. Volumen de crudo Volumen del
o Relacion .. .
mezcla diluida Crudo-Diluente de formacion diluente
bbl/dia bbl/dia bbl/dia
Caso 100 % (Original)
Produccién 1 66.456,83 31.868,68 34.588,15
Produccién 2y 3 22.152,28 1:1 10.622,90 11.529,38
Produccién 5 27.690,35 13.278,62 14.411,73
Caso 1 (Manteniendo el crudo de formacién)

Produccién 1 40.473,22 31.868,68 8.604,54
Produccién 2y 3 13.491,08 0,271 10.622,90 2.868,18
Produccién 5 16.863,85 13.278,62 3.585,23

- Produccién 1: flujo multifasico desde el corredor Sur (EBMF-1)
- Produccion 2 y 3: flujo multifasico desde el corredor Norte (Macolla 10) y corredor Sur (Macolla 3)
- Produccion 5: flujo multifasico desde el corredor Norte (Macolla 11)
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Tabla 4.42. Produccion desde los corredores Sur y Norte para cambio de patron
de diluente. (Continuacion).

Volumen de la .. Volumen de crudo Volumen del
o . Relacion .. .
mezcla diluida crudo-diluente de formacion diluente
bbl/dia bbl/dia bbl/dia
Caso 2 (Aumentando el crudo de formacion)

Produccion 1 66.456,83 52.254,85 14.201,98
Produccién 2y 3 22.152,28 0,271 17.418,29 4.733,99
Produccién 5 27.690,35 21.772,86 5.917,49

- Produccioén 1: flujo multifasico desde el corredor Sur (EBMF-1)
- Produccion 2 y 3: flujo multifasico desde el corredor Norte (Macolla 10) y corredor Sur (Macolla 3)
- Produccién 5: flujo multifasico desde el corredor Norte (Macolla 11)

A continuacién se presentan los flujos que fueron utilizados en la simulacion de
Pro/ll para la evaluacion del nuevo patrén de diluente.

Tabla 4.43. Flujos para el proceso del cambio de patron de diluente.

Caso 1 Caso 2
Caso base (Manteniendo el (Aumentando el crudo
(100%) crudo de formacioén) de formacion )
Flujo de la bbl/dia | 136.080,03 82.874,83 136.080,03
mezcla diluida
Relacion . .
crudo — diluente 1,14 0.27:1
Flulo de crudo de bbl/dia 65.255,77 107.000
‘ormacion
Flujo de gas MMpced 14,39 23,75
Flujo de agua bbl/dia 18.279,97 29.973,70
Volumen del bblidia | 70.824,26 17.619,06 29.080,62
iluente

En la tabla 4.43 se muestran los resultados obtenidos mediante las ecuaciones
planteadas en la seccion 3.4, cuyos parametros fueron utilizados para la realizacién
de los casos que se plantearon en la simulacién de Pro/ Il lo que permitié conocer si
se puede operar la planta con un diluente diferente.

4.2.2 Determinacion de las limitaciones presentadas en los casos estudiados

Al igual que el objetivo anterior, los resultados obtenidos mediante los simuladores
tanto de Pro/ Il como Pipephase seran mostrados por equipo para una mejor
comprension e interpretacion.

4.2.2.1 Separador trifasico
Una vez realizada la evaluacion en los simuladores se logro obtener los resultados de
las condiciones de operacién e hidraulicas para el separador trifasico, cuando se
utiliza un diluente diferente.
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Una vez que se introdujeron los datos al simulador Pro/ Il se obtuvieron las
condiciones de operacion de entrada de los separadores trifasicos, mostradas en la
tabla 4.44.

Tabla 4.44. Condiciones de operacién de entrada y salida de los cuatros
separadores trifasico del proceso para cada caso del cambio de patréon de
diluente.

Salida Salida
Salida | de gas | Salida Salida | de gas | Salida
Entrada de hacia de Entrada de hacia de
crudo |CCTGB| agua crudo |CCTGB| agua
r:aI::go Ib/h 1.447.855| 1.305.182 | 30.290 | 106.664 | 2.377.007 | 2.142.730 | 53.665 | 174.894
Flujo
volum.bruto | bbl/dia | 100.412 | 93.070 - 7.311 164.839 | 152.795 - 11.989
@T,P
Flujo MMpced | 16,33 0,03 13,77 0 26,93 0,06 24,40 0
volum.gas
bbl/dia 5,35 0,01 4,51 0 8,83 0,01 8 0
Flujo .
volum.agua bbl/dia 18.299 10.967 - 7.309 30.005 17.983 - 11.984
Flujo
volum. bbl/dia | 82.114 82.103 - 3,2 134.830 | 134.812 - 5,27
crudo neto
Temperatura of 91,64 90,04 89,71 | 90,02 91,64 90,01 89,71 | 90,02
operacion
Presion psig 59,30
operacion
Densidad | |p/pies® | 59,44 59,33 - 61,47 59,44 59,33 - 61,47
crudo
@T,P °API 15,32 15,72 - 10,02 15,32 15,72 - 10,02
Densidad |\ ies3 | 0,25 0,23 022 | 023 0,25 0,23 022 | 023
del gas
Viscosidad
crudo cP 36,59 89,37 - 0,78 36,67 89,55 - 0,78
@TP
Viscosidad
gas cP 0,01
@T,P

Nota: El gas hacia el sistema de combustible es de 2,6 MMpced en cada caso.
CCTGB: Centro de tratamiento de gas Bare

A continuacién se presentan los flujos que entran a cada uno de los separadores
trifasicos, con el fin de verificar el comportamiento de cada uno de ellos.
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Tabla 4.45. Flujos de entrada y salida de cada uno de los separadores
trifasicos obtenidos por el simulador Pro/ Il para cada caso del cambio de
patréon de diluente.
Caso 1 Caso 2
(Manteniendo el crudo (Aumentando el crudo
de formacion) de formacion )
Salida | Salida | Salida Salida | Salida | Salida de
Entrada de de de agua | Entrada de de agua
crudo gas crudo gas
Flujo
masico Ib/h | 361.964 | 286.297 | 9.003 | 6.666 | 594.251 | 470.097 | 14.848 | 109.309
Flujo volum.
bruto bblidia | 25 103 | 20.529 - 4570 | 41.209 | 33.709 - 7.493
@T,P
Flujo neto
decrudo | bblVdia | 50528 | 20.528 - 2,05 | 33.707 | 33.707 - 3,37
Flujo de
agua bblidia | 4.575 1,06 - 4568% | 7.501 1,74 - 7.490@
Flujo de
vapor MMpced | 408 - 4,09 - 6,73 - 6,75" -
Aguay
sedimentos % 17,10 0,01 - 99,96 17,07 0,01 - 99,96

Nota 1. De la cantidad de gas a la salida del separador 0,65 MMpced van hacia el sistema de gas
combustible y resto hacia la planta compresora en los dos casos (caso 1= 3,44 MMpced; caso 2= 6,1
MMpced).

Nota 2. De la cantidad de agua del separador el 40% es agua libre (agua hacia PTAF) y el 60% restante
es agua emulsionada (mezclada con el crudo).

En la tabla 4.44 se muestran los flujos de las corrientes de entrada y salida de los
separadores trifasicos. En ella se puede observar que para el caso 2 (aumento del
flujo de alimentacion), el gas hacia la planta compresora de 24,40 MMpced para un
modulo y 73,2 MMpced de todo el centro operativo mas el gas proveniente de
Arecuna 29,31 MMpced vy las areas tradicionales de Bare 80,93 MMpced, tiene un
exceso de 2,34 MMpced, con respecto a la capacidad maxima que maneja el centro
de tratamiento de gas que es de 181,10 MMpced; esto fue a causa de que la cantidad
de gas y agua aumentaron a la entrada porque se tiene mayor cantidad de crudo de
formacion.

A continuacién se muestran los resultados de la evaluacién de las tuberias de
alimentacion y salida de los separadores trifasicos, donde se observo en la tabla 4.46
que para ambos casos se cumplen con los criterios estipulados en la norma de
PDVSA LT.P 1.5 “Calculo hidraulico de las tuberias”. En la figura 4.12, se presenta el
esquema utilizado para evaluar las tuberias de flujo a la salida de los separadores
trifasicos.
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Figura 4.12. Salida de los separadores trifasicos hacia los tanques de carga.

Tabla 4.46. Lineas de flujo de la alimentacion y salida de los separadores
trifasicos para cada caso del cambio de patrén de diluente.

Link de
las
tuberias

Diametro
selecc.
pulg

AP/100
pies
calc.

psi

AP/100
pies
recom.
psi

Veloc.

pies/s

Veloc.
recom.
pies/s

Ubicacion

N° de linea
segun los
DTI
(anexo D.4)

LO19

16

0,22

4,0

1,28

5-15

Alimentacién
hacia
separadores
trifasicos

16"-P-01-0005-AA1/
16"-P-13-0005-AA1

16"-P-01-0006-AA1/
16”-P-13-0006-AA1/
16”-P-01-0007-AA1/
16”-P-13-0007-AA1/
16”-P-01-0008-AA1/
16"-P-13-0008-AA1.

L008/
L010/
L013/
L016

12

0,47

4,0

1,65

Salida de los
separadores
trifasicos

12"-P-01-0025-AA1/
12"P-01-0026-AA1/
12’-P-01-0027-AA1/
12"-P-01-0028-AA1/
12”-P-01-0030-AA1/
12"P-01-0031-AA1/
12"-P-01-0032-AA1/
12"P-01-0033-AA1.

LO19

16

0,37

4,0

2,11

Alimentacion
hacia
separadores
trifasicos

16"-P-01-0005-AA1/
16"-P-13-0005-AA1/
16"-P-01-0006-AA1/
16”-P-13-0006-AA/1
16”-P-01-0007-AA1/
16”-P-13-0007-AA1/
16"-P-01-0008-AA1/
16”-P-13-0008-AA1.

L008/
L010/
L013/
L016

12

0,77

4,0

2,71

Salida de los
separadores
trifasicos

12”-P-01-0025-AA1/
12"P-01-0026-AA1/
12’-P-01-0027-AA1/
12"-P-01-0028-AA1/
12"-P-01-0030-AA1/
12"P-01-0031-AA1/
12"-P-01-0032-AA1/
12"P-01-0033-AA1.

Caso 1. Manteniendo el crudo de formacién
Caso 2. Aumentando el crudo de formacion
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4.2.2.2 Tanque de carga
Para el tanque de carga se obtuvieron las condiciones de operacidn de las corrientes
de entrada y salida del equipo asi como el gas que es enviado al sistema de
recuperacion de vapor. También se realizé la evaluacion hidraulica para verificar si las
lineas de flujo cumplian con los criterios de velocidad y caida de presion establecidas
en las normas de PDVSA.

Ahora, en la tabla 4.47 se presentan las condiciones de operacion de las corrientes
de entrada y salida del tanque de carga.

Tabla 4.47. Condiciones de operacion de las corrientes de alimentacion y
salida del tanque de carga obtenidas por el simulador Pro/ Il para cada caso del
cambio de patrén de diluente.

Caso 1 Caso 2
(Manteniendo el crudo (Aumentando el crudo
de formacion) de formacion )
Salida de Salida de
Entrada crudo Entrada crudo
Flujo Volum. de entrada @
TP bbl/dia | 93.069,96 | 92.922,67 | 152.794,84 | 152.553,36
Temperatura operacion °F 90
Presion operacion psig 50,30
Viscosidad crudo @ T,P cP 89,37 92,02 59,33 59,36
Viscosidad gas @ T, P cP 0,01 - 0,01 -

En la tabla 4.48, se presentan los resultados obtenidos para los requerimiento de
venteo de los tanques de carga, para conocer la tasa de gas que es enviada al
sistema de recuperacion de vapor.

Tabla 4.48. Requerimiento de venteo total hacia el sistema de disposicion de
vapores para cada caso del cambio de patréon de diluente.

Caso 1 Caso 2
(Manteniendo el (Aumentando el
crudo de crudo de formacion )
formacion)

Modo de llenado: Tanque recibiendo y otro despachando

Requerimiento de venteo por entrada de pceh/ 46.535 76.397,42
liquido al tanque MMpced 1,12 1,83
pceh/ 46880
Requerimiento de venteo por efecto térmico | MMpced 1,13
Requerimiento de venteo total a la REVA" MMpced 2,25 2,96

Nota1. Sistema de recuperacion de vapor
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De acuerdo a los resultados obtenidos para el tanque de carga se puede observar en
la tabla 4.48 el inconveniente que se presenta para el caso 1, donde el requerimiento
de gas enviado al sistema de recuperacion de vapor es menor con respecto a la
capacidad minima presentada en las premisas de disefio, la cual ocasiona que el
sistema no pueda funcionar.

A continuacion en la tabla 4.49 se muestran los resultados de la evaluacién de las
tuberias de alimentacion para los tanques de carga.

Tabla 4.49. Lineas de flujo de la alimentacion de los tanques de carga para
cada caso del cambio de patrén de diluente.

Link de | Diametro | AP/100 APr100 Veloc. . ;
. pies Veloc. L N° de linea segun
las selecc. pies calc. . . recom. Ubicacion
. ulg psi recom.psi | pies/s pies/s los DTI
tuberias P (anexo D.5)
Cabezal
. . 24”-P-01-0034-AA1.
L021 24 0,14 4,0 1,84 | 5-15 | alimentacion
. 24”-P-01-0035-AA1.
Caso Tuberia 24"-P-01-0036-
1 L023 24 - - 1,72 | 5-15 | alimentacion AAT
Cabezal 24"-P-01-0034-
L021 24 0,24 4,0 3,01 | 5-15 | alimentacién AA1.
Caso 24"-P-01-0035-
2 Tuberia AA1.
L023 24 - - 2,83 | 5-15 | alimentacién 24”-P-01-0036-
AA1.

Caso 1. Manteniendo el crudo de formacion
Caso 2. Aumentando el crudo de formacion

4.2.2.3 Bombas de carga
A continuacién se presentan los resultados de las condiciones de operacion de las
corrientes de entrada y salida y del equipo.

Tabla 4.50. Condiciones de la alimentacion a las bombas de carga obtenidas
del simulador Pro/ Il para cada caso del cambio de patrén de diluente.

Caso 1 Caso 2
(Manteniendo el crudo (Aumentando el
de formacién) crudo de formacién )
Temperatura de bombeo °F 90,19
Presion psig 10,30
bpd/ 92853,55/ 152440,16/
Flujo volumétrico total gpm 2708,23 4446,17
Flujo volumétrico bpd/ 23213,39/ 38110,04/
a cada bomba de carga gpm 677,06 1111,54
Gravedad especifica 0,96
Densidad Ib/pies® 59,37
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De acuerdo a los resultados que se muestran en las tablas 4.50 y 4.51, sobre las
condiciones de operacion de la corriente de entrada y del equipo respectivamente, se
puede decir que cuando se usa este nuevo diluente el equipo no presenta ninguna

limitacion.

Tabla 4.51. Condiciones de operacion de cada bomba de carga obtenidas
por el simulador Pro/ Il para cada caso del cambio de patron de diluente.

Operacion Cuatro bombas en paralelo
Presion de succion psig -0,0994 | -2,594
Temperatura °F 97,95
Aumento de presion psi 249,68
Potencia hp 164,37 269,66
Cabezal pies 849,05 848,44
Viscosidad cP 92,19 92,38

A continuacién se muestran los resultados de la evaluacién hidraulica de alimentacion
y descarga de las bombas de carga.

Tabla 4.52. Resultados de la linea de alimentacién de las bombas de carga
para cada caso del cambio de patron de diluente.

Link de | Diametro AP/100 AP/100 pies | Veloc Veloc. N° de linea
las selecc. pies calc. recom P si ies/s. recom. Ubicacion segun los DTI
tuberias pulg psi P P pies/s (anexo D.6)
Lineas de salida de los | 24”-P-01-0037-AA1
~ | Loo1 24 0,18 0,4 2,08 4-8 tanques de carga 247-P-01-0038-AA1
L002 o4 0.18 0.4 2.08 4-8 Cabezal de succion | 24"-P-01-0039-AA1
bombas de carga
12"-P-01-0040-AA1
L003/04/ Lineas de succién 12°-P-01-0041-AA1
0513 | 2 0.58 04 187 1 4-8 |\ ombasdecarga | 12"-P-01-0042-AA1
12"-P-01-0043-AA1
Lineas de salida de los | 24”-P-01-0037-AA1
Loo1 24 0.29 0.4 3.41 4-8 tanques de carga | 24"-P-01-0038-AA1
L002 o4 0,30 0.4 3.41 4-8 Cabezal de succion | 24"-P-01-0039-AA1
bombas de carga
12”-P-01-0040-AA1
L003/04/ Lineas de succién 12"-P-01-0041-AA1
0513 | 2 0.9 04 307 1 4-8 | pombasdecarga | 12'-P-01-0042-AAT
12"-P-01-0043-AA1

Caso 1. Manteniendo el crudo de formacién
Caso 2. Aumentando el crudo de formacion
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Tabla 4.53. Lineas de flujo de la descarga de las bombas de carga para cada
caso del cambio de patron de diluente.

Link de | Diametro _AP/1 00 AP/100 pies | Veloc. Veloc. o N° de linea segun
las selecc. pies calc. recom. psi ies/s recom. Ubicacion los DTI

tuberias pulg psi P P pies/s (anexo D.6)
107-P-01-0045-BA1
L007/ Lineas de descarga | 10”-P-01-0046-BA1
L008 10 1 2,0 2,80 | 10-15 bombas de carga 10"-P-01-0047-BA1
10"-P-01-0048-BA1
107-P-01-0045-BA1
L009/ Lineas de descarga | 10”-P-01-0046-BA1
LO010 10 1 2,0 2,80 | 10-15 bombas de carga 10"-P-01-0047-BA1
Caso 10"-P-01-0048-BA1
U LO11 16 0,87 4,0 4,75 5-15 Cabezal de descarga | 16”-P-01-0050-BA1
. L. . 12"-P-01-1052-BA1
L012113 | 12 1 4,0 374 | 545 i‘f”rcla;'on ';act'a 127-P-01-2052-BA1

cabezal de cada tren (tren 1y 2)
10"-P-01-0045-BA1
L007/ Lineas de descarga | 10”-P-01-0046-BA1
L008 10 2 2,0 459 | 10-15 bombas de carga 10"-P-01-0047-BA1
10"-P-01-0048-BA1
10"-P-01-0045-BA1
Caso | L009/ Lineas de descarga | 10”-P-01-0046-BA1
2 LO010 10 2 2,0 459 | 10-15 bombas de carga 10"-P-01-0047-BA1
10"-P-01-0048-BA1
LO011 16 1 4,0 7,80 5-15 Cabezal de descarga | 16"-P-01-0050-BA1
. L. . 12"-P-01-1052-BA1
L012113 | 12 2 4,0 6,14 | 545 Bifurcacion hacia | 15, o 1 5050-BA1
cabezal de cada tren (tren 1y 2)

Caso 1. Manteniendo el crudo de formacién
Caso 2. Aumentando el crudo de formaciéon

En cuanto a los resultados para la evaluacion hidraulica de las corrientes de
alimentacion de las bombas de carga (tabla 4.52), se observa que éstas no cumplen
con el criterio recomendado para los parametros de velocidad y caida de presion
utilizados para evaluar las tuberias en ambos casos estudiados, ya que se produce
mucha caida de presion y la velocidad no alcanza un valor comprendido en el rango
establecido por la norma PDVSA L-TP 1.5. Al analizar las tuberias de descarga (tabla
4.53), se encontré que estas cumplian por lo menos con uno de los parametros
considerados para la evaluacion.

4.2.2.3 Intercambiador de calor
Siguiendo la metodologia se procedio a analizar los resultados obtenidos para cada
tipo de intercambiador de calor con la finalidad de determinar si presentan alguna
limitacion para operar con un diluente diferente como la nafta.

En la tabla 4.54, se presentan las condiciones de operacién para los
intercambiadores de calor crudo/crudo y en la tabla 4.55 las condiciones de operacion
para las corrientes de entrada y salida de este equipo.
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Tabla 4.54. Condiciones de operacién de los intercambiadores crudo/crudo
obtenidas por el simulador Pro/ Il para cada caso del cambio de patrén de

dilu

ente.

Fraccién de liquido de la corriente caliente 1,000
Temperatura de la corriente fria a la salida °F 163,76 || 164,30

Fraccion de liquido de la corriente fria 1,0000
Calor MMBtu/h 2,3883 | 39617

Tabla 4.55. Condiciones de operacion de las corrientes de entrada y salida
de los Intercambiadores crudo/crudo obtenidas por el simulador Pro/ Il para
cada caso del cambio de patrén de diluente.

DESCRIPCION Entrada lado | Salida lado | Entrada lado Salida Lado
carcasa carcasa tubos tubos
’ Temperatura °F 96,96 163,76 231,41 146
’ Presion psia 211,10 186,10 90,30 70,30
Gravedad
especifica 0,96
Densidad 59,04 57,96 56,44 58,04
@TP Ib/pies® ’ ’ ’ ’
Flujo masico | Ib/h 65.207,49 57.252,22
Temperatura °F 96,77 164,30 232,21 146
Presién psia 203,90 178,90 63,70 43,70
Gravedad
especifica 0,96
Densidad
@TP Ib/pies® 59,05 57,94 56,40 58,02
Flujo masico Ib/h 107.052 94.009

Caso 1. Manteniendo el crudo de formacion
Caso 2. Aumentando el crudo de formacion

De acuerdo a los resultados presentados para el intercambiador de calor crudo/crudo
para ambos casos estudiados, una vez comparados con las condiciones de disefo se
puede decir que no se presenta ninguna limitacion para operar correctamente, ya que
éstos reflejan valores que pueden ser soportados por el equipo.
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En la tabla 4.56, se muestran las condiciones de operacién obtenidas para el
intercambiador de calor crudo/agua y en la 4.57 se presentan las condiciones de
operacion de las corrientes de entrada y salida de dicho equipo.

Tabla 4.56. Condiciones de operacion de los intercambiadores crudo/agua
obtenidas por el simulador Pro/ Il para cada caso del cambio de patrén de

diluente.
Caso 1 Caso 2
(Manteniendo | (Aumentando
el crudo de el crudo de
formacion) formacion )
Temperatura de la corriente caliente a la salida °F 83,48 185,19
Fraccion de liquido de la corriente caliente 1,0000
Fraccion de liquido de la corriente fria 1,0000
Calor MM Btu/h 46863 | 74195

Tabla 4.57 Condiciones de operacién de las corrientes de entrada y salida de
los intercambiadores crudo/agua para cada caso del cambio de patron de

diluente.
DESCRIPCION Entrada lado | Salida lado | Entrada lado | Salida Lado
carcasa carcasa tubos tubos
Fase Liquido Liquido Liquido Liquido
Temperatura °F 163,79 176 234,95 183,48
Presion psia 187,30 162,30 132,81 112,81
Caso | Gravedad especifica 0,96 1
1 Densidad @ T,P | Ib/pies’ | 57,96 | 57,70 56,94 | 58,61
Flujo masico Ib/h 652.074 79.519
Fase Liquido Liquido Liquido Liquido
Temperatura °F 164,23 176 234,89 185,20
Caso Presion psia 175,80 150,80 112,59 92,59
2 Gravedad especifica 0,96 1
Densidad @ T,P | Ib/pies’| 57,94 | 57,69 56,94 | 5855
Flujo masico. Ib/h 1.070.517 130.387

Caso 1. Manteniendo el crudo de formaciéon
Caso 2. Aumentando el crudo de formacién

De acuerdo los resultados presentados para el intercambiador crudo/agua, se observa
que para ambos casos no se presenta ninguna limitacion para operar eficientemente
cuando se utliza el diluente diferente una vez que dichos valores fueron comparados
con los valores de disefio del equipo.

A continuacion se muestran los resultados que se obtuvieron del simulador Pro/ll
para el intercambiador agua/agua. Donde en la tabla 4.58 y 4.59 se presentan las
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condiciones de operacién tanto del equipo como para las corrientes de entra y salida
del mismo respectivamente.

Tabla 4.58. Condiciones de operacion de los intercambiadores agua/agua
obtenidas por el simulador Pro/ Il para cada caso del cambio de patrén de

diluente.
Caso 1 Caso 2
(Manteniendo | (Aumentando
el crudo de | el crudo de
formacion) formacion )
Temperatura de la corriente caliente a la salida °F 172,06 177,53
Fraccion de liquido de la corriente caliente y fria 1,0000
Calor MM Btu/h 2,3559

Tabla 4.59. Condiciones de operacidén de las corrientes de entrada y salida
de los intercambiadores agua/agua para cada caso del cambio de patrén de

diluente.
DESCRIPCION Entrada lado | Salida lado | Entrada lado | Salida Lado
carcasa Carcasa tubos tubos
Fase Liquido Liquido Liquido Liquido
Temperatura °F 90 197 192,82 172,06
Presién psia 212 187 112,81 92,81
Gravedad 1
Caso especifica
1 Densidad @ T, P Ib/pies® 61,49 58,21 58,31 58,96
Viscosidad cP 0,78 0,31 0,32 0,37
Flujo masico. Total Ib/h 18.967 98.518
Liquido Liquido Liquido Liquido
Fase
Temperatura °F 90 197 191,25 177,53
Cazso Presion psia 212 187 92,56 72,56
Gravedad
especifica 1
Densidad @ T, P Ib/pies® 61,49 58,21 58,36 58,79
Viscosidad cP 0,78 0,31 0,32 0,35
Flujo masico. Total Ib/h 18.967 149.389

Caso 1. Manteniendo el crudo de formaciéon
Caso 2. Aumentando el crudo de formacién

Una vez analizados las condiciones de operacién para el intercambiador de calor
agua/agua, se determiné que este equipo no presenta ningun problema lo cual puede
operar correctamente cuando se usa nafta como diluente.

Por otra parte, las tuberias de flujo del intercambiador crudo/crudo y crudo/agua
(corriente de crudo), no presentan ninguna limitacién en cuanto a velocidad y caida de
presion, estos resultados son mostrados en el anexo A.3.
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4.2.2.4 Hornos tipo cabina

En este equipo se encontré a través de los resultados mostrados en la tabla 4.60,
donde se presentan las condiciones de operacion de las corrientes de entrada y
salida, que para ambos casos el porcentaje de agua y sedimento supera el maximo
correspondiente al valor indicado en la hoja de datos del horno. (Ver anexo B.7). Esto
es debido a que el crudo entra al proceso con un mayor porcentaje de agua y
sedimento. Si estos sedimentos no son removidos puede causar problemas como:
acumularse y ocupar un volumen importante en el equipo y eventualmente bloquear la
corriente de alimentacion o bloquear la transferencia de calor, ocasionando finalmente
el colapso del equipo.

Tabla 4.60. Condiciones de operacion de las corrientes de entrada y salida
de los hornos para cada caso del cambio de patron de diluente.

Caso 1( Manteniendo el crudo de formacién)

Entrada Salida
235
Temperatura °F 175,88
141,40
Presion psig 156,40
Flujo masico Ib/h 652.074
Flujo volum. bruto @ Ty P bpd 46.461
Flujo volum. crudo neto bpd 40.978
Flujo volum. agua bpd 5.483
Flujo volum. de gas pies’/dia -
_ Ib/pies® 57,69 | 56,47
Densidad crudo@ Ty P °API 15.60
Agua y sedimentos % 11,80

Caso 2 (Aumentando el crudo de formacion)

Entrada Salida
Temperatura °F 175,78 235
Presién psig 139,90 124,90
Flujo masico Ib/h 1.070.517
Flujo volum. bruto @ Ty P bpd 76.277
Flujo volum. crudo neto bpd 67.286
Flujo volum. agua bpd 8.990
Flujo volum. de gas pies3ldia -
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Densidad crudo @ Ty P

Ipries3

57,69

56,46

°API

15,60

Agua y sedimentos

%

11,80

El flujo mostrado en la tabla corresponde a los dos hornos de proceso
En la tabla 4.61 se presentan las condiciones de operacion del horno cuando se esta
utilizando el nuevo patréon de diluente, donde se observo que para ambos casos el
calor que intercambian los fluidos esta por debajo del valor que soporta el horno, por
lo tanto no se presenta limitacidén alguna.

Tabla 4.61. Condiciones de operacién de los hornos obtenidas por el
simulador Pro/ Il para cada caso del cambio de patron de diluente.

Fraccion de liquido de la corriente de entrada 1,0000
Calor intercambiado MM Btu/h 22,5168 36,9871
Valor calorifico bajo Btu/pies® 742,25 742,74

A continuacién se muestran los resultados de las tuberias de flujo de los hornos

Tabla 4.62. Lineas de tuberias de los hornos para cada caso del cambio de
patron de diluente.

Link de | Diametro | AP/100 AP/100 Veloc Veloc. N° de linea
las selecc. Pies pies . | recom. Ubicacion segun los DTI
. . . | piesls .
tuberias pulg calc. psi | recom.psi pies/s (anexo D.9)
‘ L060 8 0,57 4,0 465 | 5-15 Lineas de B ore:
entrada a R ;
st |8 0,53 40 | 447 | 5-15 hornos B 1080
‘ L064 8 0,37 4,0 473 | 5-15 Lineas de BT
salida de .
8”-P-01-1082-
‘ L165 8 0,34 4,0 455 | 5-15 hornos BA1-HC.
Cabezal salida 10”-P-01-1083-
L016 10 042 4,0 588 5.15 hornos/cabezal de BA1-HC.
entrada
deshidratadores
. 8"-P-01-1079-
- Lineas de entrada
‘ L060 8 1 4,0 7,49 5-15 : BA1.
8"-P-01-1080-
 Lost 8 1 4,0 748 | 5-15 hornos BAT
L064 Lineas de 8"-P-01-1081-
‘ 8 0.90 4,0 7,62 | 5-15 salida de BA1-HC.
hornos 8"-P-01-1082-
‘ L165 8 0,90 4,0 7,61 5-15 BA1-HC.
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Cabezal salida
hornos/cabezal de
entrada
deshidratadores

LO16 10 1 4,0 9,66 10”-P-01-1083-

BA1-HC.

Caso 1. Manteniendo el crudo de formaciéon
Caso 2. Aumentando el crudo de formacién

En cuanto a las tuberias reflejadas en la tabla 4.62 se observa de acuerdo a los
resultados obtenidos por el simulador Pipephase se puede decir que aunque
cumplieron con uno de los parametros que se utilizaron para el estudios se cumple
con la norma de PDVSA LT.P 1.5 “Calculo hidraulico de las tuberias” por lo tanto
estas tuberias no presentaron ningun problema para ambos casos evaluados.

4.2.2.5 Deshidratadores electrostaticos

Los resultados obtenidos por el simulador Pro/ Il presentados en la tabla 4.63, 4.64 y
4.65 para los deshidratadores electrostaticos, no se observa ningun problema de
operacion en el equipo, es decir opera correctamente sin sufrir ningun dafio cuando se
utiliza el nuevo diluente, ya que estan por debajo de las condiciones de disefio del

equipo.

Tabla 4.63. Condiciones de operacion de los deshidratadores electrostaticos
obtenidas por el simulador Pro/ Il para cada caso del cambio de patrén de

diluente.
Caso 1 Caso 2
(Manteniendo el | (Aumentando el
crudo de crudo de
formacion) formacion )
Temperatura °F 234,95 234,89
Presién psig 138,30 117,80

Tabla 4.64. Condiciones de operacioén de las corrientes de entrada y salida
de los deshidratadores electrostaticos para cada caso del cambio de patron de

diluente.
Caso 1(Manteniendo el crudo de formacion)
Entrada |Corriente de salida (crudo) || Corriente de salida (agua)
Teperatura °F 235,03 234,95
Presién psig | 143,30 138,30
Flujo Masico Ib/h | 652.073 572.555 79.519
Flujo volum. bruto 41.009 5.452
@TyP bpd 46.461
Flujo volum.
crudo neto bpd | 40.978 40.974 4,76
Flujo volum. agua bpd |5.482,84 35,51 5.447,33
Densidad crudo Ib/pies®| 56,47 56,41 56,94
@TyP °API | 15,60 16,37 10,05
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Gravedad

0,96

1

Agua y sedimentos %

11,80 |

0,09

99,91

El flujo mostrado en la tabla corresponde a los dos deshidratadores electroestaticos

Tabla 4.64. Condiciones de operacién de las corrientes de entrada y salida de
los deshidratadores electrostaticos para cada caso del cambio de patréon de
diluente. (Continuacion).

Caso 2 (Aumentando el crudo de formacion )
Entrada Corriente de salida (crudo) H Corriente de salida (agua)
Temperatura °F 234,97 234,89
Presion psig 122,80 117,80
Flujo masico Ib/h | 1.070.517 940.130 130.387
Flujo (‘(’;'T“;“l',b“‘m bpd | 76.277 67.337 8.940
Flulo volum. bpd | 67.286 67.279 7,81
Flujo volum. agua bpd | 8.990,20 58,26 8.931,95
Densidad crudo | Ib/pies®| 56,46 56,39 56,94
@TyP °API 15,60 16,37 10,05
Gravedad 0,96 1
Agua y sedimentos % 11,79 || 0,09 99,91

El flujo mostrado en la tabla corresponde a los dos deshidratadores electroestaticos

A continuacion se muestran los resultados de la evaluacion hidraulica de las tuberias
de flujo correspondientes a los deshidratadores electroestaticos.

Los resultados

de

las

lineas de

tuberias de entrada y salida de

deshidratadores electrostaticos se muestran a acontinuacion:

los

Tabla 4.65. Resultados de las lineas de tuberias de los deshidratadores
electrostaticos para cada caso del cambio de patrén de diluente.

Link de | Diametro | AP/100 AP.“ 00 Veloc. . .
. Pies Veloc. L. N° de linea segun
las selecc. pies . recom. Ubicacion
tuberias ul calc. psi recom. | pies /s ies/s los DTI
pulg P psi P (anexo D.10)
L067 8 0,31 40 | 438 | 5-15 L”:e"‘ds del 8'-P-01-1085-AA1-HC.
entrada a 8"-P-01-1086-AA1-HC.
deshidratador
L002 8 0,34 4,0 457 | 5-15
caso| L004 | 8 031 | 40 | 438 | 5-15 | LMe¥de | 4p41 10701k,
1 . 8"-P-01-1088-AA1-HC.
deshidratador
LOO1 8 0,34 4,0 457 | 5-15
Cab. salida 10"-P-01-1089-AA1-
L006 10 0,38 40 | 562 | 5-15 | o He.
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entrada a
desalador

Caso 1. Manteniendo el crudo de formacién
Caso 2. Aumentando el crudo de formacién

Tabla 4.65. Resultados de las lineas de tuberias de los deshidratadores
electrostaticos para cada caso del cambio de patréon de diluente. (Continuacién).

Link de | Diametro | AP/100 AP.” 00 Veloc. . .
. Pies Veloc. L. N° de linea segun
las selecc. pies . recom. Ubicacion
tuberias pulg calc. psi recom. | pies /s pies/s los DTI
psi (anexo D.10)
Lineas de 8"-P-01-1085-AA1-HC.
Lo67 8 0,82 4,0 736 ] 5-15 entrada a 8’-P-01-1086-AA1-HC.
deshidratador
L002 8 0,82 4,0 7,33 5-15
Caso Li d
2 L004 8 0,82 4,0 7,36 | 5-15 |n|§das d © 8"-P-01-1087-AA1-HC.
salida de 8"-P-01-1088-AA1-HC.
deshidratador
L0O1 8 0,82 4,0 733 | 5-15
cab. salida
desh./cabezal 10"-P-01-1089-AA1-
L006 10 0,95 4,0 923 | 5-15 entrada a HC.
desalador

Caso 1. Manteniendo el crudo de formacién
Caso 2. Aumentando el crudo de formacion

En las lineas de flujo de acuerdo a los resultados mostrados en la tabla 4.65 de la
velocidad y caida de presion una vez comparados con los criterios establecidos en la
norma PDVSA L-TP 1.5, no presentan ninguna limitacién, para este nuevo patrén de

diluente.

4.2.2.6 Desaladores
De acuerdo al analisis de los resultados mostrados en las tablas 4.66 y 4.67 que se
presentan a continuacién para el desalador, una vez que se compararon con los
valores de disefio del equipo se observo que se encuentran por debajo de los mismos,
por lo tanto no hay ninguna limitacion por lo cual se puede decir que el equipo

funciona correctamente.

Tabla 4.66. Condiciones de operacion de los desaladores obtenidas por el
simulador Pro/ Il para cada caso del cambio de patron de diluente.

Caso 1 Caso 2
(Manteniendo | (Aumentando el
el crudo de crudo de
formacion) formacioén )
Temperatura °F 231,98 232,86




—
o

Presion

psig

118,10

96

Tabla 4.67. Condiciones de operacion de las corrientes de entrada y salida
de los desaladores para cada caso del cambio de patrén de diluente.

Corriente de salida

Corriente de salida

I o T

Corriente de salida

Entrada (crudo) (agua)
Temperatura °F 232,07 231,97
Presion psig 123,10 118,10
Flujo masico Ib/h | 591.522 572.522 19.000
e Ty e | bpd | 42:309 41.007 1303
Flujo Volum. crudo neto | bpd 40.974 40.973 1,1
Flujo volum. agua bpd | 1.335,51 33,95 1.301,56
Densidad crudo Ib/pies®| 56,47 56,45 57,03
@TyP °API | 16,17 16,37 10,05
Agua y sedimentos % 3,16 0,08 99,92

Corriente de salida

Entrada (crudo) (agua)
Temperatura °F 232,96 232,88
Presion psig 101 96
Flujo masico Ib/h | 959.097 940.094 19.003
Flujo g'T”;“l',B’“m bpd | 68.637 67.334 1.303
Flujo volum. crudo neto | bpd 67.279 67277 1,12
Flujo volum. agua bpd | 1.358,25 56,50 1.301,75
Densidad crudo Ib/pies®| 56,43 56,42 57
@TyP °API 16,24 16,37 10,05
Agua y sedimentos % 1,98 0,08 99,91

El flujo mostrado en la tabla corresponde a los dos desaladores

En la tabla 4.68, se presentan los resultados de la salinidad del crudo a la entrada y
salida del desalador donde se encontro que estaban por debajo de los requerimientos
de sal para los mejoradores de crudo.

Tabla 4.68. Resultados del contenido de sal a la entrada y salida de los
desaladores para cada caso del cambio de patron de diluente.

Flujo efectivo

975
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Libras sal total a la entrada del desalador Ib sal 1057,23 1725,95
Concentracion de sal a la entrada del desalador | ppm 2555,86 3753,78
Salinidad en el crudo a la entrada del desalador | PTB 24,29 24 .11
Salinidad en el crudo a la salida del desalador PTB 6,80 9,99

A continuacion se presentan los resultados de la evaluacién de las tuberias de flujo
para los desaladores

En cuanto a los resultados presentados en la tabla 4.69 de las tuberias del desalador
se nota que todas entran en el rango que establece la norma PDVSA L-TP 1.5, por lo
tanto no presentan problemas.

Tabla 4.69. Lineas de tuberias de los desaladores para cada caso del cambio
de patrén de diluente.

Link de | Diametro | AP/100 AP_“ 00 Veloc. N° de linea segun
. pies Veloc. s s
las selecc. pies . recom Ubicacion los DTI
. . | recom | pies/s .
tuberias pulg calc. psi psi pies/s (anexo D.11)
L003 8 0,28 4,0 4,07 | 5-15 Lineas de 8”-P-01-1090-AA1-HC
c entrada 8”-P-01-1091-AA1-HC
% L005 8 038 | 40 | 487 | 5-15
LO76/ Lineas de 8"-P-01-1092-AA1-HC
77 8 0.26 4,0 395 | 5-15 salida 8"-P-01-1093-AA1-HC
1
L078 10 0,30 4,0 496 | 5-15 | Cabezal salida | 0"-P-01-1094-AA1-HC.
L003 8 0,67 4,0 6,61 5-15 Lineas de 8”-P-01-1090-AA1-HC
Cazso entrada 8"-P-01-1091-AA1-HC
L005 8 0,98 4,0 8,08 | 5-15
LO76/ Lineas de 8”-P-01-1092-AA1-HC
77 8 0.65 4,0 648 | 5-15 salida 8"-P-01-1093-AA1-HC
LO078 10 0,76 4,0 8,15 | 5-15 | Cabezal salida | 10”-P-01-1094-AA1-HC.

Caso 1. Manteniendo el crudo de formacién
Caso 2. Aumentando el crudo de formacion

4.2.2.7 Evaluacion hidraulica de las tuberias de agua del proceso
En esta seccion se evaluaron las tuberias de agua de los separadores ftrifasicos,
deshidratadores electrostatico, los desaladores y de los intercambiadores agua/agua.
En la tabla 4.70 se presentan los resulados de dicha evaluacién hidraulica para
cada uno de los dos casos estudiados encontrandose que para el caso 1 evaluado las
linea de la salida de cada uno de los deshidratadores electrostaticos a pesar que no
cumplen con el criterio de caida de presion alcanza una velocidad de 4 pies/s,
logrando entrar en el rango establecido y de esta manera cumplir con la Norma
PDVSA L-TP 1.5 “Calculo Hidraulico de Tuberias”.
Para el segundo caso que fue evaluado en este objetivo ocurre algo similar para
las lineas de flujo a la salida de cada uno de los separadores trifasicos y para la
salida de agua de los deshidratadores electrostaticos lo cual puede presentar
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problemas ya que no cumplen con el criterio establecidos en la norma de caida de
presién y el valor de la velocidad llega al limite.

Tabla 4.70. Lineas de tuberias de las corrientes de agua de proceso para
cada caso del cambio de patrén de diluente.

. L. AP/100 AP/100 N° de linea
Link de | Diametro . . Veloc. .
pies pies Veloc. L segun los DTI
las selecc. . recom Ubicacién
tuberias ul calc. recom. | pies/s ies/s (anexo D.4,
pulg psi psi P D.8,D.10 y D.11)
Salida de cada 3”-PW-01-0001-
S$1/S2/ uno de los AA2- HC.
S3/84 3 0,29 0.6 232 4-6 separadores 3”-PW-01-0002-
trifasicos AA2- HC.
Salida de cada 3"-PW-01-1010-
L007/ uno de los AA2- HC.
L008 3 0.66 0.6 4 4-6 deshidratadores 3"-PW-01-1011-
electrostaticos AA2- HC.
Agua que sale de
los N
L048 6 0,002 0,4 0,94 6 deshidratadores | © T W-01-1014-
. . AA2- HC.
hacia el intercam.
crudo/agua
Agua desde el
intercam.
. 6”-PW-01-1015-
L0115 6 0,008 0,5 1,87 6 crudq/agua hacia AA2- HC.
el intercam.
agua/agua
Agua que sale de 2-PW-01-1017-
L053/ AA2- HC.
L026 2 032 06 193 1 46 Iocs:a(;jeaszlr:zig;s 2-PW-01-1018-
AA2- HC.
Agua que sale de
los desaladores 4’-PW-01-1018-
L0S0 4 0,004 0,5 1,02 6 hacia el intercam. AA2- HC.
agua/agua
Agua total hacia »
. 6"-PW-01-1016-
LO010 6 0,12 0,5 2,28 6 el intercam. AA2- HC.
agua/ agua
Agua hacia PTAF
desde el 6”"-PW-01-1021-
L035 6 0,001 0,5 0,83 6 intercam. AA2- HC.
agua/agua
Salida de cada 2’-PW-01-1017-
S1/S2/ uno de los AA2- HC.
S3/84 3 0.74 0,6 4 4-6 separadores 2"-PW-01-1018-
trifasicos AA2- HC.
Salida de cada 3”-PW-01-1010-
L007/ uno de los AA2- HC.
L008 3 2 0,6 6 4-6 deshidratadores 3’-PW-01-1011-
electrostaticos AA2- HC.




Caso 1. Manteniendo el crudo de formacién
Caso 2. Aumentando el crudo de formacion
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Tabla 4.70. Lineas de tuberias de las corrientes de agua de proceso para cada

caso del cambio de patrén de diluente. (Continuacién).

Link de | Didmetro| AP/00 | AP/100 Veloc. N° de linea segun
las selecc. pies ples V'eloc. Recom. Ubicacion los DT
tuberias pulg Calc. Psi Reco.m. pies/s pies/s (anexo D4, D 8,
Psi D.10 y D.11)
Agua que sale
de los
deshidratadores | 6”-PW-01-1014-
L048 6 0,055 0,4 1,53 6 hacia el AA2- HC.
intercam.
crudo/agua
Agua desde el
intercam.
crudo/agua 6"-PW-01-1015-
LO015 6 0,20 0,5 3,03 6 hacia el AA2- HC
intercam.
Agua/agua
L026 2 032 06 193 | 48 l‘g’; Zaeiiuiﬂzrii 2-PW-01-1018-
AA2- HC
Agua que sale
de los
desaladores 4’-PW-01-1018-
L050 4 0,042 0,5 1,02 6 hacia el AA2- HC
intercam.
agua/agua
Agua total hacia
el 6"-PW-01-1016-
L010 6 0,26 0,5 3,45 6 intercambiador AA2- HC
agua/agua
Agua hacia
PTAF desde el | 6"-PW-01-1021-
L035 6 0,021 0,5 1,27 6 intercam. AA2- HC
agual/agua

Caso 1. Manteniendo el crudo de formacién
Caso 2. Aumentando el crudo de formacion

4.2.2.8 Tanques de transferencia
A continuacién se presentan los resultados que se obtuvieron para los tanques de

transferencias una vez realizada la evaluacion con nafta como diluente.

Tabla 4.71. Condiciones de operacion de los tanques de transferencia
obtenidas por el simulador Pro/ Il para cada caso del cambio de patrén de

diluente.




Temperatura | °F

144,67
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145,24

—
N
1N

Presioén

psig

2,80

Tabla 4.72. Condiciones de operacion de la alimentacion a los tanques de
transferencia obtenidas por el simulador Pro/ Il para cada caso del cambio de

patréon de diluente.

Flujo volum. de entrada@ Ty P bbl/dia 40.998 67.318
Temperatura operacion °F 144,61 145,18
Presién operacion Psig 16,80
Viscosidad crudo @ T,P cP 94,71 93,22

A continuacién se presenta la evaluacion hidraulica de las tuberias de flujo de los

tanques de transferencia.

Tabla 4.73. Resultados de las lineas de tuberias de los tanques de
trasferencia para cada caso del cambio de patrén de diluente.

Link de Diametro | AP/100 AP.I 100 Veloc. N° de linea
. pies Veloc. L .
las selecc. pies . recom. Ubicacion segun los DTI
. . | recom. pies/s .
tuberias pulg calc. psi psi pies/s (anexo D.2.12)
L123/ 12 0,30 40 | 337 | 5.15 | Ca@pezalde o b h11110-
124 crudo seco tren
AA1-HC.
| L125 12 0,004 40 | 059 | 5-15 1
L126 30 0,008 4,0 118 | 5.q5 | Cabezalcrudo | a0, b 0o 5121
secotren 1y 2
AA1.
Cabezal de 30”-P-02-0121-
L128 30 0,005 4,0 2,37 5-15 crudo seco AA1.
modulo | y Il
Cabezal de 30"-P-02-0121-
L130 30 0,10 4,0 3,55 5-15 crudo seco AA1.
modulo |, Il'y 1l
L123/ Cabezal de 12"-P-01-1119-
124 12 0.69 4,0 554 1 5-15 | o seco tren AA1-HC.
| L125 12 0,007 4,0 0,97 5-15 1
Cabezal de 30”-P-02-0121-
L126 30 0,037 4,0 1,94 5-15 | crudo seco Tren AA1.
1y2
Cabezal de 30"-P-02-0121-
L128 30 0,12 4,0 3,89 5-15 crudo seco AA1.
modulo | y Il
30 0,25 4,0 5,83 5-15 Cabezal de 30”-P-02-0121-
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L130 crudo seco AA1.
modulo |, 11 Y 1l

Caso 1. Manteniendo el crudo de formaciéon
Caso 2. Aumentando el crudo de formacién

En las tablas 4,71, 4,72 y 4,73 se muestran las condiciones de operacion de entrada y
lineas de flujo obtenidas por los simuladores para el tanque de transferencia de crudo,
en donde una vez analizadas y de acuerdo a los criterios de disefio se puede decir
que no se presenta limitacion de operacion.

4.2.2.9 Bombas de transferencia
En la tabla 4.74 se presentan las condiciones de operacion de la alimentacion a las
bombas reforzadoras.

Tabla 4.74. Condiciones de operacién de la alimentacién a las bombas
reforzadoras obtenidas del simulador Pro/ Il para cada caso del cambio de
patron de diluente.

Caso 1 Caso 2
(Manteniendo el crudo | (Aumentando el crudo
de formacion) de formacioén )
Temperatura de bombeo °F 144,67 145,24
Presién psig 2,80
bpd/ 245.735/ 403.488/
Flujo volumétrico total gpm 7.167 11.768
bpd/ 81.853/ 134.399/
Flujo volumétrico a cada bomba gpm 2.387 3.920
Gravedad especificaa Thombeo 0,96
Densidad Ib/pies® 58,05 58,04

Una vez conocidas las corrientes de entrada a las bombas reforzadoras se obtuvieron
las condiciones de operacion del equipo, donde los resultados se muestran en la tabla
4.75.

Tabla 4.75. Condiciones de operacion de las bombas reforzadoras obtenidas
por el simulador Pro/ Il para cada caso del cambio de patron de diluente.

Caso 1 (Manteniendo el | Caso 2 (Aumentando el
crudo de formacion) crudo de formacion )

Operacion Tres bombas en paralelo
Presion de succién psig -3,05
Temperatura °F 149,53 || 150,10
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Aumento de presion psi 141,45
Potencia HP 287,92 473,69
Cabezal pies 498,62 499,60
Viscosidad cP 96,12 94,62

En la tabla 4.76 se presentan las condiciones de operacion a la alimentacion de las
bombas principales.

Tabla 4.76. Condiciones de operacién de la alimentacién a las bombas
principales de transferencia obtenidas del simulador Pro/ Il para cada caso del
cambio de patréon de diluente.

Temperatura de bombeo °F 148,54 149,11
Presion psig 102,40
Flujo volumétrico bpd/ 245.735/ 403.488/
total gpm 7.167 11.768
Flujo volumétrico a bpd/ 40.940/ 67.221/
cada bomba gpm 1.194 1.961
Gravedad especificaa Toombeo 0,96
Densidad Ib/pies’ 58,06 | 58,05

A continuacion se muestran en la tabla 4.77 las condiciones de operacién de las
bombas principales.

Tabla 4.77. Condiciones de operaciéon de las bombas principales de
transferencia obtenidas por el simulador Pro/ Il para cada caso del cambio de
patrén de diluente.

Operacion Seis bombas en paralelo
Presion de succién psig 100
Temperatura °F 170,97 || 171,52
Aumento de presion psi 822
Potencia HP 589,15 967,53
Cabezal pies 2041,14 2041,51
viscosidad cP 86,30 84,98

De acuerdo a los resultados obtenidos reflejados en las tablas 4.76, 4.77, 4.78 y 4.79
de las condiciones de operacion de las bombas reforzadoras y principales de
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transferencias, se puede decir que estas operan dentro de los rangos establecidos
para ellas una vez comparadas con los valores de disefio a pesar de que el fluido es
menos viscoso. Cabe resaltar que la eficiencia de las bombas ya no sera del 100% ya
que son bombas tipo tornillos hechas para operar a rangos mayores de viscosidad.

4.2.2.10 Condiciones del crudo enviado a Patio Tanques de Oficina obtenidas
por el simulador Pro/ Il

Finalmente, en la tabla 4.78 se presentan las condiciones de operacion del crudo que
es enviado a patio tanques de oficina.

Tabla 4.78. Condiciones del crudo enviado a PTO para cada caso del cambio
de patréon de diluente.

Caso 1 Caso 2
(Manteniendo el | (Aumentando el
. crudo de crudo de
DESCRIPCION formacion) formacion )

Flujo Ib-mol/dia 133.052 218.503

Temperatura °F 170,94 171,49
Presion psig 920
Peso molecular - 619,19 619,09
Entalpia Btu/lb-mol 31340 31497
Ib/pies’® 58,11 58,10
Densidad °API 16,29

Fraccion - 0,0162 0,0164

Entalpia Btu/lb-mol 1.782,96 1.794,42

Como se puede ver en la tabla 4.78, donde se reflejan las condiciones con que el
crudo es enviado a patio tanques de oficina (PTO), se tiene que la temperatura es
muy alta comparada con la temperatura de 168,8 °F que soportan los tanques que se
encuentran en PTO, lo cual viene siendo una limitacién ya que no se puede enviar el
crudo a esa temperatura, esto ocurre para ambos casos estudiados para el cambio de
patron de diluente.

4.3 Sugerencias de mejoras en el disefio de las instalaciones del Centro
Operativo Extrapesado para el manejo de un cambio de patrén de diluente

Esta etapa del estudio se plante6 mejoras en el disefio de las instalaciones
considerando el cambio de patron de diluente, sobre la base de algunos cuellos de
botella identificados en la seccion anterior en las tuberias de succién de las bombas y
la de la salida de agua de los deshidratadores electrostaticos.

Es por ello que se sugieren cambios de diametro, basados en el hecho de mejorar
las caidas de presion y velocidades de las lineas de flujos existentes, tomando en
consideracion que el fluido que se encuentra por dichas tuberias contienen soélidos
que puedan quedar depositados, esto con el fin de visualizar el desarrollo futuro del
centro operativo.
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Los cambios planteados son los siguientes:

e Con respecto a la tuberia de 12” de succion a las bombas de carga se recomienda
una disminuciéon en el diametro tomando en cuenta el aumento de velocidad con el
propésito de evitar la deposicion de sélidos en la tuberia. Sin embargo, para esto
deberia realizarse el calculo del NPSH (caga neta de succion positiva) y verificar si no
causa cavitacion.

e En el segundo caso “Aumentando el crudo de formacion” se sugiere cambiar la
tuberia del agua a la salida de cada uno de los deshidratadores de 3", por una tuberia
de 4%, dando como caida de presion 0,43 psi y una velocidad de 3,48 pies/s.

e Para que el sistema de recuperacion de vapor pueda funcionar para el caso 1
“Manteniendo el crudo de formacion” se puede colocar dos compresores de menor
capacidad.

¢ Instalar un sistema de control de temperatura a la salida de los intercambiadores
crudo-crudo para mantener la temperatura en 135 °F. En caso de que el crudo llegue
a patio tanque de oficina (PTO) a una temperatura mayor a la que soportan los
tanques de almacenamiento en PTO.

4.4 Proponer estrategias de operacion que mejoren las condiciones operativas
establecidas en el diseio del Centro Operativo Extrapesado para el manejo de
un cambio de patréon de diluente y variaciones del caudal de alimentacién a la
planta

Basandose en los resultados obtenidos en la seccidn 4.1 y 4.2, donde se logrd
conocer las fallas de los equipos y tuberias originadas por las situaciones ya
planteadas se procedio a proponer algunas estrategias para mejorar las condiciones
de operacion en cada uno de los casos estudiados. Tambien se tomé en cuenta los
resultados de las variables mencionadas seccién 3.6. Cabe destacar que estas
propuestas se hicieron en base a los resultados arrojados en los simuladores que se
utilizaron en el estudio.

4.4.1 Cuando hay variaciones del flujo de alimentacion

Siguiendo la metodologia de las secciones anteriores las sugerencias se daran de
acuerdo a los casos estudiados, tomando en consideracion cada uno de los equipos
que conforman el centro operativo extrapesado, basandose en un tren de un médulo
de producciéon. Para garantizar un buen funcionamiento de los equipos y una mejor
produccidn se proponen los siguientes cambios:



1

©

> Bombas de carga

Para lograr una mejor distribucion del flujo que se muestra en la tabla 4.11 y
operacion en las bombas de carga 352X-P-01-0301 A/B/C/D/E para cada uno de los
casos estudiados, se deberia operar como se presenta a continuacion:

Tabla. 4.79. Propuesta de operaciéon de las bombas de carga para cada
variacion de flujo.

Casos | Numero | Velocidad | Presion Nombre de la Ubicacion de las valvulasque
de de RPM de valvula que debe se deben mantener cerradas
operacion | bombas descarga | mantenerse cerrada segun el DTI (anexo D.6)
psig segun el DTI Succién Descarga
12"-P-01-0041-
AA1. 107-P-01-0046-BA1.
12"-P-01-0042- | 10"-P-01-0047-BA1.
AA1. 107-P-01-0048-BA1.
20% 1 100 201 12"-P-01-0043- | 10°-P-01-0049-BA1.
AA1.
Succién 127-P-01-0044-
12"-VC-150 AA1.
127-P- 01-0043-
AA1. 107-P-01-0048-BA1.
40% 3 500 206,50 12 -P:AOA11-0044- 107-P-01-0049-BA1.
60% 4 550 217.20 12"-P- 01-0044- | 10”-P-01-0049-BA1
’ AA1
Descarga
80% 4 780 231 10”-VC-300/ 12”-P- 01-0044- | 10"-P-01-0049-BA1
10"-VR-300 AAT
120% 4 1150 262 12"-P- 01-0044- | 10”-P-01-0049-BA1
AA1

Notas: - El valor de los RPM fue tomado de las curvas de las bombas (anexo E.1)
- Las paradas de las bombas puede hacerse de forma manual o cuando se active el interlock

> Intercambiadores de calor de tubo y coraza

En el sistema de precalentamiento para poder operar tal como establece el arreglo en
el disefio, es decir con los 10 intercambiadores de calor crudo - crudo 352X-E-01-
6311A-J y uno en respaldo 352X-E-01-6311K, un intercambiador crudo - agua 352X-
E-01-6322 y un intercambiador agua - agua 352X-E-01-6313 es necesario que la
cantidad de calor que intercambian los fluidos sea el siguiente en cada caso de
operacion:

e Para el caso 20 %. En el crudo - crudo de 0,7850 MMbtu/h, para el crudo - agua
de 0,5701 MMBtu/h y el agua - agua de 0,4712 MMBtu/h.

e Para el caso 40%. En el crudo — crudo 1,5684 MMBtu/h, en el crudo - agua
1,1617 MMBtu/h y el agua-agua con 0,9424 MMBtu/h.
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e Para el caso 60%. En el crudo - crudo de 2,3495 MMBtu/h, para el crudo — agua
de 1,7819 MMBtu/h y el agua - agua de 1,4135 MMBtu/h.

e Para el caso 80%. En el crudo - crudo de 3,1602 MMBtu/h, el crudo - agua de
2,2172 MMBtu/h y el agua - agua debe tener un calor de 1,8847 MMBtu/h.

e Para el caso 120%. En el crudo - crudo deben tener un aumento de 4,8479
MMbtu/h, en el crudo - agua y agua - agua con un calor de 1,9920 MMbtu/h y
1,8558 MMbtu/h respectivamente.

Si se considera que los los intercambiadores crudo — crudo 352X-E-01-6311A-K
transfieran la misma cantidad de calor que ocurre en el caso 100% de 3,9061
MMBtu/h, el numero de intercambiadores deberia ser menor. En la tabla 4.80 se
muestra de manera detallada como deben operar los intercambiadores crudo - crudo
cuando ocurra esta situacion. Para los otros dos tipos de intercambiadores el crudo -
agua 352X-E-01-6322 y el agua - agua 352X-E-01-6313 que conforma el sistema de
precalentamiento deben tener la siguiente transferencia de calor para que el proceso
sea optimo y evitar el desmejoramiento y evaporacién del crudo a lo largo del sistema.

e Para el caso 20 %. Para el crudo - agua de 0,6796 MMBtu/h y el agua - agua de
0,4712 MMBtu/h.

e Para el caso 40%. En el crudo - agua 1,0103 MMBtu/h y el agua - agua con
0,9424 MMBtu/h.

e Para el caso 60%. Para el crudo — agua de 1,9803 MMBtu/h y el agua - agua de
1,4135 MMBtu/h.

e Para el caso 80%. En el crudo - agua de 1,3181 MMBtu/h y el agua - agua debe
tener un calor de 1,8847 MMBtu/h.

Tabla. 4.80. Propuesta de operacion de los intercambiadores crudo - crudo
para cada variacién de flujo.

Ubicacion de las valvulas
que se deben mantener
cerradas segun el DTI (anexo D.7)

Nombre de las valvulas que debe
mantenerse cerrada segun el DTI
de los intercam. crudo-crudo

20%

Numero de
intercam. Lado Lado Lado Lado
crudo - crudo carcasa tubos carcasa tubos
2 Entrada Entrada Entrada
6"-VC-300 Entrada 6”-P-01-1056-BA1 4’-P-01-1098-AA1-HC
4”-VC-150

6"-P-01-1057-BA1

4’-P-01-1099-AA1-HC

6”-P-01-1058-BA1

4"-P-01-1100-AA1-HC

6”-P-01-1059-BA1

4-P-01-1101-AA1-HC
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6”-P-01-1060-BA1

4"-P-01-1102-AA1-HC

6"-P-01-1061-BA1

4"-P-01-1103-AA1-HC

6"-P-01-1062-BA1

4-P-01-1104-AA1-HC

6”"-P-01-1063-BA1

4"-P-01-1105-AA1-HC

6”-P-01-1064-BA1

4-P-01-1106-AA1-HC

Tabla. 4.80. Propuesta de operacion de los intercambiadores crudo - crudo para
cada variacion de flujo. (Continuacioén).

Nombre de las valvulas que debe

mantenerse cerrada segun el DTl de

los intercam. crudo — crudo

Ubicacion de las valvulas que se deben mantener
cerradas segun el DTI (anexo D.7)

Entrada
4’-VC-150
Salida
6”-150
(Mov-6311A21-1)
valvula motorizada

Numero de intercam. Lado Lado Lado Lado
crudo-crudo carcasa tubos carcasa tubos
Salida Salida
4"-P-01-1067-BA1-HC | 6”-P-01-1109-AA1-HC
. 4"-P-01-1068-BA1-HC | 6”-P-01-1110-AA1-HC
Salida 23'1"5’8 4"-P-01-1069-BA1-HC | 6-P-01-1111-AA1-HC
2 2 G300 | (Mov-6311A21-1) | 4'-P-01-1070-BA1-HC | 6"-P-01-1112-AA1-HC
vélvula motorizada | 4”-P-01-1071-BA1-HC | 6™-P-01-1113-AA1-HC
4"-P-01-1072-BA1-HC | 6™-P-01-1114-AA1-HC
4"-P-01-1073-BA1-HC | 6™-P-01-1115-AA1-HC
4"-P-01-1074-BA1-HC | 6"-P-01-1116-AA1-HC
4"-P-01-1075-BA1-HC | 6™-P-01-1117-AA1-HC
6"-P-01-1058-BA1 4"-P-01-1100-AA1-HC
6"-P-01-1059-BA1 4"-P-01-1101-AA1-HC
6"-P-01-1060-BA1 4"-P-01-1102-AA1-HC
6"-P-01-1061-BA1 4"-P-01-1103-AA1-HC
6"-P-01-1062-BA1 4"-P-01-1104-AA1-HC
Entrada 4!?_'\‘/‘5’;‘?;0 6"-P-01-1063-BA1 4"-P-01-1105-AA1-HC
4 6"-VC-300 6"-P-01-1064-BA1 4"-P-01-1106-AA1-HC
. Salida Salida Salida
» _S‘C'c'fgo o 6"-150 47-P-01-1069-BA1-HC | 6"-P-01-1111-AA1-HC
(Mov-6311A21-1) | 4.P.01-1070-BA1-HC | 6™-P-01-1112-AA1-HC
valvula motorizada =45 5°0171071-BA1-HC | 6"-P-01-1113-AA1-HC
4"-P-01-1072-BA1-HC | 6”-P-01-1114-AA1-HC
4"-P-01-1073-BA1-HC | 6"-P-01-1115-AA1-HC
4"-P-01-1074-BA1-HC | 6”-P-01-1116-AA1-HC
4"-P-01-1075-BA1-HC | 6™-P-01-1117-AA1-HC
6 Entrada Entrada Entrada
6":°,V(|:';|300 6”-P-01-1060-BA1 4’-P-01-1102-AA1-HC
allada » »
VG300 6"-P-01-1061-BA1 4"-P-01-1103-AA1-HC

6”-P-01-1062-BA1

4-P-01-1104-AA1-HC

6”"-P-01-1063-BA1

4”-P-01-1105-AA1-HC

6”-P-01-1064-BA1

4"-P-01-1106-AA1-HC

Salida

Salida

4"-P-01-1071-BA1-HC

6”-P-01-1113-AA1-HC

4’-P-01-1072-BA1-HC

6”-P-01-1114-AA1-HC

4"-P-01-1073-BA1-HC

6"-P-01-1115-AA1-HC

4’-P-01-1074-BA1-HC

6"-P-01-1116-AA1-HC
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4"-P-01-1075-BA1-HC

6”-P-01-1117-AA1-HC

80%

Entrada
6”-VC-300
Salida
2"-VC-300

Entrada
4”-\VVC-150
Salida
6”-150

(Mov-6311A21-1
Valvula motorizada

Entrada

Entrada

6”"-P-01-1063-BA1

4"-P-01-1105-AA1-HC

6”-P-01-1064-BA1

4"-P-01-1106-AA1-HC

Salida

Salida

4’-P-01-1074-BA1-HC

6’-P-01-1116-AA1-HC

4"-P-01-1075-BA1-HC

6”-P-01-1117-AA1-HC

Para el caso de 120% no es posible operar transfiriendo un calor de 3,9061 MMBtu/h
ya que se necesita mayor cantidad porque existe mas flujo, de lo contrario se
requeriria mas intercambiadores de calor para una buena transferencia de calor.

» Horno tipo cabina
Para los caso 20%, 40% y 60% la capacidad de flujo en el horno 352-F-01-1811A/B
para cada uno de estos casos es menor con respecto al flujo presentado en la hoja de
dato del equipo (anexo B.7), entonces un solo horno puede ser necesario para
calentar dicha cantidad de fluido. Para los otros dos casos 80% y 120% si se necesita
de los dos hornos ya que uno no tiene capacidad para la cantidad de flujo presente en

el proceso.

En la tabla siguiente se describe de manera detallada la forma de operacion de
este equipo para cada uno de los escenarios en estudio.

Tabla. 4.81. Propuesta de operacion de los hornos tipo cabina para cada

variacion de flujo.

Casos | Numero Gas Nombre de la valvula que Ubicacion de las valvulas que
de de combustible debe mantenerse cerrada se deben mantener cerradas
operacion | hornos | que requieren segun el DTI segun el DTI (anexo D.9)
los hornos, ]
pies3/h Entrada Salida
20% 9.433,48 Entrada Salida
8"-300 8"-300 8"-P-01-1080- | 8’-P-01-1082-
MOV- MOV- BA1-HC BA1-HC
valvula valvula
60% 28.305,57 motorizada motorizada
80% 2 37.738,48 ° ) B
120% 2 56.601,13

Se debe cerrar la valvula de bloqueo del gas combustible que se encuentra en la linea
2”’-FG-04-1009-AA1 para los casos en donde se opere con un horno.

> Deshidratador electrostatico
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e Para el caso 20%, 40% y 60%. Se recomienda usar un solo deshidratador
electrostaticos 352-V-01-3611A, debido a que la cantidad de flujo presente es
insuficiente para abastecer los requerimientos de dos equipos. Por lo tanto las
valvulas a cerrar para el deshidratador 352-V-01-3611B son:

Entrada: 8”’-VC-150, ubicacion de la valvula: 8"-P-01-1085-AA1-HC
Salida de crudo: 8”’-VC-150, ubicacién de la valvula: 8"-P-01-1087-AA1-HC
Salida de agua: 3"-VC-150, ubicacién de la valvula: 3"-PW-01-1012-AA2-HC

e Parael caso 80% y 120%. La cantidad de flujo operando en el proceso no puede
ser manejada por un solo equipo por lo cual se deben utilizar los dos deshidratadores
electrostaticos.

> Desalador

e Para el caso 20%, 40% y 60%. Se podria usar uno solo 352X-V-01-3612A
porque se tiene capacidad para manejar la cantidad de flujo presente. Las valvulas a
cerrar para el otro desalador 352X-V-01-3612B son:

Entrada: 8”-VC-150, ubicacion de la valvula: 8"-P-01-1090-AA1-HC
Salida de crudo: 8”’-VC-150, ubicacién de la valvula: 8”-P-01-1090-AA1-HC
Salida de agua: 2”-VC-150, ubicacién de la valvula: 2"-PW-01-1020-AA2-HC

e Para el caso 80% y 120%. Ocurre lo mismo que el equipo anterior un solo
desalador no soporta todo el flujo presente por lo tanto se hace necesario operar con
los desaladores.

> Bombas de transferencia

Como en las bombas reforzadoras 352X-P-02-0301A-D y en las principales 352X-P-
02-0302A-G ocurre el mismo problema que en las bombas de carga, es decir que el
flujo presente no abastece el numero de bombas que se encuentran operando para
cuando el flujo empieza a disminuir un 60%, entonces en la tabla siguiente se
presenta una mejor forma de cdmo estas deben trabajar.

Tabla. 4.82. Propuesta de operacion para las bombas de transferencia para
cada variacion de flujo.

Ubicacion de las valvulas

Numero . Nombre de la valvula que que se deben mantener cerradas
Casos de velocidad .
operacién de RPM debe mantenerse cerrada segun el DTI
P bombas segun el DTI (anexo D.13, D14)

Succion | Descarga

Bombas reforzadoras

| | | Succién | Descarga | |
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24”150
MOV-2301B10
MOV-2301C10
MOV-2301D10

16”-300
MOV-0301B20
MOV-0301C20
MOV-0301D20

247-P-02-0128-AA1.
247-P-02-0129-AA1.
247-P-02-0130-AA1.

16”-P-02-0132-BA1.
16”-P-02-0133-BA1.
16”-P-02-0133-BA1.

2

300

Succioén

Descarga

247-150
MOV-2301C10
MOV-2301D10

16”-300
MOV-0301C20
MOV-0301D20

247-P-02-0129-AA1.
247-P-02-0130-AAT1.

16”-P-02-0133-BA1.
16"-P-02-0133-BAT1.

Tabla. 4.82. Propuesta de

operacion para las bombas de transferencia para cada
variacion de flujo. (Continuacion).

Ubicacion de las valvulas

Numero . Nombre de la valvula que que se deben mantener cerradas
Casos de velocidad .
operacién de RPM debe mantenerse cerrada segun el DTI
P bombas segun el DTI (anexo D.13, D14)
Succiéon | Descarga
Bombas reforzadoras
Succion Descarga
3 325 247-150 16’-300 247-P-02-0130-AA1. | 16™-P-02-0133-BA1.
MOV-2301D10 | MOV-0301D20
Succion Descarga
3 558
24”150 167-300 " "
MOV-2301D10 | MOV-0301D20 247-P-02-0130-AA1. 16"-P-02-0133-BA1.
Succion Descarga
3 1120 24"-150 16"-300 . .
MOV-2301D10 | MOV-0301D20 247-P-02-0130-AA1. 16"-P-02-0133-BA1.
;| Bombas principales
Succion Descarga
16"-300 16"-500
16"-P-02-0139-BA1. | 167-P-02-0183-DA1-0.
MOV-0302C10 | MOV-0302C20 | 45 p 02 0140-BA1. | 16"-P-02-0184-DA1-0.
2 240 MOV-0302D10 | MOV-0302D20 | 1g.p.02.0141-BA1. | 16’-P-02-0185-DA1-0.
MOV-0302E10 | MOV-0302E20 | 16™-P-02-0142-BA1. | 16"-P-02-0186-DA1-0.
MOV-0302F10 | MOV-0302F20 | 16”-P-02-0143-BA1 | 16”-P-02-0187-DA1-0.
MOV-0302G10 | MOV-0302G20
Succion Descarga
S 390 16°-300 16500 | 160 b 02.0142-BAT. | 16™-P-02-0186-DA1-0
MOV-0302F10 | MOV-0302F20 | 16 b 43.0143.BA1 | 16"-P-02-0187-DA1-0.
MOV-0302G10 | MOV-0302G20
Succion Descarga
6 400 . .
16°-300 16°-500 16”-P-02-0143-BA1. | 16"-P-02-0187-DA1-0.
MOV-0302G10 | MOV-0302G20
e Succion Descarga
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167-300 167-500 16”-P-02-0143-BA1. | 16™-P-02-0187-DA1-0.
MOV-0302G10 | MOV-0302G20
Succién Descarga
[v)
1A 6 1140 16°-300 16”°-500 16”-P-02-0143-BA1 | 16”-P-02-0187-DA1-0.
MOV-0302G10 | MOV-0302G20

Notas: - El valor de los RPM fue tomado de las curvas de las bombas (anexo E.2, E.3)
- Las paradas de las bombas puede hacerse de forma manual o cuando se active el interlock

4.4.2 Para el manejo de cambio de patrén de diluente
De acuerdo a los casos estudiados para esta situacion:

e Caso 1. Escenario donde se mantiene el crudo de formacion del caso base
100%.

e Caso 2. Escenario donde se aumenta el crudo de formacién, hasta los
valores de caudal de diseiio de la planta.

También se proponen algunas estrategias para mejorar las condiciones de operacion
del centro operativo.

En cada caso se puede utilizar el mismo arreglo empleado en el caso base, ya que
ambos tienen la capacidad de abastecer el niumero de bombas que se encuentran
operando, es decir cuatro en operacion y una en respaldo. En la tabla siguiente se
describe mejor esta propuesta donde se muestra la velocidad que deberian de tener,
la presion a la que se debe descargar el crudo y el nombre de la valvula que debe

mantenerse cerrada para la bomba que estara en respaldo.

Tabla. 4.83. Propuesta de operacion de las bombas de carga cuando se
opere con el nuevo patrén de diluente.

Nombre de la Ubicacion de las valvulas que
Numero Presion de | valvula que debe se deben mantener cerradas
Casos de de Velocidad | descarga mantenerse segun el DTI (anexo D.6)
operacion | bombas RPM psig cerrada segun el L
Succioén Descarga
DTI
Succién
Caso 1 4 575 220,90 12-VC-150
Descarga 12"-P-01-0044- | 10”-P-01-0049-
10”-VC-300/ AA1 BA1
Caso 2
4 950 247,50 10-VR-300

Notas: - El valor de los RPM fue tomado de las curvas de las bombas (anexo E.1)

- Las paradas de las bombas puede hacerse de forma manual o cuando se active el interlock
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Para mejorar las condiciones en caso de que el crudo llegue a patio tanque de oficina
(PTO) a una temperatura mayor a la que soportan los tanques de almacenamiento en
PTO y poder enviar el crudo a las condiciones adecuadas en ambos casos cuando se
utiliza cambio de patron de diluente, se deberia calentar el crudo menos en el sistema
de precalentamiento. Es decir se alcanza mejores condiciones de operacién si la
temperatura hacia los tanques de transferencia es de 134 °F; esto se puede lograr si
se controla la temperatura en los intercambiadores crudo - crudo 352X-E-01-6311A-J
en operacion a la salida de los tubos para mantenerla en 135 °F. De esta manera la
temperatura del crudo enviado a Patio tanques de oficina disminuye de 170,94 °F a
160,82 °F, la cual puede ser soportada por los tanques que se encuentran en patio
tanques de oficina.

En cuanto a las bombas de transferencias se recomienda trabajar con el mismo
arreglo y que la velocidad angular sea menor, es decir de acuerdo al caudal de
entrada como se muestra a continuacion en la tabla siguiente:

Tabla. 4.84. Propuesta de operacion para las bombas de transferencia
cuando se opere con el nuevo patréon de diluente.

. Ubicacion de las valvulas que se
. . Nombre de la valvula que .
Casos de Numero Velocidad deben mantener cerradas segun el
L. debe mantenerse cerrada
operacion | de bombas RPM ) DTI (anexo D.13 y D.14)
segun el DTI —
Succién | Descarga

Bombas reforzadoras

Succién Descarga
Caso 1 3 560 , » »

24”-150 16”-300 24”-P-02-0130- 16”-P-02-0133-

MOV- AAT. BA1.
MOV-
Caso 2
3 930 2301D10 0301D20

Bombas principales

Succion Descarga
Caso 1

6 600 16”-300 16”-500 16”-P-02-0143- 16”-P-02-0187-
MOV- MOV- BA1. DA1-0.

Caso 2 6 940 0302G10 0302G20

Notas: - El valor de los RPM fue tomado de las curvas de las bombas (anexo E.2, E.3)
- Las paradas de las bombas puede hacerse de forma manual o cuando se active el interlock
Notas: - El valor de los RPM fue tomado de las curvas de las bombas (anexo E.2, E.3)
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4.5 Conclusiones

1. Se determiné los tiempos necesarios para mantener el volumen de retencion del
disefio en cada caso cuando disminuye el flujo de alimentacion en los separadores
trifasico.

2. En el caso de operacion de 120%, se opera con la cantidad maxima de gas de 3,9
MMpced y agua de 5,4 bpd que se establece en el disefio del separador trifasico.

3. Mediante los calculos estipulados, se encontré que el sistema de recuperacion de
vapor (REVA) no puede funcionar cuando el flujo disminuye al 60% con respecto al
caso base, ya que la tasa de gas producida es menor a la cantidad minima que
maneja el sistema.

4. El flujo volumétrico cuando se opera al 20 y al 40 % con respecto al caso base es
insuficiente para trabajar con el numero de bombas de carga y de transferencia que
establece el arreglo del disefio.

5. A partir de la evaluacién hidraulica se determiné que las lineas de flujo del
proceso cumplieron con un solo parametro de los considerados para el estudio, es
decir, no hay tuberias que cumplan tanto con el criterio de la velocidad como de la
caida de presion.

6. Cuando se opera con el diluente diferente para el caso 2 “Aumento de crudo de
formacion hasta los valores de disefio”, existe un exceso de gas de 2,34 MMpced con
respecto a la capacidad de gas que maneja la planta compresora.

7. De acuerdo a la evaluacion hidraulica cuando se opera con nafta, se encontrd que
las lineas de flujo de succion de las bombas de carga L003/04/05/13 en ambos casos
estudiados no cumplen con los criterios de caida de presion y velocidad que establece
la norma PDVSA L-TP 1.5.

8. Las corriente de salidas de agua de los deshidratadores electrostaticos L007/08
para cuando aumenta el crudo de formacion se vieron afectadas para el cambio de
patrén de diluente, ya que la velocidad llega al limite del valor recomendado.

9. Para tener una mejor distribucion del flujo en las bombas cuando disminuye el
flujo de alimentacion al 20% y 40%, se propuso que se opere con dos y tres bombas
de carga respectivamente. Con respecto a las bombas de transferencias se debe
operar con una bomba reforzadora y dos principales para el caso 20% y con dos
reforzadoras y cinco principales para el 40%.
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4.6 Recomendaciones

1. Cuando los separadores trifasicos estén operando a su maxima capacidad
deberian ser revisados periédicamente para verificar cuando esta siendo llevada a
cabo una separacion eficiente.

2. Se recomienda evaluar las lineas de gas en la planta de compresion para
determinar si soportan el exceso que existe cuando hay aumento en la produccion del
centro operativo.

3. Para que el sistema de recuperacion de vapor funcione cuando se opera con un
fluo menor al 60% con respecto al case base, se recomienda que existan dos
compresores de menor capacidad por cada mddulo, con la finalidad de poder retornar
al proceso la tasa de vapor que sale de los tanques de carga y no se pierdan al
ambiente.

4. Se sugiere evaluar el NPSH de las bombas de carga para determinar el diametro
correspodiente a la tuberia se succidn para cuando hay cambio de patron de diluente.

5. Utilizar un equipo a la salida de los intercambiadores de calor crudo - crudo para
retirar energia a la corriente de crudo que va hacia los tanques de transferencia
cuando hay cambio de patron de diluente, en caso de que el crudo llegue a patio
tanque de oficina (PTO) a una temperatura mayor a la que soportan los tanques de
alamacenamiento en PTO. Por lo tanto se recomienda evaluar la tuberia desde el
Centro Operativo Extrapesado hasta patio tanques de oficina.

6. Cuando se opera con nafta se recomienda cambiar la tuberia de salida de agua del
deshidratador electrostatico LO07/08 de 3 pulgadas por una tuberia de 4 pulgadas
para cuando aumenta el crudo de formacion.

7. Instalar equipos de medicion y control de contenido de agua y sedimentos en las
tuberias, con el objeto de tomar acciones en caso de ocurrir perturbaciones
operacionales, para cuando hay cambio de patrén de diluente.

8. Efectuar una evaluacién detallada de indole técnico - econdémico a modo de
precisar la factibilidad de las opciones presentadas en este trabajo para contrarrestar
el efecto de problemas operacionales.
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