UNIVERSIDAD DE ORIENTE
NUCLEO DE MONAGAS
ESCUELA DE INGENIERIA DE PETROLEO
MATURIN / MONAGAS / VENEZUELA

PROPUESTA DE MEJORAS EN EL PROCESO DE SEPARACION CRUDO-GAS
EN LA ESTACION DE FLUJO AMANA DE LA U.P PIRITAL DEL DISTRITO
NORTE, PDVSA

REALIZADO POR:
HERNANDEZ MARTINEZ ORLANDO ENRIQUE

Trabajo de Grado Presentado Ante la Universidad de Oriente Como Requisito
Parcial Para Optar al Titulo de Ingeniero de Petroleo

Maturin, Junio de 2008



UNIVERSIDAD DE ORIENTE
NUCLEO DE MONAGAS
ESCUELA DE INGENIERIA DE PETROLEO
MATURIN / MONAGAS / VENEZUELA

PROPUESTA DE MEJORAS EN EL PROCESO DE SEPARACION CRUDO-GAS
EN LA ESTACION DE FLUJO AMANA DE LA U.P PIRITAL DEL DISTRITO
NORTE, PDVSA

REALIZADO POR:
HERNANDEZ MARTINEZ ORLANDO ENRIQUE
C.115.510.629

REVISADO POR:

Ing. Becerra Zaide Ing. Flores Miguel
Asesor Industrial Asesor Académico

Maturin, Junio de 2008



UNIVERSIDAD DE ORIENTE
NUCLEO DE MONAGAS
ESCUELA DE INGENIERIA DE PETROLEO
MATURIN / MONAGAS / VENEZUELA

PROPUESTA DE MEJORAS EN EL PROCESO DE SEPARACION CRUDO-GAS
EN LA ESTACION DE FLUJO AMANA DE LA U.P PIRITAL DEL DISTRITO
NORTE, PDVSA

REALIZADO POR:
HERNANDEZ MARTINEZ ORLANDO ENRIQUE
C.115.510.629

APROBADO POR:

Ing. Milagro Sucre Ing. Carlos De La Cruz
Jurado Principal Jurado Principal

Ing. Flores Miguell
Asesor Académicol

Maturin, Junio de 2008



RESOLUCION

De acuerdo con el articulo 44° del reglamento de Trabajos de Grado: “Los
Trabajos de Grado son propiedad exclusiva de la Universidad de Oriente y
solo podran ser utilizados a otros fines con el consentimiento del Consejo de

Nucleo respectivo, quien lo participara al Consejo Universitario”.



DEDICATORIA

A Dios Todopoderoso, que me permitié llegar hasta ésta meta, dandome la

fuerza espiritual para pasar todas las dificultades.

A mis padres, Elsa y Oliver, por todo el esfuerzo que han dedicado en mi
formacion, por ser mi principal apoyo en cualquier circunstancia de mi vida y por

todo el amor incondicional que me han dado. Los Quiero esto es para ustedes.

A mis hermanos Carlos José, Omar Ramon, Daniel Antonio, Angélica
Maria y Oliver José, porque no pasa un solo dia sin que me levante y piense en

gue tengo, quiero y deseo luchar por ustedes.

A Odalis Morales por su carifio en todo momento son muchas las cosas y
momentos vividos y demostrandome carifio como familia es la Unica fuerza que una
persona necesita para superar cualquier obstaculo usted es una segunda madre para

mi.

A America y Verodnica, que forman parte de mi vida y las quiero como mis

hermanas siempre demostrarme ese carifio de familia.

A la persona mas importante de mi vida mi Negra bella Vanessa Maria por
todo su amor, fortaleza y apoyo, a pesar de los momentos duros vivido, gracias por

acompariarme hasta el final, Te QUIERO eres la persona que impulsa mi vida para

A mis amigos, por todo su carifio, amistad, apoyo incondicional, sabiduria y

haberme acompafiado y ayudado en los momentos mas dificiles.



AGRADECIMIENTOS

A la UNIVERSIDAD DE ORIENTE, por haber sido mi segundo hogar y fuente

de conocimientos.

A mi madre porque me dio todo, desde la vida, hasta las ganas de crecer y
de superarme. Gracias madre por ser como eres. Eres lo mejor en mi vida. Elsa

Maria Te Quiero!!!

A mi papa por estar siempre a mi lado a pesar de las cosas siempre cuento
contigo por eso seras siempre un SUPER PAPA. Gracias Oliver José por tu
apoyo por tus consejos, por ser la fuente de mis inspiraciones. Gracias Te

Quiero!M

A mis hermanos Carlos, Omar, Daniel, Angélica y Olivito, por estar siempre
presentes en mi vida son las personas que me llenan de fuerzas y ganas de seguir

adelante. Gracias por estar siempre a mi lado. Los Quiero.

A Odalis Morales por ser una segunda madre para mi, por brindarme su

apoyo siempre, usted es una Gran Persona y una Gran Madre.

A ti mi Negra bella Vanessa Maria gracias por estar siempre a mi lado cuando
mas te necesito, eres y seguiras siendo la persona que iluminas mis dias, gracias por
tu apoyo incondicional, esfuerzo y carifio brindado durante todos mis afios de estudio.

TE AMO MI BELLA ERES EL AMOR DE MI VIDA

A mi amigo y compafiero de clases Emmanuel Rodriguez gracias por compartir

todos aquellos momentos gratos compartidos durante el lapso de estudio..

Vi



A Zaide Becerra (Asesor Industrial), por su apoyo en la realizacion de este

proyecto

Al Ing. Miguel Flores, mi asesor académico, por estar presente conmigo

durante la elaboracion de este proyecto.

A mis amigos Yamilet y Nelson a pesar del poco tiempo conociéndolos son
extraordinarias personas, Gracias por la ayuda.

A mis amigos y hermanos Luis José, Cesar Enrique, Oliver Rafael por estar

siempre presente en mi dia a dia.

Y a todas aquellas personas que de una manera u otra proporcionaron un aporte

al presente trabajo, A Todos Ustedes Muchas Gracias.

vii



INDICE

APROBADO POR: ..ottt ettt iii
RESOLUCTON ..ottt iv
DEDICATORIA ... ettt bbbt %
AGRADECIMIENTOS ...t Vi
INDICE ..o bbbttt bbb ne e viii
LISTADE FIGURAS ... .ottt nne e e e X
LISTA DE TABLAS ... bbb Xi
LISTA DE GRAFICAS ...ttt Xii
RESUMEN ..ottt bbbttt bbb xiii
INTRODUGCCION .ottt e s e e nnneeannee s 1
(02 2 o 1 OSSO 2
EL PROBLEMA .ottt sbe e a e e na e e nes 2
1.1 PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA ... 2
L2 OBUIETIVOS ...ttt bbbt 3
1.2.1 ODJEtiVO GENEIAL.......ccuiiiiiiie et 3
1.2.2 ODjJetivos ESPECITICOS. ...c.vviieiieieiiesiiese et 4

1.3 JUSTIFICACION DEL ESTUDIO.......ooiuiiieiteeeeteeeeee e, 4
CAPITULO T oottt ssae e et e e s nnae e e nea e 5
MARCO TEORICO ...ttt bbb 5
2.1 ANTECEDENTES......ooitiiiieiteste ettt 5
2.2 UBICACION Y DESCRIPCION DEL AREA DE ESTUDIO .....cccoooovivnreneinnns 6
2.2.1 Ubicacion del Area en EStUGIO..........cveveveveevceereiseeeseeeeee e esesse s 6
2.2.2 Estacion de Flujo Amana (NMEF-4). .......cccccooiiiiiiiiecce e 7
2.2.3 Caracteristicas Generales de la Estacion de FIUJO..........ccccccevveveiieineincnnn, 7
2.2.4 DeSCripCiON el PrOCESO .......viieiieieiesiesie sttt ee ettt 9

2.3 BASES TEORICAS.......ooioieeeeeeeeeeieeee e serisses s enas s sss s sen s 10
2.3. 1 EStacion de FlUJO........ooviiiiiieieicese e 10
2.3.2 Funciones de la Estacion de FIUJO.........cccccvevvrieeiieeie e, 10
2.3.3 Clasificacion de las Estaciones de FIUJO .........ccovvevereriiini i, 11
B =T - U (o [0 PSSP 11
2.3.5 Factores que se Deben Considerar en el Disefio del Separador .............. 13
2.3.6 PrinCipios de SEPAraCioN ............cceviveruerueseesiesieeseeseeseesseessesseesseessesseessens 13
2.3.7 SecCiones de SePAraCiON ...........cceiveiieiieseee e s ee e 15
2.3.8 Clasificacion de 10S Separadores..........cooeverrerenieenenieese e, 18
2.3.9 Parte de Un SEParador .........ccceiieieeie i 22
2.3.9.1 Componentes EXIEIMOS .........cooveiiiieiieiiniesieee e 22
2.3.9.2 Componentes INTEINOS.........ccuviiiiieiiiie e 23

2.3.10 Separadores Liquitdo- GaS........ccocurereeererieinenienieesie e 25
2.3.11 Problemas de Operacion de 10s Separadores ..........ccccevvveveeeeiieeriesveennen, 26

24 TERMINOS BASICOS ...ttt 28

viii



CAPTTULO Lo e e ettt ee e e s e ee e e e e e e e e s e e e e er e, 30

MARCO METODOLOGICO ..ottt eeeeeeeeee e ee e e eeeeenn. 30
3.1 TIPO DE INVESTIGACION ....ooteeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee ettt 30
3.2 DISENO DE LA INVESTIGACION ..ottt 30
3.3 POBLACION Y MUESTRA .....ooo oottt ettt ettt 31
3.4 TECNICAS E INSTRUMENTOS DE RECOLECCION DE DATOS............ 32

3.4.1 ReVisiOn DOCUMENTAL..........ccoviiiiiiic it 32
3.4.2 OBSErVaCiON DIrECLA........ccuuiiiieiiiiiii et aee e 32
R B )1 (1Y 1) - PR 32
O 1 0 1Y U1 1] (0 KT 33
3.5 TECNICAS DE PROCESAMIENTO Y ANALISIS DE DATOS......ccou.... 33
TN A I o1V =TT o o RO TRTR 33
oI €] -1 {07 To3 [0 ] o TP 33
3.5.3 ANALISIS = SINTESIS ...eciveic ittt s ebee e s ebe e 33
S0 RECURSOS ...ttt e et e e ebbe e e ebre e nae e 34
G I [V 10 34
I 1Y, = (=] 1= LR 34
T T =T (o3 =] (K 34
3.7 PROCEDIMIENTO METODOLOGICO .....ooveeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee e 35

(OF 2N ol I I IO 2 Y PR 42

ANALISIS DE LOS RESULTADOS ...t 42
4.1 DESCRIBIR EL PROCESO DE SEPARACION CRUDO-GAS EN LA
ESTACION DE FLUJO AMANA . ....co oo eeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee et 42
4.2 IDENTIFICAR LAS VARIABLES QUE INTERVIENEN EN EL PROCESO
SEPARACION CRUDO-GAS EN LA ESTACION DE FLUJO AMANA ......... 46

4.2.1 Tiempo de Residencia Actual del Fluido en los Separadores.................... 47

4.2.2 Diametros y Velocidades del Fluido, en las Boquillas de los Separadores48
4.3 ANALIZAR EL COMPORTAMIENTO DE LA SEPARACION CRUDO-...49

4.3.1 Capacidades Actuales y Capacidades Nominales de los Separadores....... 50
4.3.2 Evaluacion del Tiempo de Residencia Actual del Fluido en los Separadores
............................................................................................................................. 57

4.3.3 Diametros y Velocidades del Fluido, en las Boquillas de los Separadores59
4.4 ESTABLECIMIENTO DE PROPUESTA PARA MEJORAS EN EL

PROCESO DE SEPARACION CRUDO-GAS.......cooiireiieeneieesiee e 72
4.4.1 Incorporacion de Internos CiClONICOS ........cocvrireiniieieeee s 75
CAPITULO V ettt ettt a s 78
CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES.......cccooiiiiinineeree e, 78
CONCLUSIONES ...ttt 78
RECOMENDACIONES ... .ottt s 79
BIBLIOGRAFIA . ...ttt st b et 80
APENDICES.......otititiie bbbttt 82



LISTA DE FIGURAS

Pag.
Figura 2.1 Ubicacion de Estacion de Flujo Amana (NMEF-4) ........ccccccvveiveveniennnn, 7
Figura 2.2 Estacion de Flujo Amana - Punta de Mata ..........cccoocevvveneieneiiciienieen, 10
Figura 2.3 Fuerzas que intervienen en el proceso de separacion ...........cccccveevevveruenne 14
Figura 2.4 Proceso de COalESCENCIA........coiieiirierieeie et s 15
Figura 2.5 Secciones de separacion (separador horizontal) ..........ccccccevvvevviieinennennn 17
Figura 2.6 Secciones de separacion (separador Vertical) ..........ccccoovvevriviiinveiniieninnnn, 18
Figura 2.7 Partes Externas de un Separador...........covevveivereeieseenesie e e see e see s 23
Figura 2.8 Tip0Ss de DefleCtores........ccuoiieiiiiiiiiiiee e e 24
Figura 2.9 Eliminadores de Nieblas.........ccccooviiiiiiii i 24
Figura 2.10 ROMPE VOITICE......ecueiiiiiieiieieiesie ettt 25
Figura 3.1 Balance de Masa a Condiciones Normales de Operacion. ..............cev..... 38
Figura 3.2 Imagen del Software HYSYS version 3.2 del Tren 1.........ccocooeviincnnne, 40



LISTA DE TABLAS

Pag.
Tabla 4.1 Caracteristicas de las Segregaciones Manejadas por la Estacion .............. 42
Tabla 4.2 Multiples de Produccion General de la Estacion Amana............ccccccvenne.n. 43
Tabla 4.3 Capacidades de los Separadores de los Trenes de Produccion................... 44
Tabla 4.4 Caracteristicas de disefio de los separadores de la Estacion C.O.A............ 46
Tabla 4.5 Manejo actual de gas y crudo de la Estacion de Flujo Amana. ................. 47
Tabla 4.6 Tiempo de Retencion de Liquido........ccccocvevviieieeiecie e, 48
Tabla 4.7 Velocidad mé&xima permisible en las Boquillas (PDVSA) .......cccccovevvenene. 49
Tabla 4.8 Capacidad de procesamiento de los Separadores del Tren 1...................... 51
Tabla 4.9 Capacidad de procesamiento de los Separadores del Tren 3.............c........ 54
Tabla 4.10 Capacidad de procesamiento de los Separadores del Tren 4 ................... 55
Tabla 4.11 Tiempo de Residencia de [0S Separadores.........ccccceveerieieiinieeniesiennenn, 58
Tabla 4.12 Velocidades en las Boquillas de los Separadores del Tren 1.................... 61
Tabla 4.13 Velocidades en las Boquillas de los Separadores del Tren 2.................... 61
Tabla 4.14 Velocidades en las Boquillas de los Separadores del Tren 3.................... 62
Tabla 4.15 Velocidades en las Boquillas de los Separadores del Tren4.................... 64
Tabla 4.16 Didmetro Requerido Para El Tren 1,2 Y 4 De 1200 Lpca.......ccccecvvennen. 66
Tabla 4.17 Didmetros Tren 4 de 1200 LPCaA....cc.oivieiiieiieieieriesie e 66
Tabla 4.18 Didmetros Requerido para el Tren 1, 2 de 500 Lpca.......cccevvvverveirnennnnn, 67
Tabla 4.20 Didmetro Requerido parael Tren 1, 2y 4 de 60 Lpca.........ccovevvvvvevennnne 69
Tabla 4.21 Didmetro Requerido Para El Tren 3 De 1200 Lpca.......cccocvvvvevverveinnennnn, 70
Tabla 4.22 Didmetro Requerido Para EI Tren 3 De 500 LpCa......cccovevvvevevneeeenenn 70
Tabla 4.23 Didmetro Requerido para el Tren 3 de 60 LPCa.......ccccorevrerierenenerinenns 71
Tabla 4.24 Boquillas Separadores Tren 1 Segregacion Mesa-30 ...........ccccceeeveieennenn, 73

Xi



LISTA DE GRAFICAS

Pag.
Gréfico 4.1 Caudal Maximo Liquido Vs. Caudal Condiciones Normales................. 51
Gréfico 4.2 Caudal Maximo Gas Vs. Caudal Condiciones Normales.............cc....... 52
Gréfico 4.3 Caudal Maximo Liquido Vs. Caudal Condiciones Normales................. 53
Gréfico 4.4 Caudal Maximo Gas Vs. Caudal Condiciones Normales............ccc....... 53
Gréfico 4.5 Caudal Maximo Liquido Vs. Caudal Condiciones Normales Tren 3.....54
Gréfico 4.6 Caudal Méaximo Gas Vs. Caudal Condiciones Normales Tren3............ 55
Gréfico 4.7 Caudal Maximo Liquido Vs. Caudal Condiciones Normales Tren 4.....56
Gréfico 4.8 Caudal Maximo Gas Vs. Caudal Condiciones Normales Tren 4............ 56
Gréfico 4.9 Tiempo de Residencia Calculado en los Separadores.........c.ccccceevvenenne. 59

xii



UNIVERSIDAD DE ORIENTE
NUCLEO DE MONAGAS
ESCUELA DE INGENIERIA DE PETROLEO
MATURIN/MONAGAS/VENEZUELA

PROPUESTA DE MEJORAS EN EL PROCESO DE SEPARACION CRUDO-
GAS EN LA ESTACION DE FLUJO AMANA DE LA U.P PIRITAL DEL
DISTRITO NORTE, PDVSA

RESUMEN
Autor: Asesores:
Orlando Enrique Herndndez Martinez Industrial: Ing. Zaide Becerra
Fecha: Junio 2008 Académico: Ing. Miguel Flores

La Estacion de Flujo Amana (NMEF-4) es una de las estaciones pertenecientes a la
Unidad de Explotacion Pirital del Area Punta de Mata Distrito Norte, actualmente
esta presenta problemas operacionales a nivel de separacion, esta estacion procesa
actualmente 540 MMPCND y 130 MBND, el presente trabajo se basa en una
propuesta para mejorar el proceso de separacion crudo-gas de la Estacion de Flujo
Amana (NMEF-4), el sistema de separacion distribuyen su capacidad nominal a
través de la operacion de cuatro Trenes de Separacion de Produccion y un Tren de
Prueba, constituido por separadores horizontales bifasicos dispuestos en serie.
Actualmente la filosofia de operacidn de esta estacion contempla el procesamiento de
fluido producido por los campos Mulata y Santa Barbara, teniendo como principal
problematica tanto el arrastre de liquido en la corriente de gas como el arrastre de gas
en la corriente de liquido. Se evalué las variables operacionales posibles,
determinando las condiciones actuales de operacion; Tales como las capacidades
actuales y futuras de separacion, tiempo de residencia, diametro y velocidades en las
boquillas de entradas en cada uno de los separadores de los trenes de produccion de la
Estacion de Flujo Amana. Los resultados también demostraron que para la volumetria
actual de la estacion existe sobrecarga de la capacidad nominal de los equipos ademas
de algunas variables fuera de la normativa de PDVSA, también se pudo conocer un
valor aproximado de la eficiencia de separacion de la estacion (85%) con los
parametros obtenidos en las simulaciones se recomendo la incorporacion de internos
ciclonicos que permitirian el aumento de las capacidades nominales ademas de
aumento de la eficiencia de separacion para lograr disminuir los problemas actuales
en el proceso de separacion crudo-gas de la estacion de Flujo Amana.
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INTRODUCCION

Una vez completado el pozo comienza la producciéon de fluidos desde el
yacimiento hasta la superficie, petroleo, gas, agua y en ocasiones cierta cantidad de
solidos, por esta razon existen equipos en superficie que se encargan del recibo,
separacion, tratamiento, medicion, almacenamiento y despacho de estos fluidos las
cuales se conocen como estacion recolectoras o estaciones principales. Dicha
separacion es realizada en equipos conocidos como separadores, que permiten la
separacion en fases de la mezcla de hidrocarburos basada en los principios
fundamentales como son: el momentum 0 cantidad de movimiento, la fuerza de
gravedad y la coalescencia, pero siempre las fases de la mezcla los fluidos deben ser
inmiscibles y de diferentes densidades para que ocurra la separacion.

La Estacion de Flujo Amana (NMEF - 4), forma parte de la Unidad de
Produccion Pirital y es responsable del manejo de la produccién proveniente de los
Campos Mulata y Santa Bérbara, la fase inicial en una estacion es la separacion
liquido-gas, es por ello que un disefio y rango de operacion inadecuado trae como
consecuencia una reduccion en la capacidad de operacion de los equipos aguas abajo.
En la Estacién de Flujo Amana se han venido incrementando los problemas por
arrastre de sélido desde el pozo, lo que afecta los niveles de operacion de los
separadores y por tanto no ocurre una separacion eficiente del fluido.

Con base en lo anterior y a fin de optimizar el proceso actual de separacion
crudo-gas, y cumplir el prondstico de aumento de produccion en la Estacién de Flujo
Amana se evaluard el sistema de separacion con la finalidad de aumentar su
eficiencia, logrando asi la disminucién de arrastre de liquido a los depuradores. Para
lograr con este objetivo se plantea la propuesta de mejorar el proceso de separacion
crudo-gas de la Estacion de Flujo Amana con la incorporacion de internos ciclénicos
que permitirian aumentar tanto la capacidad como la eficiencia del separador bajo
condiciones de almacenamiento y depoésitos de sélidos existentes.



CAPITULO |
EL PROBLEMA

1.1 PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

La Estacion de Flujo NMEF-4 estd ubicada en el Centro Operativo Amana
(C.0.A) de la Unidad de Produccion Pirital al Norte del Estado Monagas a 1 Km de
la ciudad de Punta de Mata. Esta disefiada para manejar 200 MBNPD de crudo y
1050 MMPCND de gas, actualmente procesa una produccién provenientes de 69
sartas de 61 pozos activos de 41.0 MBNPD de crudo Santa Barbara-35 40 °API y
96.0 MBNPD de crudo Mesa-30 33 °API y con 600.8 MMPCND de gas.

Esta instalacion fué disefiada originalmente para manejar 100 MBNPD y 300.0
MMPCND, arrancando con (2) trenes de separacion, actualmente la capacidad
instalada de la estacién es de 200 MBPD y 1050 MMPCND de gas. EIl proceso se
inicia con la recoleccion de los fluidos a través del multiple de produccion, el fluido
entra a los separadores en donde se separa la parte gaseosa (gas) del liquido. Al salir
por los separadores, el petroleo y el gas siguen rutas diferentes para cumplir con los

distintos usos y aplicaciones establecidas.

El proceso de separacion en la Estacion de Flujo Amana requiere para su
funcionamiento, un nivel de operacion optimo que se encuentra entre el nivel alto y el
nivel bajo de liquido del separador logrando garantizar un control adecuado y la
continuidad de las operaciones durante las perturbaciones operacionales, ademas de
un tiempo de residencia tal como lo establece la normativa PDVSA, lo que permitiria
el optimo proceso de separacion crudo-gas, debido a que ésta recibe crudo con

presencia de arenas, que ocasionan depositos en la parte inferior del separador que ha



afectado los niveles de liquido de los separadores. Tomando en cuenta lo que
recomienda la especificacion API-12J, el liquido en la fase gaseosa no debe
excederse de 0.00238 BNP/MMPCND, es por ello que en esta investigacion se busca
disminuir la cantidad de liquido en la fase de gas, logrando asi elevar la eficiencia
actual del equipo con el fin de aumentar la capacidad de separacion y disminuir
problemas operacionales, para ello se busca conocer todas las variables que
intervienen en el proceso de separacion crudo-gas para saber cuél de ellas podria
variar y producir cambios en el tiempo de residencia, la velocidad critica del gas,
niveles de liquidos entre otros, que permitirian optimizar el proceso de separacion del
fluido.

Ademas para el portafolio de oportunidades de PDVSA 2005/20024 existe la
posibilidad de cambiar lo internos actuales de los separadores por internos ciclonicos
que emplean la aceleracién centrifuga para separar la mezcla en sus diferentes fases,
gue aumentaria la eficiencia del proceso de separacion y la capacidad de los mismos
para evitar el arrastre de liquido en la corriente de gas al igual que el arrastre de gas
en la corriente de liquido, por estas razones surge la necesidad de realizar una
evaluacion del proceso de separacion crudo-gas con el fin proponer alternativas que

permitan optimizar la separacion los fluidos.

1.2 OBJETIVOS

1.2.1 Objetivo General

Propuesta de Mejoras en el Proceso de Separacion Crudo-Gas en la Estacion De
Flujo Amana de la U.P Pirital del Distrito Norte, PDVSA.



1.2.2 Objetivos Especificos

e Describir el proceso de separacion crudo-gas en la Estacion de Flujo Amana.
¢ ldentificar las variables que intervienen en el proceso de separacion crudo-gas.

e Analizar el comportamiento de la separacion crudo-gas, mediante simulacion

hidraulica y de procesos.

¢ Proponer alternativas para la optimizacion el proceso de separacion crudo-gas

de la Estacion de Flujo Amana.

1.3 JUSTIFICACION DEL ESTUDIO

La investigacion se fundamenta principalmente en la necesidad de mejorar el
proceso de separacién gas-crudo, ya que se esté no se lleva a cabo en forma éptima,
trae como consecuencia la problematica de procesamiento del crudo, aguas abajo de
dicho sistema y el deterioro de los equipos y tuberias, debido al arrastre de gas en la
corriente de liquido y viceversa originada a consecuencia de la disminucién de la
efectividad del sistema de separacién, es importante mencionar que el arrastre de
liquido en la corriente de gas ocasionan la parada parcial o total de las plantas
compresoras de gas. La optimizacion del proceso de separacion gas-liquido permitiria
separar todo el fluido, destinado a esta estacion, en sus respectivas fases, liquido y
gas, lo cual garantizaria el procesamiento de cada fase (crudo y gas) en productos de
especificaciones de mercado. De aqui la importancia de establecer una propuesta
viable que conlleve al mejoramiento del sistema de separacion gas-liquido de la

Estacion de Flujo Amana



CAPITULO Il
MARCO TEORICO

2.1 ANTECEDENTES

Gil, P. (2003) “Optimizacion del Proceso de Separacion Gas-Liquido en las
Estaciones de Flujo O-16 y J-20, Pertenecientes al Area de Cerro Negro de
PDVSA-BITOR”.

Este proyecto se realiz6 con la finalidad de disminuir los problemas
operacionales, econémicos y ambientales que son ocasionados por la disminucién de
la eficiencia del separador, arrastre de liquidos ante la variacion de presiéon de
separacion. Para ello fue necesario la evaluacion de tres pozos con diferentes metodos
de levantamiento artificial (BES, BMC y BCP), se cuantificé el arrastre de liquidos
en la estacion J-20 y se calcul6 su eficiencia de separacién en el separador de prueba
(SP- 1) de dicha estacion. Se logré determinar el rango Optimo de presién de
separacion a fin de optimizar el proceso de separacion gas-liquido en las estaciones
de flujo O-16 y J-20, obteniéndose un rango de presién de separacion de 40 — 50 Ipcm
y una alta eficiencia del separador, ademas permitié disminuir los valores de arrastre
de bitumen obtenidos en la estacion J-20, los cuales estan dentro de los rangos
obtenido en la norma de PDVSA.

Aforga N. (2003) “ Evaluacion de las Condiciones Operacionales de los
Separadores Utilizando Técnicas Nucleares en la Estacion de Flujo Amana del
Distrito Punta de Mata.”

La investigacion permitié evaluar las condiciones operacionales de los
separadores de los trenes de produccion N° 2 y N° 4 de la Estacién de Flujo Amana,
utilizando técnicas nucleares, Retrodispersion Neutronica y Gamma Scan. Para llevar

a cabo esta investigacion se diagnosticaron las condiciones fisicas de cada uno de los



accesorios internos de los separadores con respecto a integridad mecanica y ubicacion
de disefio utilizando el perfilaje Gamma Scan, asi como también se caracterizaron los
niveles de las fases de los fluidos presentes en los mismos para luego evaluar la
efectividad de dosificacion de quimico antiespumante sobre la capa de espuma
encontrada, a través del perfilaje de Retrodispersion Neutronica. Luego se determind
los tiempos de residencia operacionales a través del is6topo radiactivo In-113my por
ultimo se determind el balance volumétrico de los separadores a través del paquete de
procesos PRO Il para luego evaluar el comportamiento de los separadores utilizando
una hoja de calculo disefiada basada en las guias PDVSA a la cual se introducen los
datos obtenidos de las técnicas nucleares. Entre las conclusiones se obtuvo; el
taponamiento de los extractores de niebla contribuye a la formacion de espumay a la
baja eficiencia de separacion. Los tiempos de residencia minimos adecuado de
acuerdo a la capacidad de disefio de los separadores son de 1.51, 1.31 y 1.38 minutos

para separadores del tren N° 2y 1.45, 1.22 y 1.43 para el tren N° 4.

2.2 UBICACION Y DESCRIPCION DEL AREA DE ESTUDIO

2.2.1 Ubicacién del Area en Estudio

El Distrito Norte se encuentra ubicado al Noreste del estado Monagas, se
encuentra dividido para efectos de su explotacion en las Unidades de Produccion
Carito y Pirital, la Estacion de flujo NMEF-4 estd ubicada en el Centro Operativo
Amana (C.0.A), perteneciente a la Unidad de Produccién Pirital, se encuentra
ubicada en el municipio Ezequiel Zamora; al Norte del Estado Monagas a 1 Km de la
ciudad de Punta de Mata.



Figura 2.1 Ubicacién de Estacion de Flujo Amana (NMEF-4)
Fuente: Autor

2.2.2 Estacion de Flujo Amana (NMEF-4).

La Estacion de Flujo Amana (NMEF-4) es encargada de recibir la produccién
de los campos Mulata y Santa Bérbara, inici6 su fase de construccion en Febrero de
1991 y en operacion en Noviembre de 1991 fue puesta en servicio con dos (02) trenes
de separacion con una capacidad instalada de 100 MBNPD y 300 MMPCND. En
Noviembre de 1997 entré en operacion el tren de separacion N° 3, aumentando la
capacidad instalada a 150 MBNPD y 600 MMPCND. Actualmente se dispone de un
cuarto tren de separacion (N° 4), con lo cual se aumentd la capacidad instalada de la
estacion a 200 MBNPD y 1050 MMPCND de gas.

2.2.3 Caracteristicas Generales de la Estacion de Flujo

Esta estacion maneja la produccion de los yacimientos de los Campos Mulata y
Santa Barbara, la produccion entra al sistema de recoleccion por medio de los
multiples en tres niveles de presion 1200, 500 y 60 Lpca con una capacidad de disefio
de 200 MBPD de crudo y 1050 MMPCND de gas, actualmente procesa una
produccion de 41 MBPD de crudo Santa Barbara-35y 95 MBPD de crudo Mesa-30
con 544.4 MMPCND. La estacion consta de:



v/ Once (11) maltiples de produccion, de los cuales tres (3) multiples manejan
crudo de Santa Béarbara-35 y son de 1200 Lpca, y Cuatro (4) multiples (1200
Lpca), tres (3) maltiples (500 Lpca) y un (1) multiple (60 Lpca) para el manejo
de crudo Mesa 30.

v’ Cuatro (4) trenes de separacién, de los cuales tres (3) trenes manejan crudo
Mesa 30 de aproximadamente 33 °API (capacidad total 150 MBPD / 750
MMPCND), compuesto cada uno por un separador de alta presion (1200 Lpca),
un separador de media presion (500 Lpca) y un separador de baja presion (60
Lpca), y el otro tren de capacidad total 50 MBNPD / 300 MMPCND, maneja
crudo de Santa Barbara 40 °API compuesto de la misma configuracion que los

otros tres trenes de produccion.

v Un (1) tren de separacion de prueba (capacidad 8 MBNPD / 42 MMPCND),

que

al igual que los anteriores esta compuesto por un separador de alta, uno de media y

uno de baja presion.

v Dos (2) trenes de enfriamiento de nueve (9) unidades con una capacidad de 40

MBNPD y 34.2 MMBTU por hora cada una, de las cuales una es para prueba.

v/ Un (1) tren de depuradores de gas (capacidad 1200 MMPCND), compuesto por
dos depuradores de gas de alta presion (1200 Lpca), un depurador de gas de
media presion (500 Lpca) y dos depuradores de baja presion (60 Lpca), con una
capacidad de 1050 MMPCND.

v" Cuatro (4) tanques de estabilizacion de crudo de 10 MBNP cada uno. Sélo un

(1) tanque maneja crudo de Santa Barbara 35.

v Un sistema de bombas de crudo (45 MBPD), formado por cuatro (5) bombas,
las cuales envian el crudo hacia el Centro de Almacenamiento y Transporte de
Crudo Tejero (CATCT).



v Un sistema de Recuperacion de Vapor “REVA” con capacidad para 15
MMPCND.

2.2.4 Descripcion del Proceso

El proceso se inicia con la recoleccion del fluido a través del mdltiple de
produccion, el cual esta formado por un cabezal de produccion y otro de prueba. El
cabezal de prueba es utilizado para la evaluacidon mensual e individual de la
produccion (petréleo/gas) de cada pozo. El fluido entra a los trenes de separacion,
constituidos por tres separadores horizontales ubicados en forma de cascada de tres
etapas (1200, 500 y 60 Lpca), en donde se separa la parte gaseosa (gas) del crudo. El
gas proveniente de la primera etapa de separacion (1200 Lpca) es llevado a través de
tuberias a los depuradores que permite purificar o eliminar las diminutas particulas
liquidas en suspension una vez depurado es transferido al Complejo Muscar. El
crudo-gas no separado es descargado al separador de media (500 Lpca.), una vez
separado el gas del crudo es enviado a los depuradores para luego ser transferidos a la
Planta Compresora del C.O.A, el crudo es descargado al separador de baja (60
Lpca.), el gas proveniente de este ultimo nivel de separacion una vez purificado y
eliminado las pequefias cantidades de liquido es enviado también a Planta
Compresora C.O.A. Al terminar la etapa de separacion el crudo es enviado hacia un
sistema de enfriamiento y luego enviado a los tanques de estabilizacion, el vapor que
se produce en los tanques de estabilizacion pasa a la unidad recuperadora de vapores,
el crudo estabilizado en los tanques es bombeado al Centro de Almacenamiento y
Transporte de Crudo Tejero (CATCT).
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2.3 BASES TEORICAS

2.3.1 Estacion de flujo

Son instalaciones utilizadas en la industria petrolera para la recoleccion de los
hidrocarburos que provienen de los pozos, enviar el gas a planta compresora y el
crudo a los tanques de almacenamiento. En estas instalaciones se efectla operaciones

como separacion, medicion, tratamiento, almacenamiento, bombeo del petréleo y
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Figura 2.2 Estacion de Flujo Amana - Punta de Mata
Fuente: Autor

2.3.2 Funciones de la Estacion de Flujo

Las funciones mas importantes de una estacion de flujo son:

v" Recolectar la produccion de los diferentes pozos de un determinado campo o

yacimiento.

v' Separar la fase liquida del fluido multifdsico proveniente de los pozos

productores.
v' Separar el gas del crudo y distribuirlo a las plantas compresoras.

v Medir y determinar la produccién de petréleo y gas de cada pozo productor.



11

v Almacenamiento temporal del petroleo.

v Bombear el petroleo al patio de tanques.

2.3.3 Clasificacion de las Estaciones de Flujo

Estas se clasifican segun su presién a manejar en dos tipos: estaciones de alta
presion y estaciones de baja presion. Ambos tipos tienen la misma funcién, solo que
las de alta presion poseen tres etapas de separacion que lleva de (1200 Lpca) alta,
(500 Lpca) media y (60 Lpca) baja presion, las estaciones de flujo de baja presién

poseen una sola etapa de separacion.

2.3.4 Separador

Es un cilindro de acero que por lo general se utiliza para separar un fluido en
sus diferentes fases. EI separador puede ser bifasico o trifasicos o tetrafasicos, el
separador biféasico se utiliza para separar los liquidos de las fase gaseosa. Mientras
que los separadores trifasicos tienen por objeto separar, aparte los hidrocarburos, el
agua libre de la corriente de gas. Los separadores tetrafasicos son aquellos en los
cuales se ha previsto, adicionalmente, una seccion para la separacion de la espuma
que suele formarse en algunos tipos de fluidos, esto es de importancia ya que la
formacion de espumas, tiene una fuerte influencia, en la determinacion de la
eficiencia del proceso de separacion. Un buen disefio hace posible una separacién del
gas libre y de los diferentes liquidos. Por esto, el objetivo es cumplir con las

siguientes funciones:

v’ Permitir una primera separacién entre los hidrocarburos, esencialmente liquidos

Y aseosos.

v" Recolecta las particulas liquidas atrapadas en la fase gaseosa.
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v" Liberar parte de la fraccion gaseosa que pueda permanecer en la fase liquida.

v" Descargar por separado, las fases liquidas y gaseosa, para evitar que se puedan

volver a mezclar, parcial o totalmente.

Para que el separador pueda cumplir con estas funciones es necesario que las

condiciones de operacion sean las siguientes:

v' La energia que posee el fluido al entrar al recipiente debe ser controlada.

v" Los flujos de las fases liquida y gaseosa deben estar comprendidos dentro de los
limites adecuados que permitan su separacion a través de las fuerzas
gravitacionales que actuan sobre esos fluidos y que establezcan el equilibrio

entre las fases liquido—vapor.

v’ La turbulencia que ocurre en la seccidn ocupada principalmente por el vapor

debe ser minimizada
v" La acumulacién de espuma y particulas contaminantes deben ser controladas.
v' Las fases liquidas y vapor no deben ponerse en contacto una vez separadas.
v’ Las salidas de los fluidos deben ser provistas con controles de presion y/o nivel.

v’ Las regiones del separador donde se puedan acumular s6lidos deben, en lo

posible, estar provistos de facilidades adecuadas para su remocion.

v" El equipo sera provisto de la instrumentacion adecuada para su funcionamiento

adecuado y seguro en el marco de la unidad/planta a la que pertenece.

Si son tomadas en cuentas estas condiciones de operacion, el proceso de

separacion serd funcional y de alta eficiencia. Por consiguiente, la separacion depende
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del disefio del equipo usado en el procesamiento y de las condiciones tanto aguas

arriba como aguas abajo.

2.3.5 Factores que se Deben Considerar en el Disefio del Separador

Para el disefio de un separador se debe conocer los factores y propiedades de los
fluidos a los cuales se va a someter el proceso de separacion, es por ello que se debe

tomar en cuenta estas consideraciones:

v La tasa de flujo minima y maxima del liquido y del gas y su respectivo

promedio.
v' La temperatura y la presion de operacién del separador.
v' Las propiedades de los fluidos como densidad, viscosidad u otros.
v" Las impurezas presentes en los fluidos.

v El numero de fases a separar.

2.3.6 Principios de Separacion

La separacion fisica de las fases gaseosas y liquidas, se realiza de acuerdo a una
serie de principios como son: el momentum o cantidad de movimiento, la fuerza de
gravedad y la coalescencia. En el disefio de separadores es necesario tomar en cuenta
los diferentes estados en que pueden encontrarse los fluidos. Toda separacion puede
emplear uno o mas de éstos principios, pero siempre las fases de los fluidos deben ser

inmisibles y de diferentes densidades para que ocurra la separacion.

v" Momentum o Cantidad de Movimiento: Este principio esta basado en fluidos
con diferentes momentum. Al cambiar una corriente de dos fases bruscamente

de direccion, la gran velocidad adquirida por ellas no permite que las particulas
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de la fase mas pesada se mueva tan rapido como las de la fase liviana

provocandose de este modo la separacion.

v/ Fuerza de Gravedad: Las gotas de liquido se separan de la fase gaseosa
cuando la fuerza gravitacional que actla sobre las gotas de liquido es mayor

que la fuerza de arrastre del fluido de gas sobre la gota. Estas fuerzas definen la
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velocidad terminal.

Figura 2.3 Fuerzas que intervienen en el proceso de separacion
Fuente: Disefio de Separador

v’ Coalescencia: Las gotas muy pequefias no pueden ser separadas por
gravedad, estas gotas se unen, por medio del fendmeno de coalescencia, para
formar gotas mayores, las cuales se acercan lo suficientemente como para
superar las tensiones superficiales individuales y poder de esta forma separarse
por gravedad.
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Figura 2.4 Proceso de Coalescencia
Fuente: VIII Jornadas GPSA

2.3.7 Secciones de Separacion

Secciéon Primaria de Separacion: Comprende la entrada de los fluidos al
separador, esta seccion permite adsorber la cantidad de movimiento de los fluidos de
la alimentacion. Por este motivo, se hace necesario usar dispositivos para producir
cambios en la cantidad de movimiento, en la direccion de los fluidos y en su
aceleracion. Los dispositivos utilizados para producir el cambio en la cantidad de
movimiento se le clasifica en dos grupos: los deflectores y los de tipo cicléon. Los
primeros trabajan por agitacion mecéanica y se disefian en forma de placa, angulo,
cono o de semiesfera. El objetivo de los deflectores es lograr un cambio rapido en la
direccion y en la velocidad de la corriente de entrada, siendo esta la razén

predominante para que se produzca la separacién gas-liquido en la primera seccion.
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El segundo grupo lo integran los de tipo ciclon. Estos funciona mediante
fuerzas centrifugas en lugar de la agitacion mecanica que caracteriza a los del primer
grupo, la entrada de los fluidos al separador con esta clase de mecanismo se hace
mediante una chimenea ciclonica Algunas veces, en el caso de los separadores
verticales, se introduce el liquido forzandolo a dirigirse tangencialmente hacia las
paredes internas del separador. Esta practica puede generar la formacién de vortice.
Si tal caso ocurriera, la unidad se quedaria desactivada y el gas iria con el petréleo
por la parte inferior del recipiente.

Separacién Secundaria (Fuerza Gravitacional): en esta seccion es necesario
determinar la velocidad critica del gas para definir que fuerzas dominan el proceso de
separacion. Las gotas del liquido estan sometidas a varias fuerzas, siendo las
principales de gravedad y las originadas por el movimiento del gas. Existe la
velocidad critica, cuando se trabaja por debajo de ella, las fuerzas de gravedad
controlan el movimiento del gas. Por consiguiente, al disefiar ésta seccion es
necesario tratar de obtener una velocidad menor que la critica, con el fin de lograr que
las fuerzas de gravedad hagan caer las gotas de liquidos y que estas no sean
arrastradas por el gas. Esto indica que para obtener las dimensiones de esta seccion
es fundamental poder calcular lo mejor posible este pardmetro también. Una vez
determinada la velocidad critica, se puede conocer la seccion transversal minima del
separador, lo cual se logra dividiendo el flujo volumétrico de gas, en condiciones de
operacion, entre la velocidad.

Separacién de Extraccion de Neblina (Seccion de Coalescencia): una vez
que el gas sale de la seccion dominada por las fuerzas de gravedad, entra al extractor
de niebla, en el cual se remueve las gotas de liquido que quedan en el gas, éstos
dispositivos son convenientes cuando se necesita que el gas que sale del separador sea

lo més seco posible. En algunas ocasiones, estos elementos no son necesarios, el gas
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fluye a través de estos y hacen que las gotas golpeen las paredes del deflector y

cambien de direccion.

Seccién de Acumulacién de Liquidos: Esta parte se disefia sobre la base del
lapso que un pequefio volumen del liquido permanece en el separador, el cual se
denomina tiempo de retencion y debe ser tal que permita la salida del gas atrapado en
el fluido, el disefio obliga a que el tiempo de permanencia del crudo en el recipiente
sea mayor que el lapso requerido para que cada una de las fases quede completamente
limpia. Para la determinacion del tiempo de retencion, se pueden emplear pruebas de
campo, o mediante el uso de la norma PDVSA (90616.1.027) la cual establece
un tiempo (min.) dependiendo de la gravedades API del crudo, sin embargo si se
calcula la velocidad de asentamiento y se conoce el nivel de liquido, se puede
estimar el tiempo de retencion el cual se obtiene dividiendo la distancia
méaxima que las particulas de liquidos deben recorrer entre la velocidad de

asentamiento

dmaxParticula
= Vi Ecuacion. 2.1

Donde: V1 : velocidad de asentamiento libre (pie/min);

dmax Particula : distancia de recorrida de la particula (pie).
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Figura 2.5 Secciones de separacion (separador horizontal)
Fuente: PDVSA MDP-03-S-01
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Figura 2.6 Secciones de separacion (separador vertical)
Fuente: PDVSA MDP-03-S-01

2.3.8 Clasificacion de los Separadores.

Si se toma en cuenta la posicién del separador, habra que reconocerlos como
verticales; horizontales y esféricos, siendo los separadores esféricos con poco uso en
la industria petrolera por su dificil construccion, por ende solo se estudian los

separadores horizontales verticales.

Separadores Horizontales: Es un cilindro horizontal empleado generalmente
cuando existe grandes cantidades de liquidos, crudos espumosos y agua libre. En
estos equipos la fase pesada decanta perpendicularmente a la direccion horizontal de
flujo de la fase liviana, permitiendo que la fase liviana continua pueda viajar a una
velocidad superior a la velocidad de la decantacion de la fase pesada discontinua.
Estos separadores normalmente requieren un diametro inferior al vertical cuando las

condiciones de flujo del gas son iguales. Esto se debe a que estos tipos de recipientes
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tienen una interfaces liquido-gas mayor que el vertical, lo cual ayuda a la separacion.
No obstante, su diametro generalmente obedece a los requerimientos de acumulacion
del liquido (o liquidos separados, si el sistema es trifasico) particularmente cuando
este debe cumplir con altos periodos de residencia en el tambor. Las principales

ventajas y desventajas del separador son:

Ventajas:
v/ Mayor area de interfaz gas-liquido, por lo que puede manejar grandes
volumenes de gas, econdmica y eficientemente.
v Mas econdmicos para fabricar y transportar que el vertical.
v Minimiza la turbulencia y la espuma.

v' Para una capacidad dada, es mas pequefio y barato que el vertical.

Desventajas:

v" El control de niveles es critico y el espacio de drenaje limitado.
v Mas dificil de limpiar.

v Ocupa mucho espacio.

Separadores Verticales: Son recipientes cilindricos colocados verticalmente
para separar los fluidos, en estos equipos la fase pesada decanta en direccion opuesta
al flujo vertical de la fase liviana. Por consiguiente, si la velocidad de flujo de la fase
liviana excede levemente la velocidad de decantacion de la fase pesada, no se
produciré la separacién de fases, a menos que esta fase pesada coalesca en una gota
méas grande. Este tipo de separador es capaz de procesar mayores cantidades de

tapones de liquidos sin afectar seriamente la dispersion del mismo en el gas de salida.
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Su uso se limita a condiciones operacionales en los cuales la accion de respuesta del
controlador de nivel no es critica. Por otra parte, el separador vertical requiere un
diametro mayor para un volumen dado de gas que los otros tipos de separadores,
particularmente si no esta equipado con una malla corrugada interna o con extractor

de niebla. Entre las principales ventajas y desventajas son:

Ventajas:

v" Puede remover tapones grandes del liquido sin arrastrarlo en el gas de salida.
v’ Es capaz de manejar mas arena.
v" Su control del nivel del liquido no es tan critico.

v/ Ocupa menos espacio.

Desventajas:

v’ Son mas caros para fabricar.
v" Resulta méas costoso su transporte a un lugar determinado.

v Mas grande que uno horizontal para la misma capacidad de fluido manejada.

Durante los Gltimos afios la tecnologia ha introducido variantes en el disefio de
separadores que conducen a incrementar la capacidad de las unidades, mientras se

reduce el tamafio y el peso de los equipos como son:

Separadores Ciclénicos: Estos separadores emplean la aceleracion centrifuga
para separar la mezcla en sus diferentes fases, tales como: gas, agua, petréleo y arena.

Un concepto importante en la tecnologia ciclénica es el nimero relativo de fuerzas
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gravitacionales desarrolladas por las fuerzas centrifugas, comparado con un valor de
aceleracion de gravedad “g” del separador gravitacional. Esto es una medida
importante del comportamiento que se obtiene con los ciclones por encima de los
separadores gravitacionales. La teoria ciclonica es una de las innovaciones mas
recientes, para la utilizacion de los separadores de hidrocarburos. La innovacion esta
relacionada con el uso de las fuerzas centrifugas para separar los fluidos que entran,
muy utilizado en la industria de los hidrocarburos, especificamente en los procesos de
separacion gas- petroleo o gas- petréleo- agua, lo que indica que estos separadores y
puede ser utilizado tanto para separadores verticales como separadores horizontales,

bifasicos o trifasicos obteniendo en todos los casos con un alto grado de eficiencia.

Funcionamiento de un Separador Tipo Ciclénico: Un separador ciclénico
estd compuesto basicamente por un cilindro vertical con fondo conico, dotado de una
entrada tangencial normalmente rectangular. Los separadores ciclonicos emplean la
fuerza centrifuga como elemento primordial para el logro de la separacion de las fases
con la calidad deseada cuando el fluido ingresa al separador empieza a rotar, y la
velocidad de entrada se multiplica varias veces a medida que aumentan las fuerzas
centrifugas que producen la separacion. Asi el fluido se separa en sus diferentes fases,
dando una respuesta mas efectiva, que lo que de ordinario se obtiene con los
separadores gravitacionales. La configuracion geométrica de un separador ciclonico
utiliza las fuerzas centrifugas y las gravitacionales, para la separacion de las fases, la
velocidad de asentamiento de las gotas se incrementa en mayor grado haciendose mas

efectiva la separacién
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2.3.9 Parte de un Separador

2.3.9.1 Componentes Externos

Cuerpo o tambor: es la estructura de forma cilindrica o esférica cuyas
dimensiones pueden variar dependiendo del disefio.

Boquillas: son elementos que permiten la entrada y salida del fluido antes y
después de ocurrida la separacion. Generalmente son del mismo tamafio de la
tuberia, no obstante si se cree que puede ocurrir arrastre en la superficie del liquido el
didmetro de la boquilla puede cambiar a un valor mayor

Vélvula de drenaje: se encuentra en la parte inferior del recipiente (en el fondo)
y se usa cuando es necesario drenar el liquido o sedimentos que estan por debajo de la

salida del separador, el cual puede ser desplazado a través de la valvula de salida.

Compuerta o tapa de inspeccion: permite la inspeccion y realizacion de trabajos

de limpieza del separador.

Controlador de nivel: es necesario controlar las interfaces gas-liquido en el
separador. Esto se hace medio un controlador de nivel y valvula de control, el
método méas comun de control de nivel es a través de un simple flotador, aunque
también se puede usar dispositivos electrénicos. Si el nivel comienza a elevarse, la
sefial del controlador ordena la apertura de la valvula de control, si el nivel por el
contrario, comienza a disminuir la sefial del controlador ordena el cierre de la valvula

y disminuye el flujo de liquido en el separador.

Vélvula de seguridad: Puede estas colocada en la salida del gas o en otro
orificio situado en la parte superior del separador. Su funcion es garantizar seguridad
del separador y esta calibrada para abrir a una determinada presién, evitando que
cualquier aumento anormal de presién, dafie el separador. (Calibracion 10% mayor de

la presion de trabajo)
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Disco de ruptura: disefiado para romperse a una determinada presion, la cual
debe ser ligeramente superior a la presion de la valvula de seguridad, pero siempre
inferior a la presion de prueba del separador (calibracion 5% por encima de la presion
de calibracion de la valvula de seguridad).

Cristal de nivel: este cristal debe estar colocado a una altura tal, que permita un

control de nivel de liquido, dentro del separador.

DISCO DE RUPTURA
SALIDA DE GAS ENTRADA
—22E0ADELAS
DE CRUDO
BOQUILL_VAS VALVULA DE SEGURIDAD —_—

VALVULA DE DRENAJE

COMPUERTA O TAPA DE INSPECCION

Figura 2.7 Partes Externas de un Separador
Fuente: Autor

2.3.9.2 Componentes Internos

Deflectores/ distribuidores/ Ciclones de entrada: estos dispositivos internos
adosados a las boquillas de entrada, se emplean para producir un cambio de cantidad
de movimiento o de direccion de flujo de la corriente de entrada, y asi producir la
primera separacion mecénica de las fases, ademéas de generar (en el caso de los
distribuidores), un patrén de flujo dentro del recipiente que facilite la separacion final
de las fases, reduciendo posiblemente el tamafio de la boquilla de entrada y, en cierta

medida, las dimensiones del equipo mismo.
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DEFLECTOR
COMPUESTO POR
MEDI2 SECCION
DE TUBERIA

BOQUILLA DE BOQUILLL DE

ENTRADA, / ENTRADA

PARED DEL
RECIPIENTE

Figura 2.8 Tipos de Deflectores
Fuente: PDVSA MDP-03-S-01

Eliminadores de Niebla: los eliminadores de niebla son dispositivos para
eliminar pequefas gotas de liquido que no pueden ser separadas por la simple accién
de la gravedad en separadores vapor-liquido. Entre los diferentes tipos existentes,
destacan las mallas de alambre o plastico, conocidos popularmente como “demisters”

0 “mallas”.

DIRECCION DEL
FLUJO DE GV'
Tty A, —

-

TIPO MALLA

Figura 2.9 Eliminadores de Nieblas
Fuente: PDVSA MDP-03-S-01

Rompe vortices: estan adosados internamente a las boquillas de liquido, y su funcién

es evitar el arrastre de burbujas de vapor/gas en la corriente liquida que deja el tambor



25

Figura 2.10 Rompe vortice
Fuente: PDVSA MDP-03-S-01

2.3.10 Separadores Liquido- Gas

Un separador liquido—gas tiene dos secciones basicas. En la seccion superior el
gas fluye y las gotas de liquido atrapadas por el demister caen hacia la fase de liquido,
la seccién inferior permite que las burbujas de gas en el liquido emerjan y pasen a la
fase de gas, un recipiente de tamafio satisfactorio proveera espacio apropiado en cada
seccion para permitir que estas funciones se lleven a cabo con alguna eficiencia
arbitraria siempre habra algun arrastre de cada fase en la otra. Es conveniente
mantener el arrastre dentro de limites razonables en algunos casos, la seccion de

manejo de liquido del separador tendra un tamafio basado en el tiempo de retencion.

El separador puede servir no sélo como un separador de fases sino también
como un recipiente compensador de liquido, amortiguando las variaciones del flujo,
de modo que los controles automaticos aguas abajo puedan operar con un minimo de
perturbacion. El principio fisico apropiado para los calculos del separador es la caida

libre de una particula (esfera) a través de un fluido. A continuacion se presenta la

ecuacion:
Vit = \/4.g.Dp(pp—p) Ecuacion. 2.2
3C
Donde:
p = densidad del fluido (g/cm®) pp = densidad de la particula (g/cm®)

g = aceleracion de gravedad (pie/min?) C = coeficiente de arrastre. (El
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Vt = velocidad de asentamiento coeficiente de arrastre es una funcion
libre (pie/min) del nimero de Reynolds.)
Dp = diametro de la particula (micrones)

La ecuacion (2.2) se usara en dos formas. Para burbujas de liquido que suben o
caen a través de liquidos para obtiener el flujo laminar para particulas pequefias. En

ese caso se tiene que la Ecuacion (2.3 y 2.4) se convierte:

Subiendo Bajando
2 2
V=900 Lo=r0)  eoacion. 23 vt = 9P =P) e acion 2.4
18u 18u

Donde p: es la viscosidad del fluido. Para Vt en pie/min, Dp en micrones, pp y

p eng/cm®y en p en centipoises, las ecuaciones anteriores se vuelven.

_1,072x10*.Dp? (p - pp)
U

Vit Ecuac. 2.5

para gotas de liquido que caen a través de los gases, se usa la forma siguiente,

presentada por Souders y Brown:

Vi=K P8P Ecuac. 2.6
Yo,

2.3.11 Problemas de Operacion de los Separadores

Los principales problemas que se presentan en la operacion de un separador
son; crudos espumosos, arenas, parafina, emulsiones, escape de liquido o de gas y
desgaste por la erosion producida por el fluido, mayormente cuando existe presencia

de finos.
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Crudos Espumosos: con frecuencia la espuma es causada por las impurezas y
el agua presentes en el crudo, que no haya podido remover antes de que la corriente
llegue al separador. Otra de las causas de este problema puede ser el incremento del
volumen del gas por encima de los niveles que el separador esta en capacidad de
manejar, lo cual aumenta la velocidad del sistema. Los problemas principales que

causan la espuma son:

v Dificultad para controlar el nivel del liquido.

v" Inconvenientes para obtener las condiciones éptimas, a fin de separar el gas del

liquido, debido al volumen que ella ocupa.

v’ Probabilidad de que tanto el gas como el liquido puedan salir del separador

mezclado con espuma, lo cual no satisface las condiciones que se requieren.

Es importante sefialar que la espuma depende entre otros parametros, de la
presion de trabajo y de las caracteristicas del liquido en las condiciones de

separacion.

Arenas: los principales problemas que pueden ocasionar las arenas son el
taponamiento de los dispositivos internos del separador, la erosion y el corte de
valvula y lineas, y finalmente la acumulacion en el fondo del separador. Cuando los
fluidos son arenosos, es conveniente instalar valvulas y elementos resistentes al
efecto abrasivo de la arena. Para disminuir la presencia de arena en la corriente de
produccion y evitar todos los problemas que esta ocasiona, se utilizan ciertos equipos
los cuales son colocados en la superficie del pozo (antes de la caja de choque) vy
actualmente se ha planteado su colocacion en estaciones de flujo. Los equipos

utilizados son los Desarenadores.
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Desarenador: Componente destinado a la remocidn de las arenas y solidos que
estan en suspension en un fluido, mediante un proceso de sedimentacion. EXisten
diversos tipos de separadores y estos se clasifican dependiendo del proceso de
separacion, en la industria petrolera los principios méas usados son; Gravedad, Inercia

y Fuerza Centrifuga.

Velocidad de Erosion: este parametro se define como la maxima velocidad
hasta donde se puede permitir que se produzca una erosion aceptable para evitar la
destruccion acelerada del material. Es conveniente mantener presentes las
velocidades limites con las cuales deben trabajar los separadores, o la misma se puede
determinar con cierta precision a través de los modelos matematicos disefiados para

ello.

Crudos Parafinicos: los petrdleos parafinicos o con presencia de asfaltenos

pueden ocasionar problemas, en especial si se ensucian los elementos internos.

2.4 TERMINOS BASICOS

Coalescencia: la conversion de pequefias gotas o particulas para formar gotas

grandes que decantan dandoles origen a las acumulaciones de liquido.

Deflector: dispositivo que trabaja por agitacion mecanica para inducir un cambio
Rapido en la direccion de la corriente de entrada, para que se produzca la separacion

gas-liquido del separador. Se disefia en forma de placa, &ngulo, cono o semiesfera

Extractor de Niebla (Demister): Elemento de choque que se utiliza para retirarle al

gas las particulas de liquido que transporta



29

Simulador: Son programas analiticos utilizados para representar el funcionamiento

en una maquina, de un sistema o de un fendmeno antes o después de su construccion.

Tiempo de Retencidn (o de Residencia): Periodo que durante un proceso permanece
una sustancia en determinada parte del equipo utilizado., En los separadores se refiere
a la tiempo que permanece el fluido dentro del recipiente para garantizar la

separacion de cada una de las fases.

Velocidad Critica del Gas: es la velocidad méxima de la corriente de gas para la
cual se puede disefiar un separador y se predice mediante las relaciones que se

derivan de la ley de caida de Newton.

Velocidad de Asentamiento: aquella a la cual el fluido se separa de otro en

movimiento descendente.

Vortice: es un remolino originado por efecto de la rotacion de los fluidos, puede ser
espontanea cuando se abre la valvula para descargar liquidos 0 como consecuencia

de una rotacion inducida. Cuando aparece el separador deja de cumplir su funcion.



CAPITULO I11
MARCO METODOLOGICO

3.1 TIPO DE INVESTIGACION

De acuerdo al problema planteado referido a optimizar el proceso de separacién
crudo-gas, la investigacion que se aplicara en este trabajo sera de tipo descriptiva
debido a que, como sefiala Arias (2004), descriptiva porque “...consiste en la
caracterizacion de un hecho, fendmeno o grupo con el fin de establecer su estructura
0 comportamiento”. En ésta investigacion se estudiard el proceso de separacion
crudo-gas con la finalidad de proponer alternativas que logre optimizar el mismo en
la Estacion de Flujo Amana. En la primera fase, inicialmente se desarrollara el
diagnostico de la situacion existente del objeto en estudio, la segunda fase del
proyecto y atendiendo los resultados del diagnostico, se formulard propuestas

referidas a mejorar el mismo.

3.2 DISENO DE LA INVESTIGACION

En el marco de la investigacion planteada, referido al estudio del proceso de
separacion crudo-gas en la Estacion de Flujo Amana, se define el disefio de
investigacion de Campo no experimental, por cuanto la informacion y los datos seran
recolectados mediante inspecciones en campo. En referencia a lo anteriormente
planteado Balestrini (2002) indica: “la investigacion de campo permite establecer una
interaccion entre los objetivos y la realidad de la situacion de campo, observar y

recolectar los datos directamente de la realidad, en su situacion natural”.

30
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De igual forma, se considera no experimental, debido a que en la investigacion
se observaron las instalaciones a fin de determinar el estado fisico y operacional de
cada uno de los componentes del sistema en estudio, sin realizar ningln tipo de
variacion a las condiciones del sistema, es decir, se observaron los fendémenos tal
como se presentaron en su contexto natural. Como lo sefiala Balestrini (2002, p. 132).
“La investigacion no experimental es cualquier investigacion en la que se observan
los hechos estudiados tal como se manifiestan en su ambiente natural, y en este

sentido, no se manipulan de manera intencional las variables”.

3.3 POBLACION Y MUESTRA

En la presente investigacion las unidades de andlisis objeto de observacion o
estudio, fueron cada uno de los separadores que conforman los trenes de separacion
de la Estacion de Flujo Amana perteneciente a la Unidad de Produccion Pirital del
Distrito Norte. Cabe destacar que la poblacién que se utilizo para desarrollar la
investigacion, fue realmente la misma muestra, debido a que esta Gltima se considera

finita y se asume no como un conjunto de elementos sino como una unidad.

Segun Balestrini (2002): “Una poblacion o universo puede estar referido a
cualquier conjunto de elementos de los cuales pretendemos indagar y conocer sus
caracteristicas, o una de ellas, y para el cual seran validas las conclusiones obtenidas
en la investigacion”.(P. 141). Por otro lado; Sampieri (1994) “ la muestra es, en
esencia, un subgrupo de la poblacion. Es un conjunto de elementos que pertenecen a
ese conjunto definido en sus caracteristicas al que se Illama poblacion” (P.212)
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3.4 TECNICAS E INSTRUMENTOS DE RECOLECCION DE DATOS

3.4.1 Revision Documental

Esta técnica consistié en la recopilacion y analisis de los datos relacionados,
que permitid los analisis de las diversas bibliografias relacionados al tema en estudio
que sirvio de soporte para la comprension y analisis de los datos y para la
elaboracion de las bases tedricas referidas, los cuales procedieron de diversas
fuentes, tales como: textos, planos, documentos, manuales, proyectos, publicaciones,

normas, entre otros.

3.4.2 Observacién Directa

Esta técnica consistio en inspecciones hechas con el fin de visualizar todo el
sistema de separacion ademas de los instrumentos de medicion y control de los
equipos, como manometros (medicién de presion del fluido en el separador),
termometros (medicion de temperatura del fluido en el separador); con el objeto
de verificar algunos parametros operacionales en el proceso y asi poder obtener
datos de campo y establecer criterios en cuanto al funcionamiento actual del sistema

de separacion bifasico.

3.4.3 Entrevista

Esta técnica fue empleada a todo el personal que se requirid, en especial
a los involucrados en el desarrollo de las operaciones de la estacion, todo esto
conel fin de discretizar y definir posibles situaciones claves que ocurren en
los procesos, y de esta forma abarcar y recabar el mayor nimero de informacion

posible.
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3.4.4 Instrumentos

Los instrumentos utilizados para llevar a cabo la investigacion, fueron
aquellos que se relacionaron con cada una de las técnicas nombradas
anteriormente logrando asi el complemento necesario para cumplir con los
objetivos, como son: libretas de notas, camaras fotograficas, computadores y

programas de software entre otros.

3.5 TECNICAS DE PROCESAMIENTO Y ANALISIS DE DATOS

3.5.1 Tabulacion

Para analizar y procesar los resultados de las diferentes simulaciones, se
procedi6 a distribuirlos en tablas, con el proposito de que éstos estuvieran agrupados

en forma clara y ordenada, para facilitar asi la lectura y comprension de los mismos.

3.5.2 Graficacién

De igual forma se procedid a presentar los resultados mas relevantes en
gréficas, para de este modo permitir, en forma mas rapida y directa, el entendimiento

de la informacion que aparece en forma de cifras.

3.5.3 Andlisis — Sintesis

Por altimo, se analizaron los resultados en forma de sintesis, describiendo los
aspectos mas significativos de la informacion obtenida, identificando las situaciones o
escenarios mas criticos y proponiendo posibles soluciones a los mismos, para llegar

asi a las conclusiones y recomendaciones finales de la investigacion.
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3.6 RECURSOS

3.6.1 Humanos

Para desarrollar este estudio, se conté con el apoyo de personal en las
especialidades de petroleo, quimica, mecanica y de procesos de igual forma, técnicos,
instrumentistas y operadores que laboran en la empresa PDVSA U.P Pirital, Distrito
Norte. Por otro lado, el desarrollo metodoldgico estuvo orientado por profesores de
la Escuela de Ingenieria de Petroleo de la Universidad de Oriente, NGcleo Monagas.

3.6.2 Materiales

La empresa proporciono todo el equipo técnico disponible, para la realizacién
del proyecto, desde material bibliogréfico, computadoras, programas, simuladores,
el paquete Microsoft Office, entre los cuales se incluyen Word, Excel y Power Point
fotocopiadoras, impresoras, escaner, etc. Se conté con material bibliografico,

informes técnicos.

3.6.3 Financieros

La empresa Petroleos de Venezuela S. A. Unidad Produccién Pirital, Distrito
Norte mediante la Gerencia de Produccion , estuvo a cargo de los gastos que
generaron el desarrollo del proyecto, entre ellos; todo el material de oficina,
computadoras, equipos de seguridad, transporte, programas de simulacion de

procesos, etc.
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3.7 PROCEDIMIENTO METODOLOGICO

v Etapa |: Describir el Proceso de Separacion Crudo-Gas en la Estacion de

Flujo Amana

Se recopilé informacién teorica, que permitié comprender el proceso del
sistema en estudio, y la determinacion de las causas y consecuencias de los problemas
operacionales en dicho sistema. Una vez obtenida y asimilada toda la documentacion
teorica referente al proceso y funcionamiento del proceso de separacion gas-liquido,
se procedio a realizar visitas de campo con la finalidad de identificar el diagrama
estructural del proceso, es decir, establecer el recorrido que cumple el fluido desde
que entra al sistema de recoleccién hasta que cada uno de los fluidos llega a su
destino. Posteriormente se procedid a conocer las caracteristicas de las segregaciones
manejadas por la estacion a si como los componentes que la conforman ademas se
procedié a tomar datos operacionales de presion de los multiples de produccion,
temperaturas de las segregaciones, para luego dar inicio a la descripcion del proceso
de separacién que se lleva a cabo. Una vez conocido todo el proceso que se lleva a
cabo en la estacion, se enfatizd en el area de los trenes de separacion para conocer
cuales son las variables que intervienen en el proceso logrando asi las causas de la
deficiencia actual de los equipos para establecer las condiciones actuales de los

mismo.

v' Etapa Il: Identificar las Variables que Intervienen en el Proceso de

Separacion Crudo-Gas

En esta etapa fue necesario conocer las caracteristicas de disefio de los trenes de
separacion de la estacion de Flujo Amana al igual que las condiciones operacionales
actuales para luego establecer una serie de condiciones basadas en la normativas
PDVSA que permitiran determinar cuales son las variables que influyen en la

eficiencia de separacién gas-liquido, logrando verificar la capacidad del mismo para
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cumplir con los requerimientos de afios futuros (Apéndice A.2: Proyecto MIAS
Carito y el Portafolio de Oportunidades Santa-Barbara) y a su vez establecer las

causas que pudieran ocasionar disminucion en la eficiencia de separacion:

v Los flujos volumétricos actuales manejados por cada separador son datos
proporcionados directamente del programa CENTINELA.

v’ Para la evaluacion de los separadores se considerd la Norma 90616.1.027 de
PDVSA, la cual considera:

v Un tiempo de retencion de 3 minutos para crudos con gravedades API entre
25y 40.

v Un nivel maximo de liquido igual a 50% de la altura total del recipiente.

v Velocidades permisibles en la boquillas de VV=60/(prase)™? para las boquillas

de alimentacion y de gas; y V=3 pie/s para las boquillas de liquido.

Para la evaluacion de las boquillas de los separadores se considerd la Norma
90616.1.027 y la Norma MDP-03-S-03 de PDVSA, la cual considera como
determinar las boquillas tanto de entrada como de salida de los separadores
dependiendo de su caudal de entrada, y de las caracteristicas y propiedades de los

fluidos.

v' Etapa Ill: Analizar Mediante Simulacién Hidraulica y de Procesos el

Comportamiento de la Separacion Crudo-Gas

El cumplimiento de este objetivo inicialmente se calcularon las capacidades de
los separadores, tiempo de residencia, didmetro y velocidades en las boquillas tanto
de entrada como de salida bajo las presimisas establecidas en la etapa Il, una vez
determinadas estas variables se realizo una comparacion de las variables calculadas

con las condiciones actuales
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Una vez que se logro verificar que los trenes de separacion de la estacion
estaban dentro de los rangos adecuado de operacion, se reviso el manejo de crudo y
gas, con la finalidad de estimar el funcionamiento 6ptimo de los trenes de separacion.
Para ello se hizo un balance de masa realizado por el programa CENTINELA. Cabe
destacar que este programa realiza simulaciones de procesos que determinan la
expansion de los fluidos cuando ocurren los cambios de presiones entre los niveles de

separacion de cada separador

v" Balance de Masa

Para realiza realizar este balance fue necesario identificar los pozos que fluyen
a la estacion de Flujo Amana para lograr asi recopilar informacion y datos referentes

la produccion de la estacion tales como:

v Produccion de Gas y Crudo de Cada Pozo Productor: Informacién
de la produccion de gas, crudo, porcentaje de agua, temperatura y gravedad
API. Proveniente de las pruebas de produccion realizadas a cada uno de los
pozos. (APENDICE A.3)

v" Alineacién de Pozos en Cada Multiple: se reviso la alineacion de los pozos
en cada uno de los mdltiples de produccién por cada nivel de presion (1200,
500 y 60) Lpca asociados a la Estaciéon de Flujo Amana, a fin asegurarse que
los multiples se encontraban alineados a los niveles de presion

correspondiente.

v' Produccién Total de Gas y Crudo de la Estacion: se obtuvo de los
reportes diarios de produccién, en los cuales se registra la produccion de las

segregaciones Santa Barbara y Mesa.
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Una vez recolectada toda la informacion de los pozos (produccién de gas y
crudo de cada pozo productor), se estimo los valores de crudo y gas que maneja cada
multiple de la estacion. Esta informacion es utilizada en el diagrama (balance de
masa), en éste se visualizan todos los valores calculados de crudo y gas que salen de
cada multiple y son dirigidos hacia los trenes de produccion (separador), luego a la
salida de cada separador se visualiza la cantidad de gas que se separa en ese nivel de
presion, también se presenta el valor de crudo que sigue hacia el proximo separador y
asi sucesivamente hasta salir del separador de 60 Lpca.

Figura 3.1 Balance de Masa a Condiciones Normales de Operacion.
Fuente: Autor

v Evaluacion de los Separadores

En esta parte se verificaron los valores de tiempo de residencia actuales
manejados por cada separador, de acuerdo a los datos recopilados de niveles de
liquido y condiciones de operacion en cada equipo. Para esto se emplearon todas las
formulas mostradas en el Apéndice B.1, excepto las referidas al calculo de caudal
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volumétrico, ya que éste representa un dato mas, para las operaciones respectivas de

calculo de tiempo de residencia.

Es importante destacar que se realizaron célculos para verificar las
capacidades de dimensionamiento de los separadores segin la normativa
(90616.1.027 PDVSA) asi definir la capacidad de procesamiento actual y futura.
Dichos célculos se llevaron a cabo a través de la hoja de célculo de separadores

horizontales.

Adicionalmente se determino velocidades de liquido y gas a la entrada y salida
del equipo de separacion, con la finalidad de compararlas con las velocidades
permisibles establecidas por las Normas PDVSA 90616.1.027 y MDP-03-03, para
establecer la verificacién del diametro de boquillas de acuerdo al caudal manejado en

condiciones actuales y futuras.

En la segunda etapa para el cumplimiento de este objetivo se logré estimar los
diametros de las boquillas de los separadores para el caudal que se manejara en los
afios 2014 y 2016 donde se espera la mayor produccion de la segregacién Mesa-30,
segun el proyecto MIAS y el Portafolio de Oportunidades de Santa-Barbara;

v' Evaluacion de los diametros

Con el uso de hojas de calculos y las ecuaciones de la norma PDVSA
90616.1.027 y MDP-03-03, ademéas de los célculos de flujo volumétrico por
boquillas, con el objetivo de verificar algin tipo de limitacion de capacidad por
diametro de boquillas. Para esto se tomé como base de datos los diametros de
boquillas existentes de los separadores, se determinaron las capacidades de los
separadores que permitiran definir el tamafio de las boquillas tanto de entrada como
de salida, logrando asi mayor efectividad de separacion. Todos estos calculos de

velocidades y diametros en las boquillas se llevaron a cabo empleando la hoja de
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calculo para boquillas (Apéndice C.3.2), que utiliza las ecuaciones mostradas
en el Apéndice B.2

v' Etapa IV: Proponer Alternativas para Optimizar el Proceso de Separacion

Crudo-Gas de la Estacion de Flujo Amana.

Una vez verificado los caudales, capacidadesy tiempo de retencion de los
separadores, fue necesario establecer mejoras en el proceso de separacion gas-liquido
de la misma, asi como los cambios requeridos en la configuracion del sistema.
Ademas se realizaron mediante simulaciones de procesos realizadas en HYSYS 3.2 el
calculo de la eficiencia de separacién de los separadores tomado el flujo masico de
los componentes mas livianos de la mezcla de hidrocarburos (C1, C2 y C3) en fase
liquida tanto de las corrientes de entrada de cada separador como de las corrientes de

salida de liquido.
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il SEP-500-1
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= ‘
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Figura 3.2 Imagen del Software HYSYS version 3.2 del Tren 1

Fuente: Autor
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Con el uso del Simulador HYSYS version 3.2 se logré determinar la eficiencia de
separacion de cada uno de los separadores, la eficiencia de separacion de cada

componente se calcul6 a través de la ecuacion:

96 Eficiencia - Lbs/hr entrada — Lbs/hr salida Ecuacion. 3.1

Ibs/hr entrada

Con el célculo de la eficiencia se logro determinar el estado del sistema de
separacion, se establecieron posibles soluciones con la finalidad de obtener la
optimizacion del sistema de separacion gas-liquido y poder garantizar un alto nivel de
eficiencia. La solucién planteada se realiz6 de acuerdo al estudio de parametros
como: factibilidad operacional (flexibilidad operacional), estructuramiento fisico
requerido y proporcién de mantenimiento. Esta propuesta fue debido a que en la
Estacion de Flujo Santa-Barbara posee esta nueva tecnologia (separadores ciclonicos)
y se demostro que la eficiencia de separacion es mucho mayor que la separacion
actual de la Estacion Amana, otro factor que favorece a esta propuesta es la
disponibilidad de los equipos (separador horizontal) existentes debido a que en estos
es factible un cambio de internos sin afectar las condiciones externas del mismo ni el

paro de la produccion.



CAPITULO IV
ANALISIS DE LOS RESULTADOS

4.1 DESCRIBIR EL PROCESO DE SEPARACION CRUDO-GAS EN LA
ESTACION DE FLUJO AMANA.

El Distrito Punta de Mata se encuentra ubicado al Noreste del estado Monagas,
se encuentra dividido para efectos de su explotacion en las Unidades de Produccion
Carito y Pirital, la Estacién de flujo NMEF-4 pertenece a la U.P Pirital se encuentra
ubicada en el municipio Ezequiel Zamora en el Centro Operativo Amana (C.0.A), La
Estacion de Flujo Amana se encargada de recibir dos segregaciones Mesa-30 y Santa

Barbara-35 con las siguientes caracteristicas:

Tabla 4.1 Caracteristicas de las Segregaciones Manejadas por la Estacion
CAMPO MULATA (MESA-30) ‘CAMPO SANTA BARBARA (SB-35)

Produccion (MBD) 96910 41451
%AYyS 0,98 2,63
Temperatura (°F) 108,65 106,5
Gravedad A.P.1 33 39,20

La Estacion Amana maneja un total de gas de 556 MMPCND de la siguiente
manera; 382 MMPCND a nivel de 1200 Lpca, 128 MMPCND a nivel de 500 Lpca y
46 MMPCND a nivel de 60 Lpca. Estos campos poseen un tipo de fluido multifasico

por lo que es hace necesario realizar un proceso de separacién de ellos, los pozos que

42
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Se seleccionen para la produccion general fluyen a los trenes de separacion a
través de los multiples produccion por medio de lineas de 6”, en tres niveles de
presion; 1200, 500 y 60 Lpca. En los multiples se pueden desviar cualquier pozo a
produccidn general o prueba, a través de sus cabezales, en la actualidad se dispone de

los siguientes multiples:

Tabla 4.2 Mdltiples de Produccion General de la Estacion Amana

PRESION MULTIPLE  PUESTOS POZOS ACTIVOS

(Lpca)

1 10 9

2 10 7

3 10 7

1200 4 10 2

5 10 10

6 10 10

7 10 8

12 10 9

500 22 10 10

42 15 1

60 3 10 !

A los mdltiples de produccién de la Estacién de flujo Amana entra el flujo
bifasico (liquido y gas), proveniente del campo Mulata (MESA-30), 62 pozos de los
cuales 24 fluyen a nivel de 1200 Lpca por medio los multiples, 2,3 y 7, 12 pozos
fluyen a nivel de 500 Lpca por los multiples 4A, 2A, 1A; y 7 pozos a nivel de 60
Lpca, que llegan al multiple 3A. Por otro lado los pozos del Campo Santa Barbara

(SB-35) presentan una gravedad API de 42°, y fluyen 29 pozos de 1200 Lpca por los
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multiples 1,5 y 6. Estos fluidos son llevados a los trenes de separacion constituidos

por separadores horizontales con las siguientes capacidades:

Tabla 4.3 Capacidades de los Separadores de los Trenes de Produccion

TREN  SEPARADOR (Lpca)

CAPACIDAD DE GAS

CAPACIDAD DE

(MMPCD) CRUDO (MBNPD)
1200 150 50
1 500 50 50
60 50 50
1200 150 50
2 500 50 50
60 50 50
1200 300 50
3 500 200 50
60 100 50
1200 450 60
4 500 200 55
60 200 50

El flujo proveniente de los multiples 2 y 3 de 1200 Lpca de la segregacion
Mesa-30 es llevado a él separador de 1200 Lpca del tren N°2. Los multiples 4A, 2A,

y 1A envian el fluido a los separadores de 500 Lpca de los trenes de produccion 2, 3y

1, el flujo que viene del multiple 3A, de 60 Lpca es enviado al tren 2 y tren 3. La

segregacion de Santa Barbara-35 es enviada de los multiples 1, 5, 6 para ser recibida

por el separador de 1200 Lpca, del tren de separacion N° 4. (VER APENDICE E)

Una vez eliminado la mayor cantidad de liquido posible de la corriente de gas,

entra a la seccién de acumulacién de liquido que esta definido por el nivel de liquido

en el separador y el tiempo de residencia del liquido en la cdmara de acumulacion,

ademas para evitar posibles cambios en la corriente de liquido se encuentran en los
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separadores rompe vortices y rompe olas. Todo este proceso se realiza mediante
etapas sucesivas (sistema de cascada) que va de alta presion (1200 Lpca), media
presion (500 Lpca) a baja presién (60 Lpca), en cada separador se logra separar
aproximadamente 85 % del gas y el otro 15% es enviado conjuntamente con el crudo

al otro nivel de separacion.

El gas obtenido en los separadores es enviado a los depuradores, a sus
respectivos niveles de presion, para eliminar las pequefias cantidades de liquidos
(crudo+agua) que se encuentran en la corriente de gas. EIl gas de alta presion 1200
Lpca, es enviado al cabezal de descarga de gas conectado al gasoducto C.O.T-
MUSCAR, el gas separado a nivel de 500 Lpca y 60 Lpca es enviado a planta
compresora C.O.A/C.O.T. Al finalizar la etapa de separacion el crudo de los trenes
N°1y N°2 son enviado a los enfriadores debido a las altas temperaturas que posee el
crudo de la segregacion Mesa-30 del campo Mulata, mientras que el crudo separado
de los trenes N°3 y N°4, es enviado a los tanque para su estabilizacion. En la estacion
existen cuatro (4) tanques de almacenamiento de crudo con una capacidad de 10.000.
MBNP, de los cuales actualmente el tanque N°1 y N°3 son para la segregacion Mesa-
30 mientras que el N°4 para Santa Barbara-35, quedando el tanque N°2 disponible
solo para estabilizacion del crudo, los vapores liberados durante el almacenamiento
del crudo son recuperados mediante un sistema Illamado REVA (Recuperadora de
Vapor) el cual consta de 6 unidades que logran comprimir el gas a nivel de 60 Lpca,
logrando recuperar 15 MMPCND a su maxima eficiencia.

El bombeo del crudo desde los tanque de almacenamiento se realiza mediante
cinco (5) bombas capaces de transferir 225 MBNPD, a los tanques del Centro de
Almacenamiento y Transporte de Crudo el Tejero (C.A.T.C.T.) antes de la salida a
C.A.-T.C.T el crudo pasa por dos contadores de flujo masico que contabiliza el

bombeo diario.
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4.2 IDENTIFICAR LAS VARIABLES QUE INTERVIENEN EN EL
PROCESO SEPARACION CRUDO-GAS EN LA ESTACION DE FLUJO
AMANA

El estudio de la situacion actual y futura del funcionamiento del sistema de
separacion gas-liquido de la estacién de flujo Amana se desarrollé mediante tablas
y graficas que muestran el comportamiento y caracteristicas de ciertas variables
de operacion, como caudal de gas separado, velocidad de cada fase, liquido y gas a la
entrada y salida de los separadores, tiempo de residencia del liquido en el separador
que influyen en el proceso de separacion. Este estudio se hace necesario debido a que
para el afio 2014 contempla para la segregacion Mesa-30 que fluye a la estacion
amana una produccion maxima de 130 MBNPD y 1230 MMPCND de gas, para la
segregacion Santa Barbara 35 en el afio 2015 la produccion sera de 30 MBNPD y 230
MMPCND, para un total de procesamiento de la Estacion de 160 MBPD y 1560
MMPCND.

A continuacion se presentan los resultados del estudio de las condiciones

actuales de operacion del sistema de separacion

Tabla 4.4 Caracteristicas de disefio de los separadores de la Estacion C.O.A

NIVEL DE PRESION MAX. DE | TEMP. MAX. DE LONG. (C/C) DIAMETRO.

PRESION OPER.(L.P.C) OPER.(°F) (PIES) ‘ (PLG)
ALTA 1300 275 35 91
1 MEDIA 550 300 30 94
BAJA 110 300 30 91
ALTA 1300 275 35 91
2 MEDIA 550 300 30 94
BAJA 110 300 30 91
ALTA 1300 250 35 91
3 MEDIA 550 250 30 94
BAJA 130 250 30 94
ALTA 1300 220 35 90
4 MEDIA 600 220 30 90
BAJA 130 220 30 90
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Con los resultados del balance de masa obtenido por el CENTINELA se
obtuvieron el flujo de entrada y de salida cada uno de los separadores de los trenes de
produccion, ademas las capacidades que manejan los separadores estan dentro de las
capacidades nominales de los trenes de produccion de la Estaciéon de Flujo Amana tal

Ccomo Se muestra a continuacion:

Tabla 4.5 Manejo actual de gas y crudo de la Estaciéon de Flujo Amana.

REN ‘ SEPARADOR MANEJO ACTUAL \ CAPACIDAD NOMINAL
(Lpca) DE GAS DE CRUDO GAS CRUDO
(MPCND) (BND) (MMPCND) (BND)
1200 22089 14178 150
1 500 24812 33404 50
60 10444 31968 50
1200 35140 13240 150
2 500 28052 24537 50
60 7532 23260 50
50000
1200 212425 49479 300
3 500 27075 47366 200
60 20703 44396 100
1200 59289 18207 450
4 500 58590 33360 200
60 28664 41400 200

4.2.1 Tiempo de Residencia Actual del Fluido en los Separadores

El Tiempo de Residencia (tR) del liquido en el separador es funcion de la
gravedad API del crudo a condiciones de presion y temperatura de operacion. La
seleccidn de este parametro es muy importante, debido a que él determina el volumen
de flujo que sera procesado (separacién de fases) dentro del separador en un tiempo
determinado. Este parametro es determinante en la seleccién del tamafio del
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separador. A mayor tiempo de retencion, mayor es el volumen de operacion y por

ende mayor es el tamafio que se requiere para retener dicho volumen.

Tabla 4.6 Tiempo de Retenciéon de Liquido.

APl <25 5
25 < APl< 40 3
APl > 40 1,5

En la estacion de flujo Amana existe condiciones que ocasionan arrastre de
liquido continuo a nivel de los depuradores provocado por el inadecuado tiempo de
retencion, esto se debe a que los operadores de la estacion manejan el nivel de liquido
de acuerdo a la experiencia y al nivel normal de liquido que se observa en el visor de
nivel, éste ajusta la valvula de descarga para que se active cuando se alcance dicha
altura de liquido. De tal manera que muchas veces no se puede llevar un control del

tiempo de residencia manejado en los separadores.

En la Estacion de Flujo Amana se manejan dos segregaciones, Mesa-30 y Santa
Barbara-35, aplicando la normativa de PDVSA se debe establecer un tiempo de
residencia de 3 minutos para las dos segregaciones existentes en la estacion que

permita un 6ptimo proceso de separacion de las fases.

4.2.2 Diametros y Velocidades del Fluido, en las Boquillas de los

Separadores

Otra variable que influye en la eficiencia de separacién es el tamafio de las

boquillas tanto de entrada como de salida del separador, las cuales tienen una
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importancia fundamental en la hidraulica de estos equipos, no solo por la caida de
presion debido al incremento del flujo, sino también por la importancia que tiene la
velocidad de entrada y salida del fluido en el separador para garantizar una buena

operacion del mismo.

Tabla 4.7 Velocidad méaxima permisible en las Boquillas (PDVSA)

VELOCIDAD V(piels)

ENTRADA 00
(pg)**
60
SALIDA GAS 05
(p9)
SALIDA LIQUIDO 3.3

v El tamafio de la boquilla de entrada se basa en el caudal volumétrico normal

(caudal liquido + caudal gas) + 10%.
v’ El tamafio de la boquilla de salida de gas se basa en el caudal normal
v" El tamafio de salida de liquido se basa en el caudal normal + 10% de su valor

v' La seleccién de la boquilla se hace con el valor obtenido y se aproxima por

encima o por debajo del tamafio de la boquilla estandar més cercano.

4.3 ANALIZAR EL COMPORTAMIENTO DE LA SEPARACION CRUDO-
GAS, MEDIANTE SIMULACION HIDRAULICA Y DE PROCESOS

Luego de determinar las variables que afectan el proceso de separacion crudo-

gas de la Estacion de Flujo Amana se evaluaron cada una de ellas mediante hojas de
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calculo y simuladores que permiten la optimizacion del funcionamiento de la

estacion:

4.3.1 Capacidades Actuales y Capacidades Nominales de los Separadores

El chequeo de la capacidad de los separadores se baso en estudiar, de acuerdo a
los criterios establecidos (Normativa PDVSA 90616.1.027) y las caracteristicas de
dimensionamiento existentes, el flujo volumétrico a procesar en los trenes. Ademas
cabe destacar que la capacidad de procesamiento, de un tren de produccion es igual a
la capacidad del ultimo separador, debido a que el liquido obligatoriamente debe

pasar por este separador.

Los resultados se muestran por Trenes de Separacion, con la finalidad de

estudiar los separadores individualmente:

Tren 1: se realizo el célculo para los separadores de este tren de produccion, el
cual muestra una disminucion de su capacidad de procesamiento de liquido,
estableciéndose una capacidad de procesamiento de liquido de 34.578 BND y una
capacidad de procesamiento de gas de 344 MMPCND, con respecto a la capacidad de
disefio, por lo que se deduce que dichos separadores no fueron disefiado para operar a
su capacidad nominal bajo estas condiciones actuales (presion y temperatura), es
decir, actualmente tanto la temperatura como las presiones a los tres niveles de
operacion a aumentado con respecto las condiciones iniciales, las cuales son factores

determinante de la eficiencia del proceso de separacidn crudo-gas de la estacion.
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Tabla 4.8 Capacidad de procesamiento de los Separadores del Tren 1

Separador S-10 Separador S-11 Separador S-12
TREN 1 1200 Lpca 500 Lpca 60 Lpca

Disefio | Tretencion =3 min. | Disefio | Tretencion =3 min | Disefio | Tretencion =3 min

344 50 210 50 76

Gas Maximo
(MMPCND) 150

Liquido Maximo
(MBND) 50 39.400 | 50 | 36.036 | 50 34578
Longitud del Sep.
o 35 30 30
Diametro
... (pic) 7,58 7,83 7,67
L/ Dgep 4,61 3.83 3.91

Es importante comparar los valores de los flujos volumétricos actuales con
las nuevas capacidades establecidas bajo las condiciones actuales de

procesamiento del crudo y gas.

1200 Lpeca 500 Lpea G0 Lpca

Separadores

‘ B Caudal de Licuido Maximo 0O Caudal de Licuido Actual ‘

Gréfico 4.1 Caudal Maximo Liquido Vs. Caudal Condiciones Normales
Se pudo apreciar que las capacidades volumétricas del gas en todos los
separadores fueron mayores que la manejada actualmente tal como se muestra en la
figura, por lo tanto no presenta inconvenientes en el proceso de separacion crudo-gas

de la Estacién.
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h

1200 Lpca 500 Lpeca 60 Lpeca

Separadores

| B Caudal de Gas Maximo O Caudal de Gas Actual ‘

Gréfico 4.2 Caudal Maximo Gas Vs. Caudal Condiciones Normales

Tren 2: Como se aprecia en la Tabla 4.4 las caracteristicas de disefio del tren 1
son las mimas que el tren 2 por lo tanto las capacidades volumétricas de
procesamiento calculadas tanto de gas como de liquido son las mimas (ver tabla 4.9),
como se puede observar en las gréaficas el tren de separacion 2 no presenta problemas
en cuanto al procesamiento de liquido y gas tomando en cuenta que se establecié un
tiempo de residencia de 3 minutos, por lo que se adapta a las condiciones de
operacion normales de la estacion, como se observé el cada uno de los separadores
que conforman este tren son capaces de almacenar una mayor cantidad de liquido es
por ello que este tren permitiria aumentar su capacidad actual, permitiendo la
incorporacion de nuevos de pozos a su entrada o aliviar las cargar excesivas que
poseen los otros trenes de separacion mediante el desvio de pozos a los multiples
respectivos de alimentacion del tren de separacion 2 .
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1200 Lpca S00 Lpca G0 Lpca
Separadores

‘ B Caudal de Liquido Maxmno O Caudal de Liquido Actual |

Gréfico 4.3 Caudal Maximo Liquido Vs. Caudal Condiciones Normales

1200 Lpca 500 Lpca &0 Lipca
Separadores

W Caudal de Gas Maximo O Caudal de Gas Actual

Gréafico 4.4 Caudal Maximo Gas Vs. Caudal Condiciones Normales

Tren 3: Como se observa en la gréfica 4.4, los valores de caudales volumétrico
de liquido que recibe el tren de separacion 3, son mucho mayores a las capacidades
méaxima de operacion calculado para un tiempo de residencia de 3 minutos,

estableciendo este tren como critico debido a que se encuentra operando fuera de las
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especificaciones establecidas en la norma PDVSA, por lo que afecta la eficiencia de
operacion del equipo, ocasionando arrastre de liquido en la corriente gas esto a causa

del poco tiempo de procesamiento de los fluidos en los separadores.

Por otro lado en lo que respecta a la capacidad volumétrica de gas calculada es
mayor a la capacidad manejada por lo que el flujo de gas no representa problemas de

operacionales que afecten el proceso de separacion de la estacion.

Tabla 4.9 Capacidad de procesamiento de los Separadores del Tren 3
Separador S-07 Separador S-08 Separador S-09

TREN 3 1200 Lpca 500 Lpca 60 Lpca

Disefio | Tretencion =3 min. | Disefio | Tretencion =3 min. | Disefio | Tretencion = 3 min.

Gas Maximo
(MMPCND) 300 371 200 215 100 80

Liquido Maximo
VEIND) 50 39.400 50 36.036 50 36.036

Longitud del Sep. 35 30 30

L(pie)

Diametro
Dseu (pIE) 7’58 7'83 7’83

[ Deep 4,62 3,83 3,83

1200 Lipca 500 Lpca S0 Lipca
Separadores

[ W Candal de Licuido Meocimo O Gaudal de Licuido Actual |

Gréfico 4.5 Caudal Maximo Liquido Vs. Caudal Condiciones Normales Tren 3
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1200 Lpca 500 Lpca &0 Lpca
Separadores

\ m Caudal de Gas Maximo 0O Caudal de Gas Actual \

Gréfico 4.6 Caudal Méximo Gas Vs. Caudal Condiciones Normales Tren3

Tren 4: El separador de 1200 Lpca se adapta a los requerimientos actuales, por
lo que es posible un aumento en el tiempo de residencia que permita optimizar la
separacion de las fases presentes, por otro lado tanto el separador de 500 Lpca y de 60
Lpca se encuentra operando fuera de especificaciones de la norma de PDVSA, debido
a que el flujo volumétrico de liquido es mayor al calculado por norma, generando
consecuencia inmediatas, disminucion de la efectividad de separacién debido a los
continuos arrastre en la corriente de liquido o en el gas, por no estar dentro de los
establecido por la norma PDVSA.

Tabla 4.10 Capacidad de procesamiento de los Separadores del Tren 4
Separador S-13 Separador S-14 Separador S-15

TREN 4 1200 Lpca 500 Lpca 60 Lpca

Disefio | Tretencion =3 min. | Disefio | Tretencion =3 min. | Disefio | Tretencion = 3 min.

Gas Maximo
(MMPCND) 450 398 200 255 200 94

Liquido Maximo
ENG) 60 42.777 55 36.023 50 36.023

Longitud del Sep. 38 32 32

L(pie)

BIEE (o)
Deep (Di€) 7,50 7,50 7,83

L/ Desp 5,06 4,26 4,09
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1200 PSI 500 PsSI GO PSI

Separadores

‘ B Caudal de Liquido Maximo O Caudal de Licpuido Actual |

Gréfico 4.7 Caudal Maximo Liquido Vs. Caudal Condiciones Normales Tren 4

1200 PsI 500 PSL G0 PSL

Separadores

‘ B Caudal de Gas Maximo O Caudal de Gas Actual ‘

Grafico 4.8 Caudal Maximo Gas Vs. Caudal Condiciones Normales Tren 4
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Completado el chequeo de las capacidades de los separadores se pudo observar
que el tren 3y el tren 4 son las que presenta mayores limitaciones con respecto a su
capacidad de procesamiento, adicionalmente se pudo conocer la capacidad maxima
de procesamiento del sistema de separacion general de la estacion es de 141215 BND
de liquido y 1497 MMPCND, adaptado a un tiempo de residencia de 3 minutos, lo
cual la mayor parte de los separadores no cumplen con esta especificacion, estos
separadores no cumplen los 3 minutos establecidos por la norma de PDVSA logrando
asi aumento de la capacidad de los trenes de separacion pero disminuye

proporcionalmente la eficiencia de separacion de los fluidos presente en la estacion.

4.3.2 Evaluacion del Tiempo de Residencia Actual del Fluido en los

Separadores

El célculo del tiempo de residencia en los separadores se estimd basdndose en
los datos campos; en los caudales de entrada y en el volumen manejado de liquido de
cada separador, los cuales fueron datos recopilados tanto de la simulacion de procesos
realizada en el centinela como las realizadas en hojas de calculos. Para el céalculo del

tiempo de residencia del liquido se utiliza la siguiente ecuacion:

v ,
t =—'  Ecuacién, 4.1

Donde:

V, :Volumen de liquido, Bls
Qi :Caudal de liquido, Bls/dias

En la Estacion de Flujo Amana se manejan dos segregaciones, Mesa-30 y Santa
Barbara -35, aplicado la normativa de PDVSA se establece un tiempo de residencia

para crudos livianos y medianos, el tiempo de retencién es alrededor de tres minutos
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(3 minutos). Sin embargo, cuando existen problemas de emulsiones, los tiempos de
retencion deben ser mayores. Las normas PDVSA para el céalculo de separadores
tienen advertencias especificas sobre esta materia. A continuacion se muestra en
tablas y gréficas los tiempos de residencia calculados para cada uno de los

separadores de la Estacion de Flujo Amana.

Tabla 4.11 Tiempo de Residencia de los Separadores

Tiempo de Residencia o Retencion

Tiempo de
Caudal de Tiempo Residencia
Nivel de R Entradade Residencia  Basado en
Presion P Liquido Calculado Norma
(BPD) (min.) PDVSA
min.
1200 S-10 14178 1,89 3
1 500 S-11 33404 0,67 3
60 S-12 31968 0,32 3
1200 S-04 13240 1,28 3
2 500 S-05 24537 0,65 3
60 S-06 23260 0,45 3
1200 S-07 49479 0,26 3
3 500 S-08 47366 0,60 3
60 S-09 44396 0,17 3
1200 S-13 18207 0,89 3
4 500 S-14 33360 0,34 3
60 S-15 41400 0,13 3
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Gréfico 4.9 Tiempo de Residencia Calculado en los Separadores

Como se observa en la grafica los tiempo de residencia de los separadores se
encuentra por debajo de los tiempos establecidos por la norma PDVSA 90616.1.027
lo que indica que los separadores se encuentran operando fuera de especificaciones,
trayendo como consecuencia un grado de incertidumbre bastante grande, respecto a la
eficiencia de la separaciéon y una fuerte tendencia a crear un arrastre de gas en la
corriente de liquido y/o un arrastre de liquido en la corriente de gas. Estos valores
bajos de tiempo de retencidn se tornan criticos cuando se producen en los separadores
de baja (como sucede en este caso), debido a que como no se tienen separadores
posteriores para eliminar el gas del crudo, se crea otra etapa de separacion llevada a

cabo en el tanque, lo cual implica cierta ineficiencia en la separacion.

4.3.3 Diametros y Velocidades del Fluido, en las Boquillas de los
Separadores

La evaluacion de los tamafios de las boquillas de entrada de fluido, salida de
gas y salida de liquido en los separadores es de vital importancia en la hidraulica de
los equipos. No solo por la caida de presidn debido al incremento del flujo, sino por
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las velocidades de entrada y salida del fluido que definen la eficiencia de separacion,
es por ello que los didmetros de las boquillas de los separadores deben ser definidos
de acuerdo a las velocidades méximas establecidas por la norma PDVSA logrando asi

una buena operacién del mismo.

El chequeo de las velocidades y boquillas de los trenes de separacion se realizd
primeramente para las condiciones actuales y el funcionamiento normal de la estacion
que constituye el sistema de separacion crudo-gas, los resultados se presenta por

trenes de separacion.

TREN 1

La evaluacién de los separadores que conforman el tren 1 (S-10, S-11 y S-12),
permitié conocer que las velocidades generadas en la entrada de fluido como en la
salida de gas de los tres trenes cumplen con los valores de velocidad permisible
establecidas por la Norma de PDVSA MDP S-03-03, por lo tanto los diametros de las
boquillas son los adecuados para manejar el caudal actual. Por el contrario las
boquillas de salida de liquido de los tres trenes de separacién son muy pequefias para
el flujo de liquido manejado actualmente porque las velocidades producidas son
mucho mayor a las velocidades establecidas en la normativa de PDVSA, ocasionando
una alta caida de presion en el sistema, la cual tiende a generar problemas de
operacion en las valvulas aguas abajo del separador, todo esto ocasionan la inclusion
de pequefias burbujas de gas en la corriente de liquido, es decir, arrastre de gas en la

corriente de liquido, afectando los equipos aguas abajo de los separadores.
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Tabla 4.12 Velocidades en las Boquillas de los Separadores del Tren 1
TREN 1

CAUDAL DIAMETRO VELOCIDAD Vpyax PDVSA

Qacrual(pie’s) D(pulg) V(pie/s) V(piels)
SEPARADOR S-10 NIVEL 1200

ENTRADA 4,06 12 5,17 15,19
SALIDA GAS 3,14 12 4,00 28,48
SALIDA LIQUIDO 0,92 4 10,56 3,000
ENTRADA 10,56 16 7,57 16,95
SALIDA GAS 8,39 16 6,01 43,69
SALIDA LIQUIDO 2,17 4 24,88 3,000
SALIDA GAS 19,14 20 8,77 90,61
SALIDA LIQUIDO 2,08 6 10,58 3,000

Por otro lado se verificaron las capacidades volumétricas de liquido procesable
de acuerdo a las velocidades y didmetros actuales del tren de separacién, dando como
resultado que la capacidad de procesamiento es mayor que la capacidad actual de
procesamiento por lo tanto los diametro y las velocidades no es un factor que
interviene en la restriccion de procesamiento, es decir este tren puede manejar la

capacidad actual sin deficiencia alguna.

TREN 2
La evaluacion de los didmetros y velocidades de acuerdo a la Normativa de PDVSA

para este tren de separacion arrojo como resultado los siguientes:

Tabla 4.13 Velocidades en las Boquillas de los Separadores del Tren 2
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TREN 2
CAUDAL DIAMETRO VELOCIDAD Vpmax PDVSA
Qacrual(pie’s) D(pulg) V(pie/s) V(piels)
SEPARADOR S-04 NIVEL 1200
ENTRADA 6,01 12 7,65 17,79
SALIDA GAS 5,15 12 6,55 28,89
SALIDA LIQUIDO 0,86 4 9,86 3,000
SEPARADOR S-05 NIVEL 500
ENTRADA 10,86 16 7,78 19,43
SALIDA GAS 9,27 16 6,64 42,99
SALIDA LIQUIDO 1,59 4 18,27 3,000
SEPARADOR S-06 NIVEL 60
ENTRADA 14,93 20 6,84 24,83
SALIDA GAS 13,42 20 6,15 89,33
SALIDA LIQUIDO 1,51 6 7,70 3,000

Al igual que el tren 1 las velocidades y diametro de entrada de alimentacion y
salida de gas no presentan restriccion alguna en el procesamiento de crudo y gas de la
estacion de flujo, por el contrario y al igual que el tren 1 los diametros de salida de
liquido no son los adecuados para manejar el caudal actual debido a que son muy
pequefio y por lo tanto presenta una restriccion en el proceso de separacién crudo-gas,
se debe tomar en cuenta que los diametros de las tuberia del separador deben ser un
poco mayor que las boquillas con la finalidad de disminuir las perdidas por efectos de
la entrada y salida de los fluidos en caso contrario no se debe utilizar diametros muy

grande a la salida de liquido porque facilita la formacién de remolinos.

Tabla 4.14 Velocidades en las Boquillas de los Separadores del Tren 3
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TREN 3
CAUDAL DIAMETRO VELOCIDAD Vpax PDVSA
Qactuai(pie’/s) D(pulg) V(pie/s) V(piefs)
SEPARADOR S-07 NIVEL 1200
ENTRADA 29,89 20 13,7 18,73
SALIDA GAS 26,67 20 12,23 26,75
SALIDA LIQUIDO 3,22 8 9,21 3,000
ENTRADA 11,78 20 5,40 15,24
SALIDA GAS 8,7 16 6,23 42,38
SALIDA LIQUIDO 3,08 8 8,82 3,000
SEPARADOR S-09 NIVEL 60

ENTRADA 40,19 20 18,42 29,05
SALIDA GAS 37,31 24 11,88 89,85
SALIDA LIQUIDO 2,89 8 8,27 3,000

Como se puede notar en la tabla 4.15, en el separador de alta presion (1200
Lpca) de media (500 Lpca) y de baja presién (60 Lpca), se encuentra tanto las entrada
de flujo como la salida de gas en 6ptimas condiciones para manejar el caudal actual
de liquido y gas, caso contrario ocurre con la boquilla de salida de liquido la cual es
muy pequefa para el caudal actual por eso se nota que la velocidades son mayores a
las velocidades permisibles por la norma PDVSA, todo esto ocasiona problemas
aguas abajo del separador especificamente en la valvulas de control y los tanques de
almacenamiento de crudo, debido a que puede existir sobre presion de los tanques

que puede llegar a causar rupturas de los mismos.
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Tabla 4.15 Velocidades en las Boquillas de los Separadores del Tren 4

TREN 4
CAUDAL DIAMETRO VELOCIDAD Vpmax PDVSA
Qacuat(pie’s) D(pulg) V(piels) V(piels)
SEPARADOR S-13 NIVEL 1200
ENTRADA 9,36 30 1,91 18,27
SALIDA GAS 8,18 20 3,75 28,04
SALIDA LIQUIDO 1,18 16 0,85 3,000
SEPARADOR S-14 NIVEL 500

ENTRADA 20,58 24 6,55 21,93
SALIDA GAS 18,42 20 8,44 41,92
SALIDA LIQUIDO 2,17 16 1,55 3,000
ENTRADA 54,05 20 24,78 341
SALIDA GAS 51,36 20 23,54 84,59
SALIDA LIQUIDO 2,69 12 3,43 3,000

Después de chequear las velocidades y diametros del sistema de separacion de
la estacion se logré conocer que la estacion no posee restriccion alguna con respecto
al caudal de entrada de los trenes de separacion de la estacion considerando el caudal
maximo de entrada de cada uno de los separadores, caso contrario ocurre con los
diametros de salida de cada uno de los trenes excepto los separadores de alta y media
presion del tren 4, que posee todos los didametros tanto de salida como de entrada

acorde con los caudales manejado actualmente.

En el proyecto de “Modelaje Integral del Activo al Soberano Campo Carito”
(MIAS Carito, VER APENDICE A.2) se prevee un aumento de 130 MMPCND de
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gas a 1200 Lpca, por encima de la capacidad nominal de los separadores de 1200
Lpca que manejan la segregacion Mesa-30, debido a esto se hace necesario calcular
las futuras velocidades y diametro en la entrada de liquido y en la salida de gas con la
finalidad de solucionar los futuros problemas operacionales que pueda presentar la

Estacion de Flujo Amana.

El MIAS pronostico que el maximo volumen de crudo se dara en el afio 2015
con un total de 130 MBPD, y del gas total de la Estacion de Flujo Amana para la
segregacion Mesa 30 para el afio 2016, este volumen de gas estara distribuido de la
siguiente manera: 875 MMPCND (72%) a 1200 Lpca, 200 MMPCND (17%) a 500
Lpcay 153 MMPCND (11%) a 60 Lpca aproximadamente. Con el fin de determinar
las velocidades permitidas en las boquillas se utilizaron las ecuaciones de la Norma
de PDVSA MDP-03-S-03.

Para el caso de la produccion esperada a nivel de 1200 Lpca es de 875
MMPCND, lo que significa que cada separador que maneja la segregacion Mesa-30
(3) debe manejar por lo menos 50 MBPD y 300 MMPCND, En la tabla siguiente se

muestra las velocidades y los didmetro requerido para manejar dicho volimenes.
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Tabla 4.16 Didmetro Requerido Para El Tren 1, 2 Y 4 De 1200 Lpca

Capacidades

(Lb/pie®)

Vb

(Piels)

A
(Pie?)

Diametro
(pulg)

Boquilla  de 50

Entrada MBPD 0,074 7,866 21,39 2,26 22
Boquilla  de 300

Salida de Gas [RYIVIZeN - 4,81 27,36 | 1,63 18220

Los separadores de 1200 Lpca de los trenes 1 y 2 actualmente poseen un
diametro de boquilla de entrada de 12 pulg. Y la salida de gas de 12 pulg. Cabe
mencionar que el separador del tren 4, que maneja también la segregacion Mesa —30
es capaz de recibir la produccion pronosticada para el afio 2015 debido a que este
separador por poseer mayor didmetro tanto en la entrada (30 pulgadas) como salida
(20 pulgadas), por lo tanto mayor capacidad de manejo de crudo y gas, tal como se

muestra en la siguiente tabla:

Tabla 4.17 Diametros Tren 4 de 1200 Lpca

Capacidades A P Vb Diametro
(Lb/pie®) | (Piels) (pulg)
Boguilla de >0 0064 | 7465 | 21,96 | 253 22
Entrada MBPD ! ! ! !
Boguilla de 330 481 | 2736 | 1,90 20
Salida de Gas MMPCND d ' '
Boquilla de 05 0,065 7,492 21,92 3,26 26
Entrada MBPD ! ! ! !
Boquilla de 450
ELER X MMPCND i 481 27,36 | 2,44 22
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En el caso de la produccion esperada a nivel de 500 Lpca es de 200 MMPCND,
lo que significa que cada separador que maneja la segregacion Mesa-30 (3) debe
manejar por lo menos 80 MMPCND, En la tabla siguiente se muestran las

velocidades y los didametros requeridos para manejar dicho volimenes.

Tabla 4.18 Diametros Requerido para el Tren 1, 2 de 500 Lpca

Capacidades

Vb A Diametro
(Lb/pie®) | (Piels) (Pie?) (pulg)

Boquilla de 50
Entrada MBPD

Boquilla de 150
e Aced MMPCND 2,09 41,50 | 1,33 16

0,061 4,856 27,23 | 2,16 20

Los diametros que poseen actualmente los trenes 1y 2 a nivel de 500 Lpca son
de 16 pulg. a entrada de flujo y 16 pulg a la salida de gas , para el afio 2015 la
capacidad actual se limita a 50 MBPD y 80 MMPCND para poder elevar las
capacidades a las capacidades nominales actuales es necesario realizar los cambios de

boquillas a los mostrados en la tabla 4.19
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Tabla 4.19 Diametro Requerido para el Tren 4 de 500 Lpca

_ o Vb Area  Diametro
Capacidades A (Lbipie®) | (Piels) | (Pied) (pulg)

 Boquillade 50
Entrada MBPD 0,046 | 4,196 | 2929 | 2,64 22

Boquilla de 200
SEULERCYEEN) MMPCND - 2,09 | 4150 | 1,78 | 18,05 ~20

Boquilla de 55
Entrada MBPD 0,043 | 4,028 | 29,89 | 3,09 24

Boquilla de 240
SEULENXeE MMPCND - 2,09 41,50 2,13 20

Actualmente el separador de 500 Lpca del tren 4 posee diametro en la boquilla
de entrada de 24 pulgadas y 20 pulgadas en la salida de gas, por lo tanto es posible
que este separador maneje la produccién esperada para los siguientes afios, ademas
por poseer didmetros adecuados puede manejar mayor cantidad de crudo y gas de la

esperada tal como se muestra en la tabla.

A nivel de 60 Lpca la produccién esperada tal como muestra el proyecto MIAS
es de 153 MMPCND, lo que significa que cada separador debe manejar por o menos
50 MMPCND, caso que actualmente no es posible debido a que las condiciones
actuales de los separadores de produccién de los trenes 1, 2 y 4 de la Estacion se
encuentran en condiciones criticas de operacion de acuerdo a la evaluacion de las
capacidades  realizada anteriormente, lo cual permitio establecer que estos
separadores para un tiempo de residencia de 3 minutos establecido por la norma
MDP-03-S-01, su capacidad de manejo es menor a 50 MBND.
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Tabla 4.20 Didmetro Requerido parael Tren 1, 2y 4 de 60 Lpca

Vb Area Diametro

Capacidades
(Lb/pie®) (Pie/s) (Pie?) (pulg)

Boquilla de
Entrada

Boquilla de 40
Salida de Gas EEVIVI=IeN»)

Boquilla de 50 0,020 | 1,537 | 48,39 | 3,67 26
Entrada MBPD

Boquilla de 100 - 057 | 79,47 | 219 20
Salida de Gas VIVl

Los didametros que posee actualmente el tren 1, 2 y 4 a nivel de 60 Lpca limitan
la capacidad del mismo a 50 MBPD y 40 MMPCND, es decir, no son suficientes
para lograr cubrir la capacidad que alcanzara la estacion en el afio 2015 con el fin de
lograr elevar las capacidades del mismo a las capacidades futuras esperadas de
procesamiento de crudo-gas, es necesario e indispensable el cambio de didmetro de

las boquillas existentes.

Como ya se ha mencionado antes la segregacion Santa Barbara- 35 de acuerdo
al Portafolio de Oportunidades 2005-2024, se estima que manejara un maximo de 30
MBPD de crudo y 230 MMPCND de gas de los cuales 188 MMPCND sera a nivel de
1200 Lpca, 28 MMPCND para 500 Lpca y 12 MMPCND a nivel de 60 Lpca. Se
calcularon las nuevas capacidades del separador de 1200 y 500 Lpca en funcion del

tamano de las boquillas.
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Tabla 4.21 Didmetro Requerido Para El Tren 3 De 1200 Lpca

I : P Vb Area  Diametro
Capacidades 4/1L (Lblpie®) | (Piels) (Pie?) (pulg)

Boquilla de 50
Entrada MBPD 0,158 | 11,251 | 17,89 | 1,27 16

Boquilla de 130
SEGERCXEES MMPCND - 5,09 26,59 | 0,71 12

Boquilla de 50
Entrada MBPD 0,075 8,022 21,18 2,24 20
Boquilla de 300 ) 5,00 26,59 165 20

REUGERCREEEE MMPCND

Como se puede observar en la tabla anterior existe cierta restriccion de

procesamiento de las capacidades futuras pronosticadas por el portafolio de
oportunidades de la segregacion Santa Barbara que maneja la Estacion de Flujo
Amana, en este sentido se puede observar que los diametros adecuados para manejar
las capacidades futuras son de 22 pulg para la entrada de alimentacion del separador,
y para la salida de gas de 20 pulg de diametro logrando asi incrementar las

capacidades del separador de alta presion (1200 Lpca)

Tabla 4.22 Didmetro Requerido Para El Tren 3 De 500 Lpca

Vb Area Diametro

. p
Capacidades (Lbipie®) ~ (Piels) | (Pie?) [ (pulg)

Boquilla de 50
Entrada MBPD 0,116 7,245 22,29 1,38 16

Boquilla de 75
FILEN Xl MMPCND - 2,21 40,36 0,67 12

Boquilla de 50
Entrada MBPD 0,062 4,88 27,15 2,14 20

- Boquillade |[EEEQY
I ER Xec MMPCND - 2,21 40,36 | 1,35 16
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Anteriormente a nivel de 500 Lpca se estima que la produccion de gas sea de 28
MMPCND, ademas se debe tomar en cuenta que los yacimientos pierden presion por
lo que sera necesario bajar pozos de nivel, es decir, de 1200 Lpca a nivel de 500 Lpca
y 60 Lpca, en este sentido es necesario aumentar la capacidad de los separadores de
500 Lpca a las capacidades que posee actualmente y para ello es necesario realizar

cambios de boquillas.

Tabla 4.23 Didmetro Requerido para el Tren 3 de 60 Lpca

S-10; S-11; S-12; .
’ ’ ’ Vb Diametro

S-04; S-05; S-06; Capacidades p i

$-13; 5-14; 515 (Lb/pie®) | (Piels) (pulg)

Boquilla de 50

Entrada MBPD 0,033 | 2,161 | 40,82 | 2,65 20
Boquilla de 60
Salida de Gas JYLUEeND) - 057 | 7947 | 131 14
Boguilla de >0 0014 | 1219 | 5434 | 487 30
Entrada MBPD
Boquilla de 150 ] 057 7947 2.28 20

REUGENCNEERN \iVPCND

Las capacidades total de los trenes de produccion es la capacidad del ultimo
tren, debido a que obligatoriamente debe pasar por este tren toda la produccion del
mismo, bajo su caracteristicas actuales no es posible procesar la produccion esperada
en el afio 2015 es por ello que se deben aumentar los diametros mostrados en la tabla
anterior con la finalidad de obtener una eficiente separacion de las fases, ademas
como se estima mantener las capacidades de procesamiento de crudo de los
separadores en 50 MBNPD se debe mencionar que los didmetros de las boquillas de

salida de liquido fueron para todos los trenes 16 pulg.
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44 ESTABLECIMIENTO DE PROPUESTA PARA MEJORAS EN EL
PROCESO DE SEPARACION CRUDO-GAS

De acuerdo a la Norma establecida por PDVSA para el disefio de separadores
horizontales bifasicos (MDP-S-03-03) vy, al diagnostico realizado sobre el
funcionamiento del sistema de separacién general, ademas del aumento de la
produccion futura Crudo-Gas que se prevee en el MIAS Carito y en el portafolio de
oportunidades de la Estacion de Flujo Amana se establece para lograr la optimizacion

del mismo lo siguiente:

v' El tiempo de residencia se ajustara a un valor de 3 minutos, tomando en cuenta
que el crudo presenta una gravedad API de 33° y 40° ademés de la alta
tendencia a la formacién de espuma. También es necesario tomar en cuenta que
el nivel normal de liquido sera un méaximo de 50% del didmetro del separador.
De esta manera, se proporcionaria al fluido entrante al separador el tiempo

adecuado para que ocurra la separacion de las fases liquida y gaseosa.

v/ Cambio de boquillas en los separadores que presentan restricciones por
diametros. Esto con la finalidad de disminuir los efectos causados en el sistema
de separacion, debido a las altas velocidades generadas en el fluido a la entrada

y salida del separador.

Es importante resaltar que, el cambio de boquillas, conjuntamente con las
condiciones establecidas previamente, permite mejorar, mas no optimizar el proceso
de separacion general, debido a que si tenemos restricciones por dimensionamiento
en los separadores, que no son posibles de minimizar con un simple cambio de
boquillas. No obstante, su desarrollo se hace indispensable, puesto que para ampliar
la capacidad de procesamiento del sistema, es necesario adaptar los orificios de
entrada y salida del separador a los volimenes procesados y requeridos a los afios

donde se encuentra la mayor produccion de hidrocarburos. En base a lo establecido
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en la norma MDP-03-S-03 en los casos donde el didmetro de la tuberia es mayor que
el didmetro de la boquilla calculada se considerd el didmetro de la boquilla igual al de
la tuberia. Ademas, en los casos en los que el didmetro de la boquilla existente sea
mayor al didmetro de la boquilla calculada se considera el diametro de la boquilla
existente se establece la combinacién de esta propuesta con cada una de las otras para
lograr la optimizacion.

Tabla 4.24 Boquillas Separadores Tren 1 Segregacion Mesa-30
M-30 NIVEL 1200 Lpca

Diametro de Diametro de Diametro de
Boquilla Existente =~ Boquilla Calculada Boquilla
(pulgadas) (pulgadas) Seleccionada
(pulgadas)
Entrada 12 20 20
Salida de Gas 12 20 20
Salida de Liquido 4 16 16
M-30 NIVEL 500 Lpca
Entrada 16 20 20
Salida de Gas 16 16 16
Salida de Liquido 4 16 16
M-30 NIVEL 60 Lpca
Entrada 20 30 30
Salida de Gas 20 20 20
Salida de Liquido 6 16 16

Como se muestra en la tabla, los didmetros de las boquillas seleccionadas para
lograr mejorar el proceso de separacion de la estacion de flujo Amana
especificamente del tren 1 (ver apéndice D; boquillas seleccionadas para los trenes
2,3y 4), es decir, que con los didmetros seleccionado se pudiera aumentar tanto la
capacidad de procesamiento de liquido y gas de cada uno de los separadores como

aumentar la eficiencia de separacién de los fluidos manejado por la estacion. Desde
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el punto de vista operacional, la ejecucion del cambio de boquillas es necesario la
paralizacion de produccion mientras se realice el reemplazo por lo que se debe

desviar esta hacia los trenes de separacion.

Esta opcidn permitiria disminuir las altas velocidades de flujo en el separador y
en las tuberias, logrando cumplir con la Normativa PDVSA, y permitiendo ademas
minimizar el arrastre, tanto en la corriente de gas como en la corriente de liquido por
efecto de tamafio inadecuado de las boquillas. Adicionalmente al minimizar el
arrastre de gas en la corriente de liquido se descartaria el efecto de una fuerte
tendencia de erosion acelerada en el arreglo de valvulas colocado entre trenes, debido
a que no se tendria liberacion brusca de gas en las mismas por efecto de caidas de

presiones.

Con la el uso del simulador HYSYS versién 3.2 se logr6 conocer las
eficiencias actuales de los separadores que posee hoy en dia la Estacion de Flujo
Amana, La eficiencia de separacion optima es calculada con los flujos masicos de los
componentes mas livianos (C1, C2 y C3) en las corrientes de entrada y salida de cada
separador en la fase liquida ya que estos componentes se encuentran disueltos y al
experimentar cambios en la presion pueden pasar a la zona de gas libre. La eficiencia
de separacion de cada equipo fue calculada ponderando la eficiencia de separacion de

cada componente y se utilizo la siguiente ecuacion:

96 Eficiencia — Ibs/hr entrada — Lbs/hr salida Ecuacion 4.2

Ibs/hr entrada

En base a los resultados obtenidos (ver apéndice A.4) las eficiencias de
separacion optima de las fases gas —liquido segun la ley de Stoke de los equipos
evaluados varia de 49 a 100%, promediando las eficiencias de los equipos evaluados

la eficiencia de separacion global es 85.5%. Sin embargo la experiencia operacional
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para equipos de separacion con internos ciclonicos indica que se pueden lograr

eficiencias hasta del 98%.

4.4.1 Incorporacion de Internos Ciclénicos

Consiste en el reemplazo de los internos convencionales por internos ciclonicos
tales como; ciclones de admision, platos perforados y ciclones demisters de salida en
los Trenes de Separacion General, con la finalidad de aumentar la capacidad de
procesamiento del Sistema de Separacion, Esta nueva tecnologia que permite mayor
eficiencia de separacion y mayor caudal de procesamiento de liquido y gas, dirigida a
la aplicacion del sistema de separacion logrando mejorar el proceso de separacion

TABLA 4.25, Resultados de la Incorporacion de Internos Ciclénicos.

Presion | Capacidad Max.de = Capacidad Max. de
Separador .
(Lpca) Liquido (BPD) Gas (MMPCD)

S-10 1200 55,000 350
S-11 500 55,000 177
S-12 60 55,000 114
S-04 1200 55,000 460
S-05 500 55,000 177
S-06 60 55,000 114
S-07 1200 55,000 320
S-08 500 55,000 199
S-09 60 55,000 125
S-13 1200 55,000 620
S-14 500 55,000 312
S-15 60 55,000 94
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Como se observa en la tabla anterior las capacidades calculas son las
capacidades necesaria para el procesamiento de fluido esperada para el afio 2015
segun el proyecto MIAS Carito y el portafolio de oportunidades Santa-Béarbara.
Ademas la incorporacién de esta nueva tecnologia, su primordial intencion es obtener
instalaciones nuevas y minimizar el arrastre de fluido no deseado en las lineas de
flujo aguas abajo del separador, disminuyendo en gran proporcion las labores de
mantenimiento, debido a que no se producen en mayor frecuencia desgaste en los

accesorios por efecto de erosion del fluido arrastrado.

Esta propuesta permitiria que al sistema de separacion crudo-gas de la estacion
mayor eficiencia en el proceso a la obtenida actualmente. Su principio de operacién
permite obtener una buena separacion en la seccion primaria del separador, dejando
una cantidad minima de flujo que separar por efecto de gravedad (seccion
secundaria), razon por lo cual el tiempo de retencion en este tipo de separadores es
menor al requerido en recipientes convencionales La accion de las mismas fuerzas de
rotacion y el arreglo de los tubos (semi-sumergidos en el liquido) evita el arrastre de
gas o liquido aguas abajo del separador, el cual representa un problema de gran
magnitud en esta estacion. Adicionalmente, el efecto de la espuma en los separadores,
el cual es comun para el tipo de crudo manejado en esta estacion; es eliminado por la

accion de la misma fuerza centrifuga y el arreglo de los tubos.

Ademas, su aplicacién no requiere de gran modificacion del sistema existente,
los internos cicldnicos van ubicados dentro de los separadores existentes, su conexion
no implica la instalacion de algun equipo fuera del recipiente, excepto los cambios de
diametro de boquillas necesarios para evitar tipos de problemas como los

mencionados.

Adicionalmente, en vista de la disminucién de la eficiencia e integridad
mecanica de los equipos, es necesario la incorporacion de un sistema desarenador que
permita la eliminacion total o parcial de las arenas de la corriente de la produccion

proveniente de cada uno de los pozos asociado a la Estacion de Flujo Amana, este
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equipo no es mas que un separador ciclonico gas-liquido. Este equipo desarenador
sera colocado a la salida de cada uno de los multiples de produccién de la estacion, su
capacidad depende del manejo de cada uno de los multiples de produccion, donde
ocurrird una separacion inicial eliminado la mayor cantidad de sélidos en el fluido

multifasico.



CAPITULOV
CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

5.1 CONCLUSIONES

v" La estacion de flujo Amana maneja una produccion de 134.0 MBPD de crudo
lo que representa la mayor produccion del distrito y 540 MMPCND de gas

asociadas a los campos Pirital y Santa Barbara.

v" La Evaluacion del Tiempo de Residencia calculado en los separadores reflej6
valores menores a 3 minutos, en la mayoria de los recipientes, indicando que
los mismos se encuentran operando fuera de especificaciones, segin la Norma
PDVSA 90616.1.027

v" Los calculos de velocidad y dimensiones de las boquillas de los separadores,
reflejaron restricciones de diametro en las mismas, a tal punto que ocasionan
disminucion de la eficiencia de proceso en el sistema de separacion Gas-

Liquido.

v" Actualmente las boquillas de salida de crudo de los separadores que conforman
los trenes de separacion 1,2, 3 presentan restricciones de flujo a la salida de
liquido.

v" La alternativa de Incorporacion de Internos Ciclonicos representa la alternativa
mas viable, desde el punto de vista técnico, para el Sistema de Separacion

General.
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5.2 RECOMENDACIONES

v" Activar un plan de mantenimiento afios al sistema de separacion de la Estacion

de Flujo Amana.

v" Elaborar propuestas de ingenieria que permitan minimizar el manejo de arena

en los sistemas de las instalaciones.

v" Realizar el andlisis de oportunidades de mejora en la instalacion para que se
optimicen los procesos de reparacion y disminuyan los costos asociados

v Mejorar el volumen de inyeccion de desmulsificante para mejorar la separacion

de las fases liquido-gas en los separadores de la Estacion.

v" Llevar a cabo los cambios de boquillas necesarios para minimizar y/o evitar los

problemas causados por limitaciones de tamafio en las mismas.

v" Desarrollar el proceso de redistribucion de flujo a los trenes de separacién, de

acuerdo a la propuesta establecida.
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APENDICES

APENDICE A
CARACTERITICAS ACTUALES DE OPERACION



TREN 3 TREN 2 TREN 1

TREN 4

Tabla A.1 Datos de Presion y Temperatura
TRENES DE SEPARACION

DATOS DE CAMPO (promedio)

Poperacion (PSIQ)

TOPERACION (o F)

S-10 1290 148
TREN 1 S-11 531 146
S-12 84 131
S-04 1246 160
TREN 2 S-05 542 151
S-06 86 139
S-07 1260 151
TREN3 S-08 555 141
S-09 83 123
S-13 1270 125
TREN 4 S-14 542 120
S-15 84 115

LONGITUD DIAMETRO

Tabla A.2 Datos de Dimensiones de los Separadores

DIAMETRO DE BOQUILLAS (pulg)

SIEFARAROIR ™ (f)  ENTRADA SALIDA CRUDO SALIDA GAS
$-10 35 7,58 12 4 12
s-11 30 7,83 16 4 16
S5-12 30 7,67 20 6 20
S-04 35 7,58 12 4 12
5-05 30 7,83 16 4 16
5-06 30 7,67 20 6 20
S-07 35 7,58 20 8 20
5-08 30 7,83 20 8 16
S-09 30 7,83 20 8 24
5-13 38 7,58 30 16 20
S-14 32 7,58 24 16 20
S-15 32 7,58 20 12 12




CROMATOGRAFIAS DEL GAS

GERENCIA DE COORDINACION OPERACIONAL ORIENTE
SUPERINTENDENCIA DE TRATAMIENTO Y CALIDAD DE CRUDO
CENTRO DE ANALISIS PUNTA DE MATA

PUNTA DE MATA EDO. MONAGAS

INFORME DE ANALISIS CROMATOGRAFICOS DE GAS NATURAL

N° DE INF:CG-2007-06-0077

CLIENTE: PDVSA

ATT: GUSTAVO ARIAS

REQUERIDO POR.:.......: Gustavo Arias MODULO DE ENSAYO:..Cromatografias
AREA O CAMPO.........: Estacion C.0.A TECNICO RESPONSABLE:....E Salazar
LUGAR DE ANALISIS:... CAPDM APROBADO POR:..C.J.Martinez
MUESTRA DE:..........: Gas Natural FECHA DE MUESTREO:.....13/06/07
Gas Salida Depur | Gas Salida Depur Gas Salida Depur Gas Descarga
Estacion C.0.A Estacion C.0.A Estacion C.0.A REVA C.0.A
Componentes Nivel # 1200 psi Nivel # 500 psi Nivel # 60 psi Sin Reva Nivel # 60 PSI|
NITROGENO 0,092 0,062 0,037 0,163
METANO 81,893 79,884 63,359 21,837
CO2 6,216 6,220 7,154 5,816
ETANO 6,922 8,016 12,878 21,488
PROPANO 2,635 3,326 8,342 25,779
I-BUTANO 0,526 0,613 1,863 6,899
N-BUTANO 0,728 0,930 3,073 10,246
I-PENTANO 0,325 0,359 1,301 3,866
N-PENTANO 0,214 0,242 0,887 2,313
HEXANOS 0,200 0,184 0,662 1,152
HEPTANOS 0,170 0,108 0,343 0,404
OCTANOS 0,046 0,024 0,035 0,023
NONANOS 0,025 0,019 0,031 0,006
DECANOS 0,006 0,008 0,030 0,005
UNDECANOS + 0,001 0,004 0,005 0,003
GPM TOTAL 1,52 1,78 5,15 15,49
P. C. (Btu/pcs) 1102 1125 1384 2135
Grav. Esp. a 60°F 0,715 0,729 0,910 1,374
PM . Prom. a 60°F 20,70 21,11 26,36 39,80
Presién ( Psig) 1226 475 81,2 88
Temperatura ( °F) 144,7 135,1 123,0 *
Flujo (MMPcd ) * 99,4 40 *
Humedad ( LB/MMCF) * * * *
H2S (ppm ) 16 37 100 150
Hora 09:00 a.m. 09:16 a.m. 09:24 a.m. 09:35 a.m.
OBSERVACIONES...: Muestras tomadas a la salida de los depuradores 1200,500 y 60 psi de la estacion Coa.

.La muestra de 60 psi fue tomada ante de la mezcla con la descarga del reva




PROYECTO MIAS CARITO Y PORTAFOLIO DE OPORTUNIDADES

MANEJO DE CRUDO TOTAL EF AMANA 2005-2024
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EFICIENCIA DE SEPARACION

Lbs/hr Entrada

abla A.4.1 % de eficiencia separadores 1200 psig de los trenes 1,2y 4

Lbs/hr Salida

%Eficiencia

Metano (C1) 4.5904E5 9965.1 97.8
Etano (C2) 77113 4792.8 93.8
Propano (C3) 50811 6519 87.2
Eficiencia Ponderada 92.9

Tabla A.4.2. % de eficiencia separadores 500 psig de los trenes 1, 2y 4

Lbs/hr Entrada

Lbs/hr Salida

%Eficiencia

Metano (C1) 1.05E5 4259.4 95.9
Etano (C2) 25341 3412.3 86.5
Propano (C3) 22035 6390.3 70.9
Eficiencia Ponderada 84.4

Tabla A.4.3. % de eficiencia separadores 60 psig de los trenes 1y 2

Lbs/hr Entrada

Lbs/hr Salida

%Eficiencia

Metano (C1) 4259.4 335.4 92.1
Etano (C2) 3412.3 924.37 72.9
Propano (C3) 6390.3 3369.6 47.3

Eficiencia Ponderada

70.8




Tabla A.4. 4. % de eficiencia separadores 60 psig del tren 4

Lbs/hr Entrada Lbs/hr Salida %Eficiencia
Metano (C1) 1.4929E5 618.87 99.6
Etano (C2) 61517 1132 98.2
Propano (C3) 71703 3928.5 94.5
Eficiencia Ponderada 97.4%

Tabla A.4. 5. % de eficiencia separadores 1200 psig del tren 3

Lbs/hr Entrada Lbs/hr Salida %_Eficiencia
Metano (C1) 3.3688E5 69393 79.4
Etano (C2) 57326 13935 75.7
Propano (C3) 38296 11528 69.9
Eficiencia Ponderada 75%

Tabla A.4. 6. % de eficiencia separadores 500 psig del tren 3

Lbs/hr Entrada Lbs/hr Salida %_Eficiencia
Metano (C1) 69393 30397 56.2
Etano (C2) 13935 6967.2 50
Propano (C3) 11528 6897.5 40.2

Eficiencia Ponderada 48.8%




APENDICE B
ECUACIONES UTILIZADAS



ECUACIONES PARA EL CALCULO DE DIMENSIONAMIENTO DE LOS SEPARADORES

B.1.1  Gravedad Especifica del crudo

1415
Yo T 1315+ °API

Donde:
Yo : Gravedad Especifica del crudo (Adimensional)

°API: Volatilidad del crudo (°API)

B.1.2 Densidad del crudo

Po = Pw Vo

Donde:
po : Densidad del crudo (Ib/ft%)
Yo : Gravedad Especifica del crudo (Adimensional)
pw : Densidad del agua (62,37 Ib/ft®)

B.1.3  Densidad del Gas a Condiciones de Operacion

_ PM Py,
" R-Z-(T +460)

Py

Donde:
py : Densidad del Gas (Ib/ft%)
PM: Peso molecular promedio del gas (Aire = 28.96)
P: Presién de operacion (psia)
R: Constante empirica (R = 10,73)
Z: Factor de Compresibilidad del Gas (Adimensional)
T: Temperatura de operacion (°F)
vg- Gravedad especifica del Gas a Condiciones Normales

B.1.4 Relacion Longitud-Diametro

Lse
%: D : '(Fl)

sep

Donde:
Lsep : Longitud del Separador (ft)
Dsep : Diametro del Separador (pulg)



F : Factor de Conversion (12 pulg / ft)

B.1.5 Constante de Souders y Brown (K)

Si(2,5£ L5 < 4):» K =04
K = Si(4<%) <6)= K =05

si(L7)6)= K = o,5($j0'5

B.1.6 Velocidad Terminal o Critica del Gas

Donde:
V¢, : Velocidad Critica del Gas (ft/s)
p : Densidad del Liquido (Ib/ft®)
pg : Densidad del Gas a condiciones de operacion(lb/ft®)

K : Constante empirica de Souders y Brown

B.1.7 Area ocupada por el Liquido

Donde:
A, : Area ocupada por el Liquido (ft?)
h, : Altura de Liquido (ft)

B.1.8 Area del Separador

Donde:
A, : Area del Separador (ft%)

Dsp : Diametro interno del Separador (ft)



B.1.9 Area ocupada por el Gas

Ag :Asep_AI

Donde:
Ay Area ocupada por el Gas (ft%)
A, : Area del Separador (ft%)
A, : Area ocupada por el Liquido (ft?)

B.1.10 Caudal de Gas a Condiciones de Operacion

Qg(C.O) = Ag 'ch

Donde:
Qqc.0): Caudal de Gas a condiciones de operacion (f/s)
Ay Area ocupada por el Gas (ft%)
V¢4 : Velocidad Critica del Gas (ft/s)

B.1.11 Caudal de Gas a Condiciones Normales

P+147) ( Ten (1)
= ¢ : 17 F
Qgieny = Qqico) [ Pe ] [T +460 ) \ Z ’

Donde:
Qg(c.ny: Caudal de Gas a condiciones normales(MMPCND)
Qq(c.0): Caudal de Gas a condiciones de operacion (ft*/s)
P : Presion de operacion (psig)
Pcny: Presion a Condiciones Normales (14,7 psia)
Tc.ny: Temperatura a Condiciones Normales (°R)
T : Temperatura de operacion (°F)

Z: Factor de Compresibilidad del Gas (Adimensional)

864005) 1IMMPCN
1dia 1x10° ft3

F, : Factor de Conversion = [

B.1.12 Volumen de Liquido

V) = AI ’ Lsep




Donde:
v : Volumen de Liquido (ft%)
A, : Area ocupada por el Liquido (ft?)
Lsep : Longitud del Separador (ft)

B.1.13 Caudal de Liquido a Condiciones de Operacién

\'}
Q|(c.0) = t_l

r

Donde:

Qic.o): Caudal de liquido en condiciones de operacion(ft¥/s)

v; : Volumen de Liquido (ft%)

t : Tiempo de Retencién (min)

B.1.14 Caudal de Liquido a Condiciones Normales

1440 min

1bbl

1dia

QI(C.N) = Q|(c.0) (

i

5,615 ft®

|

Donde:

Qicc.nvy: Caudal de liquido en condiciones normales(BND)

Qic.o): Caudal de liquido en condiciones de operacion(ft’/s)




ECUACIONES PARA EL CALCULO DE LAS VELOCIDADES Y DIAMETROS EN LAS
BOQUILLAS A CONDICIONES ACTUALES.

B.2.1 Densidad del Gas a condiciones de operacion

_ PM Py,
~ R-Z-(T +460)

Py

Donde:
P, - Densidad del Gas (Ib/ft’)
PM: Peso molecular promedio del gas (Aire = 28.96)
P: Presién de operacion (psia)
R: Constante empirica (R = 10,73 psia- ft*- mol / Lb- °R)
Z: Factor de Compresibilidad del Gas (Adimensional)
T: Temperatura de operacion (F)

7%: Gravedad especifica del Gas a Condiciones Normales

B.2.2 Flujo volumétrico de Gas a condiciones de operacion

P Ticop +460
Qyco) =Qyieny £ ( (C.N)]_[ (c.0) ) F,

P(C.O) T(C.N)

Donde:
Qqc.o): Flujo Volumétrico de Gas a condiciones de operacion (ft*/s)
Qqcny: Flujo Volumétrico de Gas a condiciones normales(MMPCND)
Z: Factor de Compresibilidad del Gas (Adimensional)
Pcny: Presion a Condiciones Normales (14,7 psia)
P(c.o): Presion de operacion (psia)
Tc.o): Temperatura de operacion (F)
T(cny: Temperatura a Condiciones Normales ( R)
F5 : Factor de Conversion = 1x10° (ft*/d )*(1 d/86400 s) = 11,57 ft¥/s

B.2.3 Flujo mésico del Gas a condiciones de operacion

Wg =Py 'Qg




Donde:
Wjy: Flujo masico del Gas (Ib/s)
pq: Densidad del Gas (Ib/ft®)
Qg: Flujo Volumétrico de Gas (ft%/s)

B.2.4 Flujo volumétrico de Liquido a condiciones de operacion

QL(C.O) = QL(C.N) ) F4

Donde:
Quc.0):Flujo volumétrico de liquido en condiciones de operacion(ft®/s)
Qucny:Flujo volumétrico de liquido en condiciones normales (BND)
F.: Factor de Conversién = 5.615ft*/86400 s = 6,49x10™° (ft/s)

B.2.5 Flujo Masico de liquido a condiciones de operacion

W, =p -Q,

Donde:
W, : Flujo mésico de liquido (Ib/ft°)
o - Densidad del Liquido (Ib/ft)
Q.: Flujo Volumétrico de Liquido (ft%/s)

B.2.6 Densidad Promedio de la Mezcla

W +W,
Pn =5 A~
QL +Qg

Donde:
pm - Densidad Promedio de la Mezcla (Ib/ft?)
W, : Flujo mésico de liquido (Ib/ft%)
Wy: Flujo mésico del Gas (Ib/s)
Quc.0):Flujo volumétrico de liquido (ft¥s)
Qy: Flujo Volumétrico de Gas (ft%/s)



B.2.7 Velocidad del fluido en la boquilla de alimentacién

Q=V A, = Ap=zDy
4

Sustituyendo la formula de A, y despejando la velocidad se tiene:

~4-Q)

_ 4'(QI +Qg)

\Y;
7-(Dyy - Fs )

m
bent

Donde:
Vi, : Velocidad de la Mezcla a la entrada del separador (ft/s)
(Q1 + Qg)=Qn : Flujo volumétrico de la Mezcla (ft)s)
Dpent: Diametro de la boquilla de entrada (pulg)
1ft

Fs : Factor de Conversion =
12pulg

B.2.7.1  Velocidad Promedio de la Mezcla por Normativa PDVSA

VAN

m \/E

Donde:
V- Velocidad de la mezcla (ft/s)

pm - Densidad promedio de la Mezcla (Ib/ft’)

B.2.8. Velocidad del Gas a la salida del separador

V. = 4'(Qg)
’ n-iDbgﬁF

Donde:
V, : Velocidad del gas a la salida del separador(ft/s)

Dyg: Diametro de la boquilla de gas (pulg)



1ft

Fs : Factor de Conversion = ——
12pulg

B.2.8.1 Velocidad permisible del Gas a la salida del separador

V:GO

9 \/79

Donde:
Vq : Velocidad permisible del gas de acuerdo a la Norma PDVSA (ft/s)
p, - Densidad del Gas (Ib/ft’)

B.2.9 Velocidad del Liquido a la salida del separador

_ 4'(Q|)
”'(Dm 'Fs)z

Donde:
V, : Velocidad del gas a la salida del separador(ft/s)

Dy;: Didmetro de la boquilla de gas (pulg)

1ft

Fs : Factor de Conversion = ——
12pulg

B.2.10 Diametro de la Boquilla de Alimentacion
Q=V'A, . Ap=zD)

Despejando Dy:

7V
[4Q +Q,)
Dbent = FS ' ﬂ'LV s

Dpent: Diametro de la boquilla de entrada (pulg)

Donde:



Q.: Flujo Volumétrico de Liquido (ft%/s)
Qg: Flujo Volumétrico de Gas (ft%/s)
Vi Velocidad de la mezcla (ft/s)

Fs: Factor de Conversion de pies a pulgadas = 12 pulg/ft

B.2.11 Diametro de la Boquilla de Gas

Donde:
Dysg: Diametro de la boquilla de Gas (pulg)
Q,: Flujo Volumétrico de Gas (ft/s)
Vq : Velocidad del gas a la salida del separador (ft/s)

Fs: Factor de Conversion de pies a pulgadas = 12 pulg/ft

B.2.12 Diametro de la Boquilla de Liquido

4-Q
-V,

Dbsl = I:5 )

Donde:
Dys: Diametro de la boquilla de Liquido (pulg)
Q:: Flujo Volumétrico de Liquido (ft¥/s)
V, : Velocidad del Liquido a la salida del separador (3 ft/s)



ECUACIONES PARA EL CALCULO DE LAS VELOCIDADES Y DIAMETROS EN LAS
BOQUILLAS SEGUN PROYECTO MIAS CARITO Y PORTAFOLIO DE OPORTUNIDADES
SANTA BARBARA.

B.3.1 Velocidad de entrada.

60

Vbe = —
Jpm

B.3.2 Velocidad de salida de Gas.

N

Donde:
Vbe: Velocidad en la boquilla de entrada, en pies/s.

Vbs: Velocidad en la boquilla de salida del gas, en pies/s.
pm: Densidad de la mezcla, en Lb/pies®.

pg: Densidad del gas, en Lb/pies®.

B.3.3 Densidad de la Mezcla.
Q,

A=
@ +q,)

pm=(1-2)pg + Aol
Donde:
A: Fraccion volumétrica de liquido alimentado al tambor.
Q.: Flujo volumétrico de liquido a Py T, en pies¥s.
Qq: Flujo volumétrico del gasa Py T, en pies’/s.
pr: Densidad del liquido, en Lb/pies®.
py. Densidad del gas, en Lb/pies®



B.3.4 Célculo de Boquilla minino requerido.
Q=Vb*A
Donde:
Q: Flujo volumétrico a Py T, en pies’/s.
Vb: Velocidad maxima permitida en la boquilla, en pies/s.

A: Area, en pies®.



APENDICE C
MUESTRA DE CALCULOS



CALCULO DIMENSIONAMIENTO DE LOS SEPARADORES

Los datos de propiedades de fluido, necesarios para estos calculos se obtuvieron

de las simulaciones de procesos hechas para cada caso.

C.1.1  Gravedad Especifica del crudo

Datos:
°API = 40
Sustituyendo este valor en la férmula B.1.1 del Apéndice B se tiene:

1415
Yo T 1315+ °API

¥, =086

C.12 Densidad del crudo

Datos:
pw = 62,34Lb/ft3
Sustituyendo este valor en la férmula B.1.2 del Apéndice B se tiene:

p, = 62,3410/ 1t*(0,86)

p, = 53,68Ib/ ft°®

C.1.3  Densidad del Gas a Condiciones de Operacion

Tomando los datos de la tabla A.2 del Apéndice A para el Separador S-01, se tiene:

~ 28,96mol - (1290 +14,7)psia - 0,86
10,73(psia - ft*-mol/Lb-°R)-0,855- (148,75 + 460)°R

Py

p, =582Ib/ ft?

C.1.4  Relacién Longitud-Didmetro
V _ 35 ft
D 7581t

LG =462




C.1.5 Constante de Souders y Brown (K)

Tomando en cuenta lo establecido en la formula B.2.5 del Apéndice B, se tiene:

K :O,5|

C.1.6 Velocidad Terminal o Critica del Gas

V. —05. (53,65-5,82)Lb/ ft*
o 5,82Lb/ ft?

V,, =143 ft/s

C.1.7 Area ocupada por el Liquido

Tomando los datos de Altura de liquido, como Ds/2, para el Separador S-01, se tiene:

(3,79 ft)
A=m s
A =13167 ft?
C.1.8 Area del Separador
(7,58 ft )’
Kep =7 T

A, = 45125 ft?

C.1.9 Area ocupada por el Gas
A, = 45125 ft* —13167 ft*

A, = 3196 ft’

C.1.10 Caudal de Gas a Condiciones de Operacion

Qqc.o) = 31,96 ft* - 1,43 ft /s

Qo) = 4583 ft/s




C.1.11 Caudal de Gas manejable

Qqc.n) = 4583 fts/s'(1290+14’7)-[ >20 j[ 1 j,[864003j.[1MMPCNJ

14,7 148,75+ 460 ) | 0,855 1dia 1x10° ft®

Quccny = 35IMMPCND

C.1.12 Volumen de Liquido
v, = 13,167 ft? - (35 ft)

v, = 460,86 ft°

C.1.13 Caudal de Liquido a Condiciones de Operacién

460,86 ft*

Qo) = 3min

Qico) = 153,62 ft*/min

C.1.14 Caudal de Liquido manejable

Q.(C.N)=153,62ft3/min.(1440mmj( bl j

1dia 5,615 ft*

Qico) = 39.396BND




VELOCIDADES DEL FLUIDO Y DIAMETRO EN LAS BOQUILLAS

Para el calculo de las velocidades y diametros en las boquillas fue necesario calcular

previamente ciertas variables como densidad, flujo mésico, caudal, entre otros, las cuales se muestran a

continuacion.

C.2.1 Calculo de la Densidad del Gas a condiciones de operacion

Como ejemplo para los siguientes célculos se tomaran los datos del separador S-10, caso

actual.

Tabla de Datos

Propiedades de fluido Operacion
Y¢=0,72 P =1290 psig
Z=0,93 T =148,75 °F

PM = 28,96 Q, =14180 BND
p1 = 53,65 Lb/ft® Q, = 22,09 MMPCND

28,96mol - (1290 +14,7)psia - 0,72

Pyco) = 10,73(psia - ft*-mol /Lb-°R)-0,93-(148,75 + 460)°R

Pycoy = 44377 Lb/ ft?

C.2.2 Célculo del flujo volumétrico de Gas a condiciones de operacion

Qyco) = 22,09MMPCND -0,93-

1D

14,7 psi J_(148,75+460°R)(1x106 ft*/D

1290 psi

520°R

IMMPCND

Qo) =314 ft°/s

C.2.3 Calculo del flujo masico de Gas a condiciones de operacion

W, = 4,437Lb/ ft° - (314 ft*/s)

W, =13,95Lb/s

C.2.4 Caélculo del flujo volumétrico de Liquido a condiciones de operacion

1D 5,615 ft*
—14180BND - 12
Qo) (864003) ( j

1bbl

i

86400s

J



Qicoy =092 ft*/s

C.2.5 Calculo del flujo masico de Liquido a condiciones de operacion

W, =53,65Lb/ ft*-(0,92 ft*/s)

W, = 49,43Lb]s

C.2.6 Calculo de la densidad Promedio de la Mezcla

49,43 +13,95(Lb/s)
pm = 3
0,92 +3.14(ft*/s)

P, =1559Lb/ ft?

C.2.7 Caélculo de la Velocidad del Fluido en la Boquilla de alimentacion

_ 4-(314+092)ft*/s

m 2
n-{lZpulg- Lft j

12pulg
vV, =517 ft/s
c.27.1 Calculo de la Velocidad de la Mezcla por Normativa PDVSA
V, = \/%
vV, =1519 ft/s

C.2.8 Calculo de la Velocidad de salida del Gas

3
v - 4.314 ft* /s

g 2
72'(12 pulg: Lt J
12pulg

V, = 4,00 ft/s

c.28.1 Calculo de la Velocidad de Gas por Normativa PDVSA



V, = _60
4,43

V, = 28,48 ft/s

C.2.9 Caélculo de la Velocidad de salida del Liquido
C.29.1 Velocidad de liquido en la Boquilla.

4.0,92 ft®/s
V, = 5
1ft
7| 4pulg
12pulg
Viq =10,56 ft/s

C.2.10 Célculo del Diametro de la Boquilla de Alimentacién

Los célculos de Didmetros de boquillas se realizaron con los datos de caudal correspondiente y

velocidad permisible por normativa para cada fase.

_12pulg [4-(092+314)ft’/s
e 1t 71519 ft/s

Dyt = 7pUlg =~ 8pulg

C.2.11 Célculo del Diametro de la Boquilla de Gas

_12pulg [4-(314)ft’/s
U 1ft 7-28,48 ft/s

D,, =4,5pulg ~ 6pulg

C.2.12 Célculo del Diametro de la Boquilla de Liquido

o _12pulg 4-(0,92) ft*/s
1t 7-3ft/s

D, =7,50pulg =~ 8pulg

Calculo de la Velocidad Erosional



Para el célculo de Velocidad Erosional se tomaran como datos las densidades de liquido, gas y

mezcla calculadas previamente, para el separador S-01, por las ecuaciones B.2.1y B.2.6

C.2.13 Calculo de la Velocidad Erosional del Liquido

v __ 100
' /53,65
V, =13,65 ft/s
C.2.14 Velocidad Erosional del Gas
Vg _ 100
4,43

V, = 47,47 ft/s

C.2.14 Velocidad Erosional de la Mezcla
100
V. =

" [1559

V,, = 2532 ft/s

NOTA:
Los célculos de velocidad y diametros de boquillas para los demas separadores

se realizaron con las Hojas de Calculos respectivas del Apéndice C.4 (las cuales
contienen las férmulas anteriormente descritas del Apéndice B); con la finalidad de

evitar calculos manuales repetitivos.



CALCULO DE LAS VELOCIDADES Y DIAMETROS EN LAS BOQUILLAS SEGUN
PROYECTO MIAS CARITO Y PORTAFOLIO DE OPORTUNIDADES SANTA BARBARA

Tabla de Datos

Propiedades de fluido Operacion
pL= 46,07 Lb/ft® P = 1300 psig
pe= 4,81 Lb/ft® T =160 °F
Z=0,875 Q, = 3,25 pie¥/seg
PM = 28,96 Q, = 40,63 pie*/seg

C.3.1 Velocidad de entrada.

7,86

Vie = 21,39 ft/s

C.3.2 Velocidad de salida de Gas.

Vbs:i

4,81

V., = 27,36 ft/s

C.3.3 Densidad de la Mezcla.

3,25
(3,25 + 40,63)

A= 0,074|

pm = (1-0,074)4,81+ 0,074 * 46,07

pm =7,866Lb/ pie®

C.3.4 Calculo de Area de Liquido

A (3,25 + 40,63) +10%
21,39




A = 2,26 pie®
C.3.5 Diametro requerido de alimentacion.

. 2
5 [ 2,26 pie x4
3.141516

D =20,33pulg ~ 22pulg|

C.3.6 Calculo de Area de gas

A (40,63 pie® / seg ) +10%

27,36 pie/ seg

A =1,63 pie?

C.3.6 Diametro requerido de alimentacion.

.2
D- / 163pie _—
3.141516

D =17,31pulg ~ 20 pulg|




DIAMETROS DE BOQUILLAS SELECCIONADOS

Tabla D.1 Boquillas Separadores Tren 2 Segregacion Mesa-30
M-30 NIVEL 1200 Lpca

Diametro de Boquilla Diametro de Diametro
Existente (pulgadas) Boquilla Seleccionado
Calculada (pulgadas)
(pulgadas)
Entrada 12 20 20
Salida de Gas 12 20 20
Salida de Liquido 4 16 16
M-30 NIVEL 500 Lpca
Entrada 16 20 20
Salida de Gas 16 16 16
Salida de Liquido 4 16 16
M-30 NIVEL 60 Lpca
Entrada 20 30 30
Salida de Gas 20 20 20
Salida de Liquido 6 16 16




Tabla D.2 Boquillas Separadores Tren 3 Segregacion Santa Barbara
STB NIVEL 1200 Lpca

Diametro de Diametro de Didmetro
Boquilla Existente Boquilla Seleccionado
(pulgadas) Calculada (pulgadas)
(pulgadas)
Entrada 20 20 20
Salida de Gas 20 20 20
Salida de Liquido 8 16 16
STB NIVEL 500 Lpca
Entrada 20 20 20
Salida de Gas 16 16 16
Salida de Liquido 8 16 16
STB NIVEL 60 Lpca
Entrada 20 24 24
Salida de Gas 24 20 24
Salida de Liquido 8 16 16




Tabla D.3 Boquillas Separadores Tren 4 Segregacion Mesa-30
M-30 NIVEL 1200 Lpca

Diametro de Boquilla Didmetro de Diametro
Existente (pulgadas) Boquilla Seleccionado
Calculada (pulgadas)
(pulgadas)
Entrada 30 30 30
Salida de Gas 20 24 24
Salida de Liquido 16 16 16
M-30 NIVEL 500 Lpca
Entrada 24 24 24
Salida de Gas 20 20 20
Salida de Liquido 16 16 16
M-30 NIVEL 60 Lpca
Entrada 20 30 30
Salida de Gas 12 20 20
Salida de Liquido 12 16 16
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