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RESUMEN

En el presente trabajo se evaluaron las unidades del sistema de compresion de
la planta compresora Santa Ana III, mediante el estudio del comportamiento del
motocompresor K2, del sistema de compresion propio de PDVSA GAS, al ser
sometido a un cambio de presion de succion de 800 a 500 psig. El desarrollo de esta
evaluacion incluy¢ la identificacion de los métodos de disefio de los separadores gas-
liquido, asi como los parametros necesarios para el estudio de los compresores
reciprocantes y enfriadores de gas con aire. Ademas se tomaron en cuenta las normas
de PDVSA y para su aplicacion se utilizd el programa Microsoft Excel.
Posteriormente, se realizd el levantamiento de la red de tuberia de la planta que
permitid obtener las caracteristicas de las lineas y las condiciones operacionales,
requeridas por los programas de simulacion PROII y PIPEPHASE. Adicionalmente
se tomaron las muestras para el analisis cromatografico del gas en cada punto del
sistema. Todo esto sirvid para determinar la potencia requerida para cada etapa de
compresion a las diferentes condiciones de operacion. La eficiencia de los
depuradores instalados se encuentra por encima del 80%. Seguidamente mediante la
interpretacion de los diagramas de fase P;T se pudo conocer que el gas de campo de
la segunda etapa se encuentra dentro de la zona bifasica lo que estaria generando un
arrastre de liquido hacia las unidades compresoras. Por ultimo, el motocompresor
estard en capacidad de operar a las nuevas condiciones con un flujo de gas 21,8

MMPCED.
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CAPITULO1

1.1 PDVSA GAS

PDVSA constituye una empresa cuya funcion es racionalizar las operaciones
de produccion y refinacion del petroleo. Inicialmente todos los esfuerzos y recursos
de la empresa se orientaron basicamente a la explotacion y produccion del crudo, para
obtener el mayor rendimiento de éste, sin tomar en cuenta la importancia del gas
asociado, el cual era considerado un inconveniente operacional. EI mayor porcentaje
del gas se utilizaba para aumentar la presion de los pozos y realizar levantamiento
artificial del crudo y el resto era desechado a la atmosfera. A través de los afios, el
gas natural paso a ser la principal materia prima para la industria petroquimica del
pais, utilizdndose en procesos de polimerizacion, craqueo o pirolisis y reformacion
para la obtencion de polimeros, urea, metanol, olefinas, etc. Fue entonces que se
comenzaron a evaluar los procesos, desde los sistemas de recoleccion del gas hasta su
transmision, optimizandolos cada vez més para garantizar la produccion.

La Gerencia de Manejo de Gas, es la encargada de controlar las actividades
inherentes a la compresion de gas en el distrito Gas Anaco, realizada a través de 30
plantas compresoras que se encuentran operativas actualmente, teniendo como
objetivo manejar de forma Optima y segura los procesos de recoleccion, compresion y
transmision bajo los estandares de calidad, a través de la utilizacion de tecnologia de
punta, a fin de cumplir con los planes de produccion, con los compromisos internos y

externos y a su vez promover el desarrollo social del pais.

1.2 Ubicacion geografica
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El municipio Anaco tiene una superficie total de 727,85 km?, ocupando unos
400 km de este a oeste y 50 km de norte a sur. El manejo de gas en Anaco comprende

dos areas:

Area Mayor de Oficina (AMO)

Ubicada en la parte sur de la zona central del estado Anzoategui con un area
de 10,240 km®. Esta integrada por los campos de Soto-Mapiri, la Ceibita, Zapatos,
Mata R y Aguasay y cuenta con una infraestructura para manejar y procesar 430
millones de pies cubicos estandar de gas diarios (MMPCED), con un potencial de

extraccion de liquidos de 9.000 barriles estandar por dia (BEPD).

Area Mayor de Anaco (AMA)

Ubicada en la parte norte de la zona central del estado Anzoategui con un area
de 3,160 km®. Esta 4rea cuenta con una infraestructura para manejar y procesar 1.650
MMPCED, con un potencial de extraccion de liquidos de 8.500 BEPD. El 4rea mayor
de Anaco esta divida a su vez por AMA oeste, la cual abarca las plantas compresoras
San Joaquin I, I, IV y AMA este, abarca las plantas compresoras Santa Ana III y El

Toco II. En la figura 1.1 se observa la ubicacion geografica de la planta.
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')
Area Mayor Anaco (AMA) Area Mayor Oficina (AMO)

Figura 1.1. Ubicacion geografica de la planta.

1.3 Planta Compresora Santa Ana III

La Planta Compresora Santa Ana III fue construida en el mes de septiembre
del afio de 1979. Esta ubicada a 45 km al suroeste de la ciudad de Anaco. Su objetivo
es elevar la presion del gas proveniente de las estaciones Santa Ana I, II y III, cuyas
lineas ingresan a la planta a presiones de 60, 250 y 800 psig y debe salir de la planta
compresora a 1.200 psig, para posteriormente ser transportados hacia las plantas de
procesamiento de gas (San Joaquin Extraccién o Refrigeracién San Joaquin). Esta
planta esta conformada por un sistema de compresion propio de PDVSA y un sistema

de compresion contratado.
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1.3.1. Sistema de compresion propio PDVSA

Este sistema consta de tres unidades motocompresoras en linea, modelo Clark
Tlal0, las cuales tienen una capacidad para el manejo de 110,0 millones de pies
cubicos estandar de gas diario (MMPCED). Cada motocompresor trabaja en tres
etapas:

En la primera etapa la presion de succion es de 60 psig y descarga a 250 psig,

con una capacidad de procesar 6 MMPCED.

La segunda etapa trabaja de 250 psig a 800 psig y procesa 12 MMPCED.
La tercera etapa de 800 a 1.200 psig, con una capacidad para el manejo de 14

MMPCED.

La ultima etapa de compresion requiere de una cantidad minima de gas de
campo para funcionar de acuerdo a lo comprimido en las etapas anteriores.
Actualmente la cantidad de gas de 800 psig con que se cuenta solo puede operar un
solo motocompresor. Debido a esto, de los dos motocompresores operativos solo
funciona uno manteniéndose el otro en reserva o disponible. Actualmente se
encuentran operativos los motocompresores K1, K2, ya que el K3 estd en
mantenimiento mayor desde el 2006, pero se espera que entre en funcionamiento a

finales del 2009.

1.3.2. Sistema de compresion contratado

El sistema de compresion contratado esta conformado por dos fases.
Exterran Fase I (Hanover 2000)
Posee tres motocompresores, donde el K1 y K2 procesa 5 MMPCED cada

uno, con una presion de succion de 60 psig para una descarga de 1.200 psig y el K3



13

maneja 30 MMPCED de 250 psig (regulado a 200 psig) para ser comprimido hasta
1.200 psig. Se alimenta de los mismos cabezales de la compresion propia.

Exterran Fase II (Hanover 2001)

Posee cuatro motocompresores, de los cuales el K1 y K2 tienen la capacidad
de procesar 5 MMPCED, operando con una presion de succion de 60 psig para una
descarga de 1.200 psig y el K3 y K4 manejan 10 MMPCED cada uno, trabajan con
una presion de succion de 250 psig hasta elevar esta presion a 1.200 psig. La

alimentacion proviene de una linea independiente.

1.4 Planteamiento del problema

En los ultimos afios la produccion asociada a los pozos de 800 psig (AM 116
y AM 103) ha disminuido. Lo cual originaria que el sistema de compresion propio no
pueda funcionar y se dejaria de procesar como minimo 36 MMPCED (produccion
actual). Ante tal situacion se han analizado propuestas o estrategias que permitan la
continuidad del proceso de compresion. Entre las mas relevantes se encuentran elevar
la presion de los pozos de 250 a 500 psig y disminuir la presion de produccion de 800
a 500 psig. En ambos casos se requiere la evaluacion del comportamiento de los
motocompresores del sistema de compresion propio al disminuir la presion de la
ultima etapa de compresion de 800 a 500 psig, que es el objetivo del presente trabajo
para lo cual es necesario analizar las unidades asociadas al proceso de compresion
como lo son los depuradores, los enfriadores de gas por aire y las lineas de
transmision de gas. Para ello, se realizard un levantamiento de campo para obtener las
caracteristicas de los dispositivos instalados en las lineas. Ademas de la recoleccion
de las condiciones operacionales de los compresores, depuradores y enfriadores. Asi
como la busqueda de las diferentes variables de disefio de estos equipos. De igual
forma, mediante el empleo de cromatografia de gases, se obtendra la composicion del

gas. Todo esto permitird obtener la informacion requerida por los programas de
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simulacion (PIPEPHASE Version 9.0, Pro II/Provision Version 7.1), el COMPRES
(software exclusivo para compresores) y para la elaboracion de una hoja de célculo
para el disefio de depuradores de gas. Este trabajo traera grandes beneficios al
proceso productivo de la planta, ya que conlleva a determinar el comportamiento de
las unidades instaladas a las nuevas condiciones operacionales. Asi mismo comparar
el porcentaje de liquido en cada una de las etapas de compresion y la desviacion entre

los diferentes programas utilizados.

1.5 Objetivos

1.5.1 Objetivos General
Evaluar la factibilidad técnica para el manejo de gas, a un cambio de presion
de succion de 800 a 500 psig, en la Planta Compresora Santa Ana III perteneciente al

Area Mayor de Anaco.

1.5.2 Objetivos Especificos

Identificar los pardmetros operacionales de las unidades del sistema de

compresion.

Reproducir mediante el programa de simulacién Proll/ Provision V. 7.1 las
condiciones operacionales de la planta (compresion del gas natural de 800 a 1200

psig en el motocompresor K-2 Modelo Clark-Tla 10).

Calcular mediante hoja de calculo las variables de disefio de las unidades de

depuracion.
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Determinar mediante el programa de simulacion PIPEPHASE Version 9.0 el

comportamiento de flujo de gas en las lineas de transmision.

Determinar mediante el programa de simulacién Proll/Provision V. 7.1 el
comportamiento de los equipos para la compresion el gas natural de 500 a 1200 psig
(compresion del gas natural de 500 a 1200 psig en el motocompresor K-2 Modelo

Clark-Tla 10).

Comparar los resultados obtenidos de los simuladores con el COMPRES.



CAPITULO II

2.1. Antecedentes

En el afio 2003, Laucho [1], realiz6 un estudio completo de los sistemas de
transmision, depuracion, medicion y unidades de compresion de varias las plantas
compresoras, donde se obtuvo toda la informacion, desde las lineas de recoleccion del
gas aguas arriba de las unidades de compresion hasta su transmision, para su posterior
analisis e interpretacion por medio de un software de simulacion que permitid
determinar la capacidad y contenido de liquido en dichos sistemas de acuerdo con el
nivel de presion y calidad de gas manejado. Paralelamente evalu6 la eficiencia de los

depuradores instalados.

En el afio 2005, Contreras [2], desarrolld6 una metodologia para el
dimensionamiento del sistema de compresion del gas natural para cumplir con los
alcances del proyecto SERCOGAS (servicio de compresion de gas) ademas de los
centros de compresion y extraccion de liquido, involucra todas las plantas de
compresion de gas existente a nivel nacional. Esta metodologia permiti6é automatizar
el dimensionamiento y célculos de los liquidos mayores asociados a la planta de
compresion de gas, obteniendo a su vez el suministro inmediato de resultados

requeridos en la toma de decisiones de proyectos.

A diferencia de estos autores, en este proyecto se realizara la formulacion de
las opciones en funcidon de las necesidades y requerimientos de la empresa, teniendo
como premisa la obtencién del comportamiento de las unidades de la planta al ser
sometidas a unas condiciones de operacion distintas a las que se ha venido operando.
Para esto es necesario hacer una descripcion del proceso llevado a cabo en la

compresion del gas natural en la planta y los equipos asociados a este proceso.
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2.2. Gas natural

Se denomina gas natural al formado por los miembros mas volatiles de la serie
parafinita de hidrocarburos, principalmente metano, etano, propano y butano y
pequenias cantidades de compuesto mas pesados y ademds de otros gases como
didxido de carbono, sulfuro de hidrogeno, nitrégeno, helio y agua.

El gas natural puede clasificarse como gas dulce o agrio, rico (himedo) y
pobre (seco). El agrio es el que contiene cantidades apreciables de sulfuro de
hidrogeno y por lo tanto es muy corrosible. Gas dulce, es aquel que no contiene
sulfuro de hidrogeno. Gas rico (hiimedo), es aquel que puede contener cantidades
apreciables de hidrocarburos liquidos. Gas pobre (seco), estd formado practicamente

por gas metano.

2.2.1. Caracteristicas del gas natural

Por poseer una estructura de hidrocarburo simple, compuesto por atomos de
carbonos y de hidrogeno, es altamente inflamable, se quema facilmente y casi
totalmente y emite muy poca contaminacion. El gas natural no es ni corrosivo ni
toxico, su temperatura de combustion es elevada y posee un estrecho intervalo de
inflamabilidad, lo que hace de él un combustible f6sil seguro en comparacion con

otras fuentes de energia.

2.2.2 Compresibilidad de los gases

Es la propiedad de un gas o mezcla de gases de ocupar cualquier espacio

disponible variando su presion.

2.2.3 Factor de compresibilidad (Z)
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Define el comportamiento de los gases a determinadas condiciones de presion
y temperatura y se vuelve elemento fundamental para todos los disefios e
instalaciones que trabajan con fluidos compresibles, el cual corrige el

comportamiento de los gases para ajustarlo a las condiciones reales o actuales. [§]
2.2.4 Contenido de liquido de un gas

Con el término GPM se identifica a la cantidad de galones de liquido que se
pueden extraer de cada mil pies cubicos de gas natural. Asi, cuando se habla de un
GPM igual a 3,0 se dice que, de ese gas, se pueden extraer 3.000 galones de liquido
(71,43 Vds.) de cada millon de pies ctiibicos medidos en condiciones estandar (14,7
psi y 60°F). Representa la riqueza en cualquier corriente de hidrocarburos en funcioén
de la composicion del gas. La tabla 2.1 muestra porcentajes de GPM de algunos

campos. [8]
2.2.5 Capacidad calorifica a presion constante

Se define como la cantidad de calor requerida para que la unidad de masa de

gas aumente su temperatura 1°C. Las unidades son cal/g°C; kcal/kg®C; Btu/Ib°F.

Cp = Zyl >l<Cpi
Ec. (2.1)

donde:
Cp : Poder calorifico de la mezcla (kcal/kg®C)
Cpi: Poder calorifico de una sustancia pura (i) (kcal/kg°C)

yi : Fraccion molar del componente (i)



Tabla 2.1. Jerarquizacion de GPM por Campos.

Quiamare Santa 3,6
Rosa
Sta. Rosa Santa 2,2
Recat Rosa
Sta. Rosa II Santa 2,3
Ext. Rosa
Anaco Santa 2,0
Mariposa Rosa
Sta. Ana Ext. Santa 2,7
F1 Ana
El Toco II Santa 23
Ana
Sta. Ana III Santa 1,7
Ana
Sta. Ana Ext. Santa 2,5
F2 Ana
Zapato AMO 2,5
La Ceibita Ext. AMO 3,0
FII
Mata R Ext. AMO 2,7
FII
Soto AMO 2.4
S. Joaquin I San 1,5

19
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Joaquin

2.2.6 Peso molecular de una mezcla

Cuando hay una mezcla gases no es necesario trabajar explicitamente con un
componente especial, para llevar un mejor célculo en que de alguna manera
intervenga el peso molecular o el nimero de moles, se define el concepto de peso
molecular medio (PM), de una mezcla gaseosa, es decir, la mezcla de gases se
comportaria igual que un gas hipotético ideal, de peso molecular PM y se le podra

aplicar las formulas de gases ideales puros.

PM =>"yi*PM,

Ec. (2.2)

donde:
PM: Peso molecular de la mezcla (kg/kgmol)
PM;: Peso molecular de la sustancia pura (1) (kg/kgmol)

yi : Fraccion molar del componente (i)
2.2.7 Gravedad especifica
La gravedad especifica es una medida relativa de la densidad. La gravedad

especifica de una mezcla de gases es la sumatoria de las fracciones de cada uno de los

componentes de la mezcla por sus respectivas gravedades especificas. [2]

J, Zzyi * Oy
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Ec. (2.3)
donde:

o, : Gravedad especifica de la mezcla
0 - Gravedad especifica de la sustancia pura (i)

yi : Fraccion molar del componente (i)

2.2.8 Densidad

La densidad de una sustancia se define como la relacion entre su masa y su
: 3 3 .3 . ”
volumen. Sus unidades son g/cm’, kg/m” y lb/pie’. La expresion matematica es la

siguiente:

<3

Ec. (2.4)

donde:

p: Densidad del fluido (kg/m’)
m: Masa del fluido (kg/m3)

V: Volumen del fluido

2.3 Sistema de depuracion

2.3.1 Separadores fisicos

El término separador es aplicado a una gran variedad de equipos usados para
separar mezclas de dos o mds fases. Estas mezclas pueden estar formadas por: una
fase vapor y una liquida; una fase vapor y una solida: dos fases liquidas inmiscibles
(aceite/agua); una fase vapor y dos liquida o alguna otra combinaciéon de las

anteriores. El disefio apropiado de los separadores es de suma importancia, debido a
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que estos tipos de recipientes son normalmente los equipos iniciales en muchos
procesos. Un disefio inadecuado puede crear un cuello de botella que reduzca la
capacidad de produccion de la instalacion completa. En la figura 2.1 se muestra el

esquema de un separador. [4]

2.3.2 Clasificacion y descripcion de los separadores

Los separadores pueden separarse, segun su forma en:

Separadores cilindricos

Separadores esféricos

Separadores de dos barriles

También los separadores cilindricos pueden clasificarse segin su orientacion
en:

Separadores horizontales

Separadores verticales

2.3.2.1 Separadores horizontales

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 decantacion de la fase pesada
discontinua (hasta un cierto limite). Entre las ventajas y desventajas de este tipo de

separadores estan:

Ventajas

Normalmente empleados cuando la relacion gas 6 vapor—liquido es baja.

Requieren de poco espacio vertical para su instalacion.
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Fundaciones mas econémicas que las de un tambor vertical equivalente.
Por lo general, son mas econdmicos.

Requieren menor didmetro, que un tambor vertical, para una capacidad dada

de gas.
Manejan grandes cantidades de liquido, fuertes variaciones en la entrada de
liquido, 6
separacion liquido—liquido, optimizando el volumen de operacion
requerido.

Los volumenes de retencion facilitan la desgasificacion de liquido y el manejo

de espuma, si se forma.

Desventajas

Variaciones de nivel de la fase pesada afectan la separacion de la fase liviana.
Ocupan mucho espacio horizontal.
Dificil remocion de sélidos acumulados (Necesidad de inclinar el recipiente 6

anadir internos como tuberias de lavado)

2.3.2.2 Separadores verticales

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 fase liviana excede
levemente la velocidad de decantacion de la fase pesada, no se producird la
separacion de las fases, a menos que esta fase pesada coalesca en una gota mas

grande. Entre las ventajas y desventajas del separador vertical estan:

Ventajas
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Normalmente empleados cuando la relacién gas o vapor-liquido es alta y/o
cuando se esperan grandes variaciones en el flujo de vapor/gas.

Mayor facilidad, que un tambor horizontal, para el control de nivel de liquido,
y para la instalacion fisica de la instrumentacidon de control, alarmas e interruptores.

Ocupa poco espacio horizontal.

La capacidad de separacion de la fase liviana no se ve afectada por
variaciones de nivel de fase pesada.

Facilidad de remocion de so6lidos acumulados.

Desventajas

El manejo de grandes cantidades de liquido, fuertes variaciones en la entrada
de liquido, 6 separacion liquido-liquido, obliga a tener excesivos tamafios de
recipiente, cuando se selecciona esta configuracion.

Requiere mayor didmetro, que un tambor horizontal, para una capacidad dada
de gas.

Requiere de mucho espacio vertical para su instalacion.

Fundaciones mas costosas cuando se compara con tambores horizontales
equivalente.

Cuando hay formacion de espuma, o quiere desgasificarse liquido ya
recolectado, se requiere grandes volumenes de liquido y, por lo tanto, tamafios

grandes de tambores verticales.

Como ejemplos de separadores verticales, se tienen los depuradores de gas y
los tambores de succion de compresores: se requiere una separacion liquido-vapor
muy eficiente, especialmente para tambores asociados a compresores reciprocantes.

Estos tambores estan disefiados para incluir mallas separadoras de gotas. [4,7]
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A continuacion se hace una breve descripcion de uno los tipos de separadores
verticales mas usados (depuradores de gas), se presentan algunas de sus

caracteristicas.

La funcién bésica de un depurador es remover pequefias cantidades de liquido
de una mezcla de predominio gaseoso. Su disefio se fundamenta en la primera seccién
de separacion, donde predominan elementos de impactos para remover las particulas

liquidas. [8]

Los depuradores son separadores verticales que no poseen:

Capacidad para hacer una separacion gas-liquido, cuando los volimenes de
liquido son apreciables.
Tamafio suficiente para que el asentamiento por fuerzas gravitacionales sea

optimo.

2.3.3 Principio basicos para la separacion fisica

En el diseno de separadores es necesario tomar en cuenta los diferentes
estados en que pueden encontrarse los fluidos y el efecto que sobre éstos puedan tener
las diferentes fuerzas o principios fisicos. Los principios fundamentales considerados
para realizar la separacion fisica de vapor, liquido o sélido son: el momentum ¢
cantidad de movimiento, la fuerza de gravedad, velocidad critica y la coalescencia.
Toda separacion puede emplear una o mas de estos principios, pero siempre las fases
del fluido deben ser inmiscibles y de diferente densidad para que ocurra la

separacion. [4]
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2.3.3.1 Proceso de separacion

Para mezclas vapor-liquido, la mezcla de fases entra al separador y, si existe,
choca contra un aditamento interno ubicado en la entrada, lo cual conduce que
cambie el momento (cantidad de movimiento) de la mezcla, provocando asi una
separacion gruesa de las fases. Seguidamente, en la seccion de decantacion (espacio
libre) del separador, actian la fuerza de gravedad sobre el fluido permitiendo que el
liquido abandone la fase vapor y caiga hacia el fondo de el separador (seccion de
acumulacion de liquido). Esta seccion provee de tiempo de retencion suficiente para

que los equipos aguas abajo puedan operar satisfactoriamente. [4]

2.3.3.2 Cantidad de Movimiento

Fluidos con diferentes densidades tienen diferente momento. Si una corriente
de dos fases cambia bruscamente de direccion, la gran velocidad adquirida por las
fases, no permiten que las particulas de la fase mds pesada se muevan tan

rapidamente como de las fases livianas, este fenomeno provoca la separacion. [4]

2.3.3.3 Coalescencia

Las gotas muy pequeias no pueden ser separadas por gravedad. Estas gotas se
unen, por medio del fenémeno de coalescencia, para formar gotas mayores, las cuales
se acercan lo suficiente como para superar las tensiones superficiales individuales y

poder de esta forma separarse por gravedad. [4]
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2.3.3.4 Velocidad critica en los separadores

Las gotas de liquido se separan de la fase gaseosa, cuando la fuerza
gravitacional que actian sobre las gotas del liquido es mayor que la fuerza de arrastre
del fluido de gas sobre la gota. Estas fuerzas definen la velocidad critica que es la
velocidad superficial de vapor, a través del depurador, la cual tiene que ser lo
suficientemente baja para prevenir un arrastre excesivo de liquido. Tal velocidad no
esta relacionada con la velocidad sonica. La velocidad critica viene definida por la

siguiente ecuacion: [4]

Vc = K*'\}(pl _pg)/pg

Ec. (2.5)

donde:
V. : velocidad critica (m/s)
K': constante de Souders Brown
1 : densidad del liquido (Kg/m3)
¢ - densidad del gas (Kg/m3)
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RN

SALIDA DEL GAS

SEPARACION POR
COALESCENCIA

SECUNDARIA
ALIMENTACION
, 161
SEPARACION PRIMARIA SE LIGUIDA

¥~ SALIDA DEL LiGUIDO

Figura 2.1. Esquema de un separador vertical.

2.3.3.5 Valores de la constante de Souders Brown para los separadores
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El disefio de separadores y depuradores atiende a la relacion de las tasas
masicas del gas y liquido tal como se comportan dentro del recipiente (WI/Wg). En
los separadores horizontales, la escogencia de la constante K se apoya en la relacion
de la longitud contra el didmetro del separador (L/D). La tabla 2.2 se observa el valor

de K para cada rango de tasas masicas. [4]

Tabla 2.2. Valores de la constante de Souders Brown, para separadores

verticales.

Tasas Masicas Constante K
(Wi/W,) <0,1 0,35
0,1<  (W/Wy) 0,25
<1
(W/W,) >1 0,20

2.3.4 Principios basicos en el disefio de separadores

2.3.4.1 Caudal del gas a condiciones operacionales

Es el volumen de fluido gaseoso que pasa por la seccion transversal de un
conducto en una unidad de tiempo a las condiciones operacionales actuales de la
planta el cual viene dado por la siguiente ecuacion [8].

_ F*PM
" 379%24*3600

Ec. (2.6)

donde:

W flujo masico del gas (1b/s)
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F : caudal del gas (MMPCGD)

PM: peso molecular

2.3.4.2 Caudal de liquido a condiciones operacionales

Es el flujo de liquido que pasa por la seccion transversal de un conducto en
una unidad de tiempo a las condiciones operacionales actuales el cual viene

representado por la siguiente ecuacion [8].

Qi =Q, *6,498Xx107° Ec. (2.7)
donde:

Queo : caudal del liquido a condiciones operacionales (pies’/s)
Q, : caudal del liquido (pies’/s)

6.498x107 : factor de conversion

2.3.4.3. Area de la seccion transversal

A =-—n Ec. (2.8)

donde:
Aq: 4rea de la seccion transversal (m?)
Qqco: caudal del gas a condiciones operacionales (m3/ S)

V.: velocidad critica (m/s)

2.3.4.4 Diametro interno del recipiente
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4*
D = [*TA 4y Ec. (2.9)

donde:
D; : diametro interno del recipiente (m)

A, 4rea de la seccion transversal (m?)
2.3.4.5 Densidad de la mezcla [4]

o = WI+Wg Ec. (2.10)
Q, +Q,

donde:

WI : flujo masico del liquido (kg/s)

W(g : flujo masico del gas (kg/s)

Qg : caudal del gas (m’/s)

Qi : caudal del liquido (m’/s)

2.4.4.6 Volumen de retencion de liquido [4]

En la siguiente tabla se visualizan los criterios para estimar el tiempo de
retencion de acuerdo con la gravedad API del crudo.
A partir de esta informacion se determina el volumen de retencion de liquido

haciendo uso de la siguiente ecuacion:

Vi =60*Q, *T,
Ec. (2.11)
donde:
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\ : volumen de retencion del liquido (m’)
Qi : caudal del liquido (m’/s)

T, : tiempo de retencion (min)

Tabla 2.3. Tiempo de retencion de liquido para separadores

verticales/horizontales.

CRUDOS °API >40 1,5

CRUDOS
CONSIDERADOS  NO
25 < °API
ESPUMOSOS A 3
<40
CONDICIONES
OPERACIONALES
CRUDOS
CONSIDERADOS °API <25 5
ESPUMOSOS

2.3.4.7 Altura del liquido en el recipiente

Ec. (2.12)

donde:

h; : altura del liquido en el recipiente (m)



33

V; : volumen de retencién del liquido (m®)

2.3.4.8 Velocidad de la boquilla de entrada

60
Vi =——
N/
Ec. (2.13)
donde:

Vet : velocidad de la boquilla de entrada (m/s)

m : densidad de la mezcla (kg/m’)

2.3.4.9 Diametro de la boquilla de entrada

Dyet = [—4 @, +Q) )] Ec. (2.14)

7TV g
donde:
Dpet: diametro de la boquilla de entrada (m)
Qq: caudal del gas (m’/s)
Q:i: caudal del liquido (m’/s)
Vpet: velocidad de la boquilla de entrada (m/s)

2.3.4.10 Espesor de la pared del depurador

D,
(Pope - Pn)*(Td)
= +C
15600 * (1—0.6) * (P,., — Pn)

pe

Ec. (2.15)
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donde:

Ep= espesor de la pared del depurador (pulg)
Pope = presion de operacion (psi)

P,= presion normal (psi)

C = corrosion permisible

2.4 SISTEMA DE COMPRESION

El proceso de compresion de gas tiene la finalidad de entregar gas a una
presion mayor a la recibida, o lo que es lo mismo, entregar el gas a un volumen
menor al recibido, para ser usado con fines preestablecidos: transporte, procesos
petroquimicos, inyeccioén, combustion, etc.

2.4.1 Unidades compresoras

Los compresores son maquinas destinadas a producir un aumento en la
presion de un fluido gaseoso. El trabajo es suministrado a estos dispositivos por una
fuerza externa mediante un eje rotativo. Por consiguiente el término de trabajo

efectuado por lo compresores es negativo puesto que €ste es realizado sobre el fluido.

2.4.2 Tipos de compresores

Segun el método de compresion usado, existen dos grandes tipos de
compresores: los de desplazamiento positivo o flujo intermitente y los de flujo
continuo, entre los primeros estdn los compresores reciprocantes, de vena deslizante,
de 16bulo recto, de lobulo helicoidal, etc, y entres los segundos los compresores
centrifugos, axiales y mixtos. A continuacion se muestran algunos tipos de

CoOmpresores.

Compresores reciprocante

Compresores diafragma
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Compresores laberinto

Compresores eyectores

Compresores radiales

Compresores axiales

Compresores de desplazamiento positivo
Compresores rotativo

Compresores de aleta

Compresores de anillo liquido

Compresores de tornillo

2.4.2.1 Compresores reciprocantes

Es una unidad formada por varios cilindros compresores. Estd compuesto
basicamente por un piston, valvulas de succion y descarga y el mecanismo necesario
para producir un movimiento reciprocante, cada uno de ellos unidos a un cigiieial por
medio de dos piezas llamadas: crucetas y bielas compresoras. Comunmente se
presentan operaciones de paso sencillo o de pasos multiples, siendo el mas usado el
cilindro de doble accion. El gas que va a ser comprimido entra y sale del cilindro a
través de valvulas disefiadas para actuar cuando la diferencia de presion entre el
contenido del liquido y las condiciones exteriores es la deseada. La operacion de un
compresor puede considerarse fundamentalmente como isoentropica y la eficiencia se

reporta relativamente a esta base isoentrépica.

2.4.2.1.1 Componentes principales de un Motocompresor

Las unidades motocompresoras tienen una serie de componentes los cuales

tienen como funcién, mejorar el flujo de aire suministrado a la maquina para el

proceso de combustion y enfriamiento. Entre los cuales se encuentran los siguientes:
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Bancadas

Estan disefiadas para soportar las fuerzas alternativas producidas por los
pistones. Esta fabricada de hierro colado, y su estructura es lo bastante fuerte para
soportar el ensamblaje de la parte superior del motor. Sirve de punto de apoyo del
cigiienal, teniendo cubos maquinados y alineados sobre los cuales se montan los

cojinetes antifriccion.

Cigiienal

Es un elemento de vital importancia en un motor reciprocante. Las funciones
principales son: la transmision de la potencia generada por el motor, y la de transmitir
movimiento a otros miembros del conjunto como el arbol de levas, la bomba de agua

y otros.

Crucetas

Son elementos encargados de convertir el movimiento rotativo del cigiiefial en
movimiento alternativo lineal. Son utilizadas en ciertos casos para los pistones de
potencia o pistones de compresion. La cruceta se desliza sobre una guia y sirve para
conectar la biela con el vastago; la cruceta tiene un pasador y una bocina para la
conexion con la biela, mientras que para la conexidén con el vastago, posee una
perforacion roscada, que mediante una tuerca se proporciona la longitud adecuada

para el correcto funcionamiento.

Arbol de levas

Es un elemento de maquina utilizado para el movimiento reciprocante de las

valvulas de admision de escape y de combustible. Ademas, en ciertas aplicaciones se
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emplea para entregar movimiento rotativo a otros componentes como el gobernador.
El arbol esta conectado al cigiiefial a través de un sistema de cadena o engranajes

para transmitir la potencia requerida desde el cigiiefial hasta el arbol de levas.

Piston

Del motor: es el elemento de maquina encargado de convertir la energia de la
combustion en movimiento. Esto se realiza debido a la expansion de los gases de
combustion sobre la parte superior del mismo.

Del compresor: es el elemento encargado de entregar la energia al gas que se

comprime.

Biela

Es el elemento de conexion entre el piston y el ciglienal, transmitiendo el
movimiento reciprocante del piston. Durante un ciclo normal de trabajo, la biela esta
sometida a cargas de traccidbn y compresion de forma alternada y por esto se

construyen de acero forjado de gran calidad. Se conoce como viela de fuerza.

Cilindros

Del motor: para los motores, los cilindros sirven de recipiente para la mezcla
aire — combustible, ademas de servir de guia al piston de potencia o fuerza. Puedan
estar fabricados individual o en bloque, segin sea el tamafio y el fabricante. Deben
estar disefiados para resistir las diferentes cargas y temperaturas a que estan expuestos
durante la operacion del equipo.

Del compresor: para el compresor, los cilindros son los elementos que

limitan el volumen de gas a manejar, ademas de servir de guia al piston. Los tamafios
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de los cilindros varian entre dimensiones que van desde didmetros de 2 % pulgadas

hasta 26pulgadas. En los cilindros se montan las valvulas de admision y de escape.

Compresores

Dinamicos

| Desplazamiento positivo |

!

.
'

-

Evector

Centrifugo

Axial l

Raotatorios

|

| |

l

l Reciprocantes |

! ]

Aletas

Anillo liguido Tornillo

Simple Cruceta Diafragma

Figura 2.2. Clasificacion general de los compresores.

2.4.2.1.2 Los compresores reciprocantes pueden ser de tipo:

A. Separados

Cuando la unidad posee la parte motriz y parte compresora por separado y por

lo tanto dos cigiienales. En la Planta Compresora Santa Ana III, en la compresion

alquilada, los motocompresores instalados presentan estas caracteristicas.

En la figura 2.3 se observa el diagrama de compresores de tres etapas

operando como unidad separada.
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Caracteristicas de un compresor operando como unidad separada

Los enfriadores de gas estan ubicados entre dos etapas sucesivas.

Los depuradores de liquido estdn ubicados entre dos etapas sucesivas y a

continuacion del enfriador.

El flujo de gas es el mismo en todas las etapas.

La variacion de bolsillo en la ultima etapa hace variar la relacion de
compresion.

La variacion de bolsillo en la primera etapa, hace variar el flujo.

La variacion de bolsillo en la etapa intermedia hace variar la relacion de

compresion y el flujo.

[ IE DESCARG
H .ABEZAL[E[E‘J.AB.A O_”
| CABEZAL DE SUCCION

GAS
ADOR
DEPURADOR
DEFURADOR
- Etzpd
LIGUIDOD
T Liouipo
| Ps S s Liguioa
Ej i - Ps
Botella de
Succion Botella de Botella de
o Succidn Succidén
Ps < Pd - Ps<Pd Ps<Pd
— Cilindro Cilindro Cilindro
1ra Etapa 2da Etapa 3ra Etapa
e Pd Pd
Bmlell el ) = Botella de — Botella de
y Jescaly: Jescar g
-
<A . -
)0
ENFRIADOR ENFRIADOR
ENFRIADOR

Figura 2.3. Diagrama de un compresor de tres etapas operando como unidad
separada.
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B. Integrales

Son aquellos donde la misma unidad incluye parte motriz y parte compresora,
solo hay un cigiiefial; en la Planta Compresora Santa Ana III, las unidades de la
compresion propia son motocompresores reciprocantes de tipo integral. Estas
unidades son lo por lo general de baja velocidad (300 RPM), las marcas mas
conocidas en Venezuela son: Ingersoll Rand, Cooper Bessemer y Clark. En la figura

2.4 se observa el diagrama de compresores de tres etapas operando contra cabezales.

Caracteristicas de un compresor operando contra cabezales

Los sistemas de enfriamiento estan ubicados entre el cabezal de descarga de
una etapa y el cabezal de succion de la siguiente etapa.

Los depuradores estan ubicados antes de los cabezales de succion.

El flujo en cada etapa es diferente.

La variacion del bolsillo variable en cualquier cilindro compresor varia el
volumen de gas manejado.

La relacion de compresion es fijada por el campo, no por el compresor.
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Figura 2.4. Diagrama de un compresor de tres etapas operando contra

cabezales.

2.4.3. Factores que afectan la operacion de compresores reciprocantes

Los calculos de las diferentes variables y resultados, en un compresor

reciprocante que opere bajo el ciclo adiabatico y aun en el politropico son facilmente

predecibles, usando las ecuaciones deducidas, sin embargo en la practica estos

valores se alejan mucho de los teodricos, es decir se generan grandes pérdidas debido a

factores que son dificiles de predecir con precision.

Entre los factores que afectan los resultados se pueden mencionar los

siguientes:

Disefio del compresor.
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Velocidad del compresor (en los casos de velocidad variable de amplio
rango).

Disefo de vélvulas.

Temperatura y presiones de succion y descarga.

Composicion del gas natural.

Filtracion en los anillos del piston.

Filtracion en los anillos de la empacadura.

Filtracion en las valvulas.

2.4.4 Proceso de Compresion

En cualquier tipo de compresor, la compresion se realiza siguiendo los
procesos basicos: el proceso isotérmico; donde se extrae todo el calor generado; y el
proceso politropico, donde se extrae una parte del calor, este Ultimo tiene dos

modalidades: el politropico propiamente dicho y el adiabatico.

2.4.4.1. Proceso isotérmico

Ocurre cuando se mantiene la temperatura constante a medida que aumenta la
presion, para lo cual es necesario extraer todo el calor generado durante el proceso,

incluyendo el calor de compresion y el de friccion.

P*V = constante

Ec. (2.16)

donde
P= presion (Psia)

T= temperatura (°F)
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2.4.4.2. Proceso politropico

En este se le extrae al gas una cantidad de calor diferente al total generado
durante el proceso, incluso puede que no se le remueva ningtn calor; lo cual hace que
la curva sea mas inclinada que el proceso isotérmico, sigue la ecuacion, donde n es el

llamado exponente politropico.

P*V" = constante
Ec. (2.17)
donde
P= presion (Psia)
T= temperatura (°F)

n= exponente Politrdpico y su valor se obtiene experimentalmente

2.4.4.3. Proceso adiabatico

El proceso adiabatico ocurre cuando el calor extraido al gas es s6lo generado
por la friccion o el roce, es decir, no se le agrega ni se le quita calor durante el
proceso, entendiéndose el calor generado por el proceso de compresion sigue la

ecuacion:

PV K= constante

Ec. (2.18)

donde:
P= presion (Psia)

T= temperatura (°F)
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k= la relacion de calores especificos del gas

Ciclo adiabatico

El ciclo adiabatico estd basado en el proceso adiabatico y consta de cuatro
partes:

Compresion adiabatica desde la presion de succion Ps hasta la presion de
descarga Pd.

Descarga de gas comprimido desde la parte interna del cilindro hacia la
tuberia.

Expansion adiabética del gas que permanece dentro del cilindro de Pd a Ps.

Succidn del gas desde la tuberia de succion.

2.4.5. Motor de cuatro tiempos

Se denomina ciclo o motor de cuatro tiempos el que precisa cuatro o cinco
carreras de piston o émbolo (dos vueltas completas del cigiiefial) para completar el
ciclo termodinamico. Estos cuatro tiempos son:

Primer tiempo (0-180°) de admision

En esta fase el descenso del piston desde el punto muerto superior (PMS) al
punto muerto inferior (PMI) permite aspirar la mezcla aire combustible en los
motores de encendido provocado o el aire en motores de encendido por compresion;
en el primer tiempo el cigiiefial gira 180° y el arbol de levas 90° y la valvula de
admision (AV) se encuentra abierta y su carrera es descendente. Al final de la
admision ( en el PMI) se cierra la valvula de admision. El llenado del cilindro
requiere un trabajo negativo.

Segundo tiempo (180°-360°) de compresion

Al llegar al final de carrera inferior la valvula de admision se cierra,
comprimiéndose el gas contenido en la camara por ascenso del piston. En el segundo

tiempo el cigiiefial gira 180° y el arbol de levas 180°, ademas ambas valvulas se
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encuentran cerradas y su carrera es descendente. En el principio esta compresion es

adiabdtica. La compresion requiere un trabajo negativo.

Tercer tiempo (0-180°) de exposicion

Al no poder llegar al final del PMS el gas ha alcanzado la presion minima. En
los motores de encendido provocando, salta la chispa en la bujia provocando la
inflamacion de la mezcla, mientras que en el motores diesel, se inyecta con jeringa el
combustible que se auto inflama por la presion y temperatura existente en el interior
del cilindro. En ambos casos, una vez iniciada la combustion, esta progresa
rapidamente incrementando la temperatura en el interior del cilindro y expandiendo
los gases que empujan el motor. Esta es la ultima fase en la que se obtiene el trabajo
positivo. En este tiempo el cigiienal gira 170° mientras que el arbol de levas 260°,
ambas valvulas se encuentran cerradas y su carrera es descendente (desde el PMS al

PMI).

Secuencia del ciclo de Compresion
La secuencia completa del tiempo la realiza en 360°, es decir, una vuelta del

volante, la cual es la siguiente.

1.- Ciclo de compresion: la compresion es realizada a partir de 77° antes del
punto muerto superior (apms) cuando cierra la valvula de eyeccion de gas
combustible, aumentando su compresion a los 4° apms cuando realiza el ciclo de

ignicidon o combustion para culminar en 0° pms.

2.- Ciclo de ignicién o combustion: es realizado mediante un generador
altronic que genera una chispa de encendido doble que es transmitida mediante el
cableado a dos bujias que se encuentran en la camara del cilindro de fuerza el cual es

realizado a los 4° apms. en algunos motores se realiza en 10° apms esto depende de
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algunas variables como altitud sobre el nivel del mar o composicion del gas

combustible.

3.- Ciclo expansion: la expansion es realizada a partir de 0° pms culminando a
los 70° después del punto muerto superior (dpms) en la cual el cilindro de fuerza

genera sus hp. (caballos de fuerza).

4.- Ciclo de escape o lumbreras de escape: el escape de los gases quemados es
realizado a partir de 70° antes del punto muerto inferior (apmi) culminando a los 70°
dpmi. el escape es realizado mediante lumbreras u orificios que se encuentran en la
camisa del cilindro de fuerza a 20° antes de abrir las lumbreras de admision y cierran
a 20° después de cerrar las lumbreras de admision, por el cual realiza la expulsion de
los gases quemados o gases de escape, producto del trabajo realizado, estos gases
entran en la turbina de potencia por medio del anillo de tobera el cual lo guia hacia el

impulsor de la turbina generando trabajo en ella.

5.- Ciclo de admision o lumbreras de admision: la admision es realizada a
partir de 50° apmi. para culminar a los 50° dpmi. mediante lumbreras de admision u
orificios que se encuentran en la camisa del cilindro de fuerza por donde entrara el
aire produciendo barrido de los gases quemados, a 20° después de abrir las lumbreras
de escape, cerrando a 20° antes de cerrar las lumbreras de escape y 17° después de
abrir la valvula de iny. del gas combustible, como se podra ver cuando abren y cierran
las lumbreras de admision las lumbreras de escape contintan abiertas, esto es para
completar el barrido de los gases quemado que se encuentran en el cilindro y
quedarse con el aire limpio y mezclado con el gas combustible necesario para la
combustion. el aire de barrido que es suministrado al cilindro mediante las lumbreras
de admision es producido por el soplador de la turbina de potencia, anteriormente en
el ciclo de escape se habia dicho que los gases de escape generaban trabajo en la

turbina, bien este trabajo es reflejado mediante un eje al soplador de la turbina de
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potencia, este soplador extrae el aire del ambiente por medio del purificador y lo
introduce en la galeria de barrido donde se encuentran los intercooler o enfriadores de
barrido de forma independientes por cada cilindro de fuerza, este aire pasa por la
parte externa de las tuberias de los enfriadores de barrido el cual es enfriado a una
temperatura adecuada para llegar a cada uno de los cilindros de fuerza en su ciclo de
admision; asi como también, en los enfriadores de barrido por sus tuberias
internamente circula agua que es impulsada por medio de una bomba y es enfriada

por el enfriador principal del motor.

6.- Ciclo de la valvula de inyeccion de gas combustible: la abertura de la
valvula de inyeccion de gas combustible es realizada a partir de 35° dpmi. para
culminar a los 77° apms. mediante una valvula de inyeccidon que se encuentra
instalada en la camara del cilindro de fuerza, permitiendo el paso del gas combustible,
el cual se une al aire de admisién para producir la mezcla necesaria para la

compresion y combustion.

2.5. Sistema de enfriamiento

El proceso de compresion esta asociado al efecto de aumento de temperatura
del gas natural, es por eso que después de cada etapa de compresion es necesario
enfriar el gas. Actualmente, en las plantas compresoras de gas el sistema de
enfriamiento utilizado son los intercambiadores de calor por aire, resultando mas
econdmicos que otros debido a que cada vez se dificulta disponer de agua como

medio para enfriar los fluidos del proceso. [6]
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Figura 2.5. Secuencia del tiempo del motor marca Clark modelo TLA-10.

(P.M.S.): Punto Muerto Superior
(P.M.L.) : Punto Muerto Inferior

2.5.1 Enfriadores por aire

En un enfriador de aire el fluido a ser enfriado fluye por el interior de un haz
de tubos aleteados, mientras el aire fluye sobre la superficie externa de los tubos con
patron de flujo transversal. El flujo de aire puede ser producido por tiro natural en una
chimenea o torre o por un ventilador. Estos enfriadores estan constituidos por tubos

con aletas para una mayor area de transferencia de calor. Poseen una estructura de
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sustentacion de acero con una camara y anillo para el ventilador de flujo axial con su
impulsor, asi como diversos accesorios tales como: persianas, protector de ventilador,
tirantes y protectores contra granizo. [6]

La industria de proceso, en general, cuenta con una gran numero de equipos
de transferencia de energia. De manera general los intercambiadores de pueden

clasificar tomando como base los siguientes conceptos:

Segun el fluido de enfriamiento

De acuerdo con los procesos de transferencia
De acuerdo al tipo de servicio

De acuerdo a su funcion en el proceso

De acuerdo al tipo de construccion

Seglin estos ultimos criterios los intercambiadores pueden ser:
Multitubos

De un solo tubo

De placas

Superficies extendidas

De contacto directo

Servicios especiales

Para la evaluacion de este estudio se tomaron en cuenta los intercambiadores
de superficie extendida llamados enfriadores por aire. Estos enfrian y condensan el
fluido mediante el aire atmosférico [2]. Los enfriadores por aire estan conformados
por uno o mas ventiladores de flujo axial, de velocidad relativamente baja y

diametros grandes, que forzar o inducen al aire a fluir a través de un banco de tubos.

Descripcion de los intercambiadores de calor
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En los intercambiadores de calor enfriados por aire, el aire pasa a través de un
banco de tubos de superficie extendida (tubos aleteados), por donde circula el fluido
del proceso, al cual se le reduce la temperatura de acuerdo a las necesidades
requeridas. El aire atmosférico se impulsa a través de un banco de tubos, mediante

ventiladores que suministran el flujo de aire bien sea de tiro forzado o inducido.

2.5.1.1. Generalidades

Haz de tubos: conjunto de cabezales, tubo o armazén. También se les llama
una seccion.

Bay: uno o mas haces de tubos servido por uno o mas ventiladores incluyendo
la estructura, el pleno y otros equipos presentes.

Unidad: uno o més haces de tubos en uno o mas bays para un servicio unico.

Banco: uno o mas bays incluyendo uno o mas unidades arregladas en una

estructura continua.

2.6. Normativa Pdvsa para el disefio y evaluacion de sistemas de compresion

Existen distintas normativas que rigen el disefio de sistemas de compresion y
el cumplimiento de dichas normas viene a garantizar el uso seguro de estos sistemas.
Todas estas reglas, normas y codigos, proporcionan requisitos en la seleccion de los

equipos adecuados para garantizar un 6ptimo proceso.

Normas PDVSA N°90616.1.027.Separadores liquido-vapor (Manual de
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Ingenieria de Diseo)

Pertenece al manual de ingenieria de disefio de las normas PDVSA y abarca
todo lo correspondiente a los procedimientos para calcular el tamafio de los

separadores.

2.6.2. Norma PDVSA N° MDP-03-S-01. Separacion Fisica. Tambores
separadores

Principios basicos (manual de disefio de proceso)

En este documento se presenta informacién acerca de los fundamentos
tedricos que permiten una dptima comprension de la terminologia relacionada con el
area de las separaciones fisicas de fluido, haciendo énfasis en la separacion liquido-

vapor.

2.6.3. Norma PDVSA N° MDP-05-E-03.Transferencia de calor.
Procedimiento de

disefio para enfriadores por aire (manual de disefio de proceso)

Este documento tiene como proposito proveer al ingeniero de proceso y
disefio una herramienta de célculo manual para el dimensionamiento preliminar de

enfriadores de aire.

2.7 Descripcion de simuladores

La simulacién de proceso es una técnica que permite predecir en forma rapida
y confiable el comportamiento de un proceso o planta de gas, a partir de la

representacion matematica y realista del mismo. En estos programas se combina la
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fuente de datos de una libreria extensa de componentes quimicos y de métodos de
prediccion de propiedades termodinamicas para ofrecer al ingeniero de proceso la
facilidad de elaborar un modelo matematico representativo de la respuesta del

proceso de estudio a determinadas condiciones de operacion.

2.7.1 Simulador Pro II/ Provision V 7.1

El Pro II/ Provision V. 7.1 es uno de los programas de simulacion de proceso
en estado estacionario mas completo que existe en el mercado. Este se encarga de
predecir el comportamiento de los diferentes equipos y propiedades de las corrientes
luego, de establecer el estado estable del sistema. Este programa soporta dos
interfases basicas, la primera se caracteriza por las instrucciones de la computadora,
por medio de un lenguaje de programacion especifico. Las otras interfases, que se
usaran para este trabajo, son completamente graficas, realiza una traduccién de un

dibujo al programa para realizar la simulacion. [1]

2.7.2 Simulador PIPEPHASE V. 9.0

Es un simulador de flujo de tuberias de fluidos multifasicos en estado estable,
usado para el modelaje de sistema de recoleccion y transporte de petroleo y gas. La
simulacién permite predecir el comportamiento estacionario de la planta de
operaciones, redes de tuberias cuando se produce cambios en variables de proceso,
como nuevas alimentaciones, también es posible predecir el comportamiento de
plantas y redes de tuberia existentes que puedan ser sometidas a diferentes
condiciones de operacion, a fin de analizar la respuesta del proceso ante de esta

modificacion, proporcionando guia para optimizar un proceso. [1]

2.7.3 Programa de calculo para compresores COMPRES
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El COMPRES es un software exclusivo para compresores, en el cual se
introducen parametros de disefio de los mismos que permiten obtener el

comportamiento del mismo al ser sometido a diferentes condiciones operacionales.

2.8 Estadistica

La estadistica representa un conjunto de conocimiento que permiten tratar con
datos cuantitativos que reflejen cualquier grado de incertidumbre. Existen seis
aspectos basicos en la estadistica aplicada, que son:

Tipo de datos.

Variables aleatorias.

Modelos.

Parametros.

Estadistica de la muestra.

Caracterizacion de los sucesos u ocurrencia al azar.

A partir de los aspectos anteriores se pueden desarrollar estrategias y
procedimiento que permitan tratar con estadistica de estimacion y estadistica
inferencial. Lo que sigue se enfoca mas hacia la estadistica inferencial, debido a su

espectro de mas amplia utilidad. [3]

2.8.1 Prueba de la bondad de ajuste

Consiste en probar si un conjunto de observaciones sigue 0 no una

distribucion preconcebida, este concepto tiene aplicaciones industriales.

2.81.1. Procedimiento de la prueba
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Esta prueba se basa en la estadistica de la prueba Ji cuadrada (X?) la cual se

calcula mediante la siguiente ecuacion:

Ec. (2.19)
con f grados de libertad

Cada observacion experimental se puede clasificar en una de r categorias o
celdas.

r = numero total de celdas.

O;= nimero de observaciones que ocurren en la celda j.

E; = nimero esperado de observaciones para la celda j en base a la
distribucion preconcebida.

N = numero total de observaciones.

f = grados de libertad para la prueba.

Suposiciones

Las observaciones representan una muestra seleccionada al azar de una
poblacion especificada.

El ntimero de conteos esperados E; en cada categoria debe ser aproximada a 5

0 mas.
Prueba de hipotesis
H,= La muestra procede de la distribucion teorica especificada.

H,= La muestra no procede de la distribucion teodrica especificada.

2. Paraun grado de confiabilidad estimado



Se rechaza H, si la X? de la muestra > X? tabulada.

Se acepta H, si la X? de la muestra < X tabulada.
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CAPITULO 111

El trabajo realizado comprendi6 la evaluacion del sistema de compresion de
la planta compresora Santa Ana III. Esta con mas de 20 afios de operacion, ha
presentado problemas en cuanto a la alimentacion de la tercera etapa de compresion
(800 psig), de alli la importancia de este estudio. Inicialmente, consistié en la
investigacion bibliografica de los parametros de disefio de los separadores verticales y
de los términos técnicos asociados a los motocompresores y a los enfriadores de gas.
Posteriormente, se realizd un levantamiento isométrico de la red de tuberias, para de
esa manera obtener las caracteristicas de los dispositivos instalados en las lineas;
informaciéon que fue previamente organizada para facilitar el suministro de datos,
junto a las condiciones operacionales a los simuladores, teniendo como muestra la
tabla 3.5. y encontrandose el resto en el apéndice C. Seguidamente, se procedio a
modelar las lineas de flujo con sus respectivos equipos empleando como herramientas
los simuladores PIPEPHASE V 9.0y PROII V 7.1

También se realizaron entrevistas a los operadores y a los ingenieros de

procesos a fin de conocer cual era el estado de sistema de compresion.

3.1 Identificacion de las variables operacionales de las unidades del sistema de

compresion

Esta etapa representa el punto de inicio para el alcance de los siguientes
objetivos; consistid en la recoleccion de los valores operacionales, tanto para los
programas de simulacion como para el disefio basico de un depurador gas-liquido. Se
realizd una revision de los manuales de disefio y se procesd la informacion
suministrada por los operadores de planta, mediante la cual se tomaron mediciones de

parametros como presion y temperatura de operacion, relacionados con cada equipo.
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3.1.1 Depuradores

Este equipo constituye la fase inicial del proceso, se tomaron valores de
presion y temperatura tanto a la entrada y salida, y el didmetro en las boquillas de

entrada y salida del gas y del liquido.

3.1.2 Compresores

Todos los compresores de movimiento alternativo tienen un volumen o
espacio muerto entre la parte superior del émbolo y la parte correspondiente al
cilindro, y en tal localizacion se encuentran las vélvulas de succion y descarga. Los
compresores instalados en la planta son de doble accion, lo que significa que realiza
compresion en uno y otro sentido de su carrera. El émbolo en su desplazamiento no
llega a tocar la parte superior del cilindro, por lo cual queda un espacio libre
alrededor de las valvulas, lo que es conocido como volumen de espacio muerto y que
generalmente se expresa como una fraccion o porcentaje del volumen de
desplazamiento total, denominado volumen muerto normal (VMN); el porcentaje de
volumen muerto para cada cilindro se encuentra en la tabla 3.2, tanto para la parte
delantera (VMN HE), como la trasera (VMN CE); para posteriormente aplicar lo
expuesto acerca de compresores de moviendo alternativo con espacio muerto; cabe
destacar que diariamente se realiza un recorrido de donde son tomados los parametros

del motocompresor de las lineas de entrada y salida de cada etapa.

3.1.3 Enfriadores

En este equipo se establecieron como variables operacionales mas relevante la

temperatura de entrada y salida del enfriador.
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3.1.4 Descripcion del recorrido del gas

El gas proveniente de 60, 250 y 800 psig, pasa a través de tuberias de 207,
14” y 8” respectivamente. En la primera etapa de compresion, el gas de campo pasa
al depurador de gas para desalojar alguna particula sélida y liquido contenidos en la
corriente. Posteriormente el gas ya depurado sale por una de tuberia de 20” hacia el
cabezal de succion de la primera etapa donde es alimentado el cilindro compresor, a
través de una linea de 8”, para elevar la presion de 60 a 250 psig y pasar luego al
cabezal de descarga de la primera etapa. En la segunda etapa el gas de campo se une
con el gas comprimido en la primera etapa, antes de pasar al depurador de 250 psig,
por medio de una linea de 18”, saliendo de ésta por una tuberia de 14” hacia el
cabezal de succion de la segunda etapa, para alimentar al segundo cilindro por medio
de una tuberia de 67, hasta comprimir el gas hasta una presion de 750 psig
aproximadamente. Sale del cilindro a través de una linea de 6”, hacia el cabezal de
descarga de la segunda etapa. De este cabezal sale una linea que lleva el gas
comprimido, uniéndose con el de campo para entrar al depurador de 800 psig. La
tercera y ultima etapa de compresion tiene el mismo principio que la segunda, a
diferencia de la anterior, el gas de campo pasa por una tuberia de 8 pulg se une con el
gas de la segunda etapa, pasando por el depurador y finalmente va a los cabezales,
para posteriormente ser comprimidos hasta una presion cercana a los 1.200 psig.
Anteriormente el gas de la ultima etapa pasaba por una siguiente para elevar la
presion hasta 3.000 psig y este gas era utilizado para la inyeccion de los pozos o lo
que se llama levantamiento artificial. En la figura 3.1 se muestra el esquematico del
sistema de compresion llevado a cabo en la planta, se observa que el gas de la tercera
etapa de compresion no pasa por el enfriador, por considerar que la variacion de la

temperatura no es apreciable.
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3.1.5 Composicion en base humeda

Uno de los datos requeridos en el estudio, es la composicion de cada
alimentacion, la cual se obtuvo por medio de la cromatografia de gas, sin embargo
esta composicion es en base seca y el gas tiene un contenido de humedad, por lo que
mediante el programa Pro II se simul6 la saturacion de dicho gas para obtener una
composicion en base humeda. En la figura 3.2, se puede ver el esquema para el
calculo de la composicion en base humeda mediante el simulador. Se realizaron
iteraciones aumentando el flujo de agua hasta que la composicidn resultante se hizo
constante y se tomo €sta como composicion en base himeda de gas y el contenido de

humedad respectivo.

1 PRO/II with PROVISION - Untitled - [Flowsheet]

AL Fle Edt Input Output Tooks Draw Yiew Options ‘Window Help -3 x
== = ] s e e = e At YA =R = | =100 & 2w
=
- =
-

Figura 3.2. Representacion del esquema de simulacion para el calculo de la

composicion en base himeda.



A continuacion se muestra la tabla 3.4, la composicion en base huimeda
arrojada por el simulador para cada nivel de presion del gas proveniente del campo a

la entrada y la salida se ubica en el apéndice B.

Tabla 3.1. Composicidon en base himeda a la entrada de cada

depurador.

N2 0,013000 0,013100 0,002370
CcO2 0,091800 0,092800 0,121400
Cl 0,726200 0,734100 0,785100
C2 0,071500 0,072200 0,047600
C3 0,045200 0,045500 0,024600
Tabla 3.1. Composicion en base humeda a la entrada de cada depurador.
(Continuacion)
n-C4 0,013900 0,013900 0,006180
i-C5 0,005300 0,005150 0,001950
n-C5 0,003960 0,003810 0,001560
C6 0,003713 0,003250 0,001370
Cc7 0,002406 0,001710 0,000930
C8 0,001545 0,000720 0,000460
C9 0,000139 0,000030 0,000050
C10 0,000000 0,000000 0,000000
H20 0,009931 0,002450 0,001130
H2S 0,000000 0,000000 0,000000




Mediante la prueba de la bondad de ajuste se determind si las composiciones
en base himeda, calculada por el simulador a la salida de los depuradores, son
estadisticamente diferentes a las obtenidas de la cromatografia de gases. Para ello, se
procedid a calcular la composicion en base seca de la obtenida del simulador. Estos

procedimientos son mostrados en la muestra de célculo.

3.2. Simulacion mediante pro ii del proceso de compresion a las condiciones

operacionales actuales de la planta

Esta etapa se fundamenta en reproducir las condiciones actuales de la planta
de estudio. Para ello, se tomaron como premisas condiciones operacionales para flujo
continuo y condiciones estacionarias. A partir de los datos operacionales tomados de
campo, se procedio a realizar el esquema del sistema de simulacidén siguiendo la

siguiente metodologia:

Elaboracion del diagrama de flujo y esquema de la conexioén entre las

corrientes con las operaciones unitarias

Este es el primer paso en el proceso de simulacion, figura 3.3, se identifican
los equipos de depuracion, compresion y enfriamiento para posteriormente unir las
lineas.

3.2.1 Definicion de los componentes del sistema

La seleccion se realiza a través de los componentes contenidos en la libreria

del simulador, el cual cuenta con una extensa lista de componentes (figura 3.4).



3.2.2 Seleccion de la ecuacion de estado termodinamico

Todas las ecuaciones de estado tienen una limitante y se debe elegir la mas
apropiada para

este estudio. Para este caso se selecciond Peng Robinson, esta ecuacion es una

de las mas usadas, puesto que esta disefiada para gases e hidrocarburos livianos

> i
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(figura 3.5).

Figura 3.3. Esquema del sistema de compresion en PRO II.
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Figura 3.4. Seleccion de los componentes del sistema.
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Figura 3.5. Seleccion de las ecuaciones de estado termodinamicas utilizadas.



3.2.3 Suministro de los datos de las corrientes de alimentacion. (figura 3.6)

Se especifican la composicion en base humeda, tabla 3.4.
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Figura 3.6 Fracciones molares de los hidrocarburos presentes en el gas.

3.2.4 Suministro de las condiciones de operacion

Se especifican la presion, temperatura y flujo.

En la figura 3.7 se muestra la representacion del esquema.
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Figura 3.7. Condiciones establecidas para la alimentacion.

Actualmente el gas que sale de la tercera etapa de compresion no pasa por el
enfriador ya que la temperatura de salida estd alrededor de 120 °F y el requerimiento
del cliente es de 110°F y la diferencia se alcanza por el recorrido del gas expuesto a

las condiciones climaticas

3.3. Calculo mediante hoja de Excel de las variables de disefio de las unidades

de depuracion

La evaluacion de los depuradores instalados, abarco la realizacion de una hoja
de calculo para obtener las variables mas relevantes que conlleve al logro de este
objetivo. Para esta evaluacion se selecciond uno de los depuradores de la planta, se
escogid el depurador de 800 psig, ya que éste va a ser sometido a las nuevas
condiciones; se necesita determinar si el depurador instalado cumple con la
especificacion establecida para un gas, con una presion de operacion de 500 psig, asi

determinar la capacidad de desalojar el liquido de la corriente que viene de campo y



el proveniente de los otros depuradores, por la recirculacion presente en el sistema.
Por todo lo anterior, se muestra a continuacion los calculos bésicos y consideraciones

de diseno de un depurador liquido-gas. Conocidos los siguientes pardmetros:

Presion de operacion: 500 psig

Flujo de gas: 32 MMPCG
Temperatura: 95 F

Gravedad de gas: 0,750

Peso molecular del gas: 21,733 Ib/Imol
Densidad del gas:0,280 Ib/pies’
Densidad del liquido: 42,42 Ib/pies’

Factor de compresibilidad:

La forma de la ecuacion de estado en que interviene el factor de
compresibilidad, es muy sencilla, la tnica dificultad radica en poder disponer de
diagramas para todos los gases; sin embargo esta labor puede reducirse a la
elaboracion de un diagrama; se puede lograr lo anterior utilizando variables de estado
reducidas.

Los valores criticos de presion, temperatura y volumen especifico son unicos
en el punto critico de cada gas. La tabla 3.5 presenta las propiedades criticas de los

componentes del gas natural.

Tabla 3.2. Propiedades criticas para cada componente.

COMPONENTE TC(K) PC(ATM) TC(R) PC(PSIA)
N2 126,2 33,50 227,49 492,45
CO2 304,2 72,90 547,89 1071,63
Cl 190,7 45,80 343,59 673,26




C2 305,4 48,20 550,05 708,54
C3 369,9 42,00 666,15 617,4
1-C4 408,1 36,00 734,91 529,2
n-C4 419,6 39,70 755,61 583,59
1-C5 461,0 32,90 830,13 483,63
n-C5 469,8 33,30 845,97 489,51
C6 507,9 29,90 914,55 439,53
C7 540,2 27,00 972,69 396,9
C8 398,7 22,50 717,99 330,75
C9 595.,0 23,00 1071,33 338,1
C10 619 20,8 1114,53 305,76

Con la composicion molar en base himeda de cada una de los componentes.

se obtienen las coordenadas reducidas mediante las siguientes ecuaciones:

Presion pseudocritica:

i = Z yi X Pc
Ec. (3.2)

donde:
P.= presion
P.= presion critica

yi = fraccién molar de cada componente.

Temperatura pseudocritica:

-?c = Zyl XTC
Ec. (3.3)




donde:
T, = temperatura pseudocritica.
T, = temperatura critica.

yi = fraccion molar de cada componente.

A partir de estas correlaciones, se obtienen las coordenadas seudoreducidas

haciendo uso de las siguientes ecuaciones:

Presion Pseudoreducida:

Ec. (3.4)

Temperatura Pseudoreducida:

Ec. (3.5)

Mediante la composicion de la corriente de entrada del depurador de 800 psig
y la temperatura y presion critica de cada componente, se procede hacer los calculos

para determinar estas coordenadas.

Temperatura pseudocritica:
En la tabla 3.3 se muestra los célculos realizados para determinar ésta

temperatura.

Tabla 3.3. Fracciones molares y temperatura criticas para el calculo de las

coordenadas pseudoreducidas.



Yi TC(R) y, xT,
0,00237 227,49 0,539
0,1214 547,89 66,514
0,7851 343,59 269,753
0,0476 550,05 26,182
0,0246 666,15 16,387
0,00534 734,91 3,924
0,00618 755,61 4,670
0,00195 830,13 1,619
0,00156 845,97 1,320
0,00137 914,55 1,253
0,00093 972,69 0,905
0,00046 717,99 0,330
0,00005 1071,33 0,054
0,000 1114,53 0,000
Dy xT, 393,45

T =393,45°R

Presion pseudocritica:
De igual manera se procedié con la presion pseudocritica, lo cual se observa

en la tabla 3.4.

Tabla 3.4. Fracciones molares y presiones criticas para el calculo de las

coordenadas pseudoreducidas.

Yi PC(PSIA) Yy, x P,




0,00237 492,45 1,167
0,1214 1071,63 130,096
0,7851 673,26 528,576
0,0476 708,54 33,727
0,0246 617,4 15,188
0,00534 529,2 2,826
0,00618 583,59 3,607
0,00195 483,63 0,943
0,00156 489,51 0,764
0,00137 439,53 0,602
0,00093 396,9 0,369
0,00046 330,75 0,152
0,00005 338,1 0,017
0,000 305,76 0,000
>y, xP, 718,03

El valor calculado es de 718,03.
Con los valores resultantes, seguidamente se procede a calcular la coordenada
pseudoreducida, los célculos se realizan mediante una hoja de célculo en Excel, ver

apéndice B.1, hasta obtener los siguientes valores, usando las ecuaciones 3.4 y 3.5:

T =1411

P =0,717



Mediante la grafica generalizada de compresibilidad de Nelson-Obert, figura

F.1, se determind el factor de compresibilidad de la mezcla interceptando las

coordenadas pseudoreducidas siendo el valor obtenido de 0,939. El mismo

procedimiento se realizd para la corriente de 60, 250 y 800 psig. Los resultados se
visualizan en la tabla E.1.

Conocidos los datos requeridos, se procede al calculo de las variables de

disefio para un depurador de 500 psig.

Calculo de las tasas de de flujo de mezcla, gas y liquido.
Haciendo uso de la ecuacion 2.6 y sustituyendo los valores de flujo de gas se

tiene:

32MMPCGD x21.733 lo
W Ibmol

" 379 x 24 x 3600

W, =21,238 Ib/s

El flujo de liquido (Qy) viene dado por la siguiente ecuacion:

W, =0.01xW,_
Ec. (3.5)

A partir de esta ecuacion y sustituyendo el valor calculado del flujo de la

mezcla se determina esta variable.

W, =0.01x21,238lb/s

W, = 0,2138 Ib/s



Por balance de masa se obtiene el flujo de gas (Qy):

Ec. (3.6)
W, = (21,238-0,2138) Ib/s

W, = 21,0256 Ib/s

Célculo de la constante de Souders Brown.
Como ya se ha mencionado ésta depende de la relacion de tasa masica, para lo

cual se halla mediante el cociente de los flujos masicos. Teniendo lo siguiente:

W, 0,21238lb/s

W 21,0256lb/s

9

Con este valor, de la tabla 2.2, se obtiene un valor de K igual a 0.35 para
separadores verticales y debido a que para equipos de depuracion el valor de K es 2/3

mayor al utilizado para separadores verticales el valor sera de 0,583.

Determinacion de la velocidad critica.
La ecuacion utilizada para el célculo de la velocidad critica es la 2.5,

sustituyendo los datos requeridos al inicio del estudio en esta se tiene que:

42,432 -0,280
0,280

V, =0,583 \/

V, =7,15pies/s



4. Calculo de la seccion transversal del recipiente.
Segun la ecuacion 2.8 y sustituyendo la velocidad anteriormente determinada,

asi como el flujo de gas se tiene:

_ 32x10° pies® /s
® 7,15pies/sx24x3600

As= 51,80 pies’

Una vez conseguida la velocidad del gas dentro del recipiente, se procede a

calcular la seccion transversal del depurador, del siguiente modo.
Célculo del didmetro interno del recipiente.

Este factor se obtiene por medio de la ecuacion 2.9, introduciendo el area

calculada.

o _ [5180
T

Di= 97,45 pulg 6 8,12 pies

Célculo del flujo volumétrico del liquido.

Para determinar €ste parametro se utiliza la siguiente ecuacion.

Ec. (3.7)



Sustituyendo los valores de densidad y flujo masico del liquido en la ecuacion

3.7 se tiene que:

o - 0,21238lIb/s
' 42,421b/ pies®

Q, =0,005pies/s

Célculo del volumen de retencion de liquido.

Asumiendo un tiempo de retencion de liquido de 1,5 min, de acuerdo con la
tabla 2.3 para tiempo de retencion para separadores verticales, se procede a
determinar el volumen ocupado por el liquido en el recipiente por medio de la

ecuacion 2.11.
V, =60x1,5minx 0,005 pies/s
V= 0,45 pies’

Determinacion de la altura del liquido en el recipiente.

Segun la (Ec.2.12) se tiene que:

h - 0,45 p.iesz3
51,8ples

h;= 0,0087 pies

Célculo de la densidad de la mezcla.
Se halla la densidad de la mezcla formada por el liquido y el gas y con ella se
determina la velocidad del fluido en la entrada del recipiente; para calcular la

densidad de la mezcla se utiliza la (Ec.2.10).



(21,0256 +0,21238)Ib/s
Pm (0,005 + 75,09) pies/ s

P, =0,2828Ib/pies’

Célculo de la velocidad de la boquilla permisible para la mezcla.

Sustituyendo la densidad calculada anteriormente se tiene de la ecuacién 2.13

60

Vi =
" J0,2828lb/ pies

. Vi =150,43 pies/s

La experiencia indica que la velocidad real del fluido en la boquilla tiene un
valor maximo (Vboquilla = 9 m/seg 6 30 pies/s). Esto quiere decir que la boquilla de
entrada de la mezcla al depurador no debera tener una velocidad mayor de los 30
pies/s, aun cuando asi resulte del uso de la formula. De acuerdo con lo anteriormente
expuesto se calcula el didmetro de la boquilla de entrada para esta velocidad
calculada y para la velocidad establecida por las normas para observar como varia
este parametro de disefo.

Para la velocidad calculada 150,43 pies/s. Se tiene lo siguiente de la ecuacion

2.14.

D —[4x (0,005 + 75,09) pies’ / s
et 7 x150,43 pies/s

D,.. = 0,797 pies



Para una velocidad de 30 pies/s. Se determina el didmetro requerido para la

mezcla mediante la (Ec.2.14).

D _[4x(0,005+75,09) pies’ /s
ot 7 x30pies/s

D, =1,785pies ¢ 21,4 pulg

Célculo del didmetro de la boquilla de salida del gas.

Segun la norma PDVSA 906.16.1.27 y MDP 03-S-03 la velocidad permisible
para el gas esta dentro del rango de 60 pies/s <V, <90 pies/s. A partir de esto se debe
asumir un valor dentro de este rango para poder hallar el didmetro de la boquilla de

salida para el gas.

Mediante la ecuacion 2.8 y asumiendo una velocidad de 75 pies/s se calcula el

area.

_ 75,09 pies’ /s

’ 75pies/s

Ag=1,0012 pies’

4x1,0012 pies’
Dboqgas = T

Introduciendo el valor anteriormente determinado en (Ec.2.9), se obtiene el

didmetro de la boquilla.



D =1,129 pies 6 13,5 pulg

boqgas

Calculo de la boquilla de salida del liquido.

Al igual que para el gas se establece una velocidad a la salida del recipiente, la
cual debe se menor a 3 pies/s. Asumiendo este valor, se calcula el 4rea del liquido por
medio de la (EC.2.8), para posteriormente calcular el didmetro necesario a la salida
del liquido.

0,005 pies® /s

A 3pies/s

A, =0,000167 pies’

Se introduce este valor en la ecuacion 2.9 para determinar el didmetro de la
boquilla de salida del liquido.

4% 0,00167 pies’
Dboqliq = T

D =0,046 pies 6 0,553 pulg

bogliq

3.4. Simulaciéon a las condiciones operacionales actuales de los sistemas de

compresion mediante pipephase

Los simuladores son herramientas de gran utilidad para los ingenieros de
procesos y de disefo en la industria quimica, petrolera y de gas natural. En el proceso
de simulacién es necesario conocer las caracteristicas fisicas de los dispositivos
instalados en las lineas, para ello se realiz6 el levantamiento isométrico a través del
recorrido de campo, donde se identificaron todas las lineas, accesorios y equipos a los
cuales se encuentran asociados. En la tabla 3.5 se reporta parte del levantamiento de

campo, el resto se encuentra en el apéndice C.



Tabla 3.5. Caracteristicas de los dispositivos instalados en la linea de 60 psig.

. cambio de
dispositivo tipo diametro tongitud elevacion
(mts) (ft) (mts) (fo)
linea horizontal 20 1,14 3,74 - -
valvula bola 20 - - - -
linea horizontal 20 18,1 59,38 - -
entrada
medidor | 60(caja de 20 - - - -
orificio)
linea horizontal 20 14,4 47,24 - -
linea horizontal 20 3,82 12,53 - -
valvula seguridad 20 - - - -
automatica

linea horizontal 20 4,0 13,12 -
codo 45° 20 - - - -
codo 45° 20 - - - -
codo 45 20 - - - -
codo 45° 20 - - - -
separador nivel 60# 20 - - - -
codo 90 20 - - - -

En esta etapa se realizo el modelo haciendo uso del programa de
simulacion PIPEPHASE V 9.0. El objetivo fue representar la distribucion de la red de
tuberias del sistema completo, para comprobar el estado actual de las mismas y las
posibles limitantes que se puedan tener al ser sometidas a otras condiciones

operacionales.




Mediante la informacion obtenida de los medidores de flujo, asi como del
programa de CENTINELA de PDVSA GAS, se fijo en el simulador el flujo de
entrada. Ademas los diagramas de flujo facilitaron la construccion del esquema de las
lineas y dispositivos instalados. A continuacion se describe la simulacion:

A. Seleccion de los componentes de flujo de entrada

Es necesario identificar los componentes del gas, este dato se obtiene de la
cromatografia de gases tomada en el campo. En la figura 3.7 se muestra la entrada de

los componentes ubicada en la libreria de componentes.

B. Construccion del diagrama de disposicion de las lineas y equipos

Mediante el diagrama de flujo del proceso llevado a cabo en la planta se
procedio a realizar el esquema de la entrada y salida e identificacion de los nodos del
sistema, para este caso los nodos estan ubicados a la entrada de los depuradores de la
segunda y tercera etapa, donde se unen la corriente comprimida con la de campo. Se

observa la disposicion de las lineas en la figura 3.8.
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Figura 3.8. Seleccion de los componentes presente en el gas

C. Datos termodinamicos (ecuaciones de estado)

Los modelos matematicos, se fundamentan en las ecuaciones de estado las
cuales representan la base para la realizacion de los célculos por el simulador. En el
caso de estudio se escogid la ecuacion de estado mas utilizada en la industria
petrolera como lo es la de Peng Robinson (PR). Para el estudio de las tuberias, en la
que se debe calcular la caida de presion en un amplio rango de diametros, el
simulador recomend¢ la ecuacion de Beggs&Brill-Moddy, por ser una ecuacion que
es aplicable a un amplio rango de diametros y longitudes. En la figura 3.9 se puede

observar la ventana de entrada de los datos termodinamicos al simulador.
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Figura 3.9. Esquema del sistema de compresion en PIPEPHASE.
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Figura 3.10. Datos termodinamicos para el caso de estudio.

D. Condiciones operacionales para la entrada y salida del sistema de estudio

Se fijaron a la entrada la presion y temperatura y se estimo el flujo de gas para
obtener estos valores por medio del simulador para hacer las comparaciones y
determinar la desviacion. A la salida del sistema se estimaron la presion de la tercera
etapa de compresion y flujo de gas. En la figura 3.10 se observa la introduccion de los

datos operacionales para la fuente y en la figura 3.11 la llegada.

Figura 3.11. Condiciones establecidas para la alimentacion.



Figura 3.12. Condiciones establecidas a la salida de la tltima etapa.

E. Ejecucion de la simulacion.

Este es el ultimo paso del proceso de simulacion, para este se corrio el
programa, los resultados fueron llevados a una hoja en Excel. Estos resultados son
visualizados en el capitulo IV. En la figura 3.12 se muestra la representacion de la

ejecucion de la simulacion.
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Figura 3.13. Representacion de la ejecucion de la simulacion.

3.5. Simulacion a las nuevas condiciones operacionales compresion del gas de

500 a 1.200 psig)

Esta etapa consistio en variar las condiciones de entrada de la tercera etapa de
compresion. El gas de esta etapa actualmente es comprimido desde una presion
aproximada 700 a 1.100 psig. Se consider6é que la variacidén del gas proveniente de
los pozos de produccion es despreciable por lo que solamente se cambiaron las
condiciones del compresor y de la linea proveniente de campo para esta etapa. De
igual forma el depurador de esta etapa, operando a una presion de 500 psig para de
este modo observar posibles fallas en este equipo. Los resultados de la corrida de
simulacion los calculos correspondientes la desviacion son mostrados en la discusion

de resultados.

3.6. Comparacion de los resultados de los simuladores con el compres

Este programa permite hacer un andlisis directo de las variables operacionales
de los compresores; para tener una mejor compresion es necesario mencionar el
programa GASDAT, éste permite obtener determinadas variables que son requeridas

para los célculos realizados por el COMPRES, tal como el peso molecular de mezcla,



la gravedad especifica, la presion y temperatura critica y la relacion de calores

especificos a 50 K y 300 K, a partir de la composicion En la tabla 3.7 se muestra los

resultados obtenidos para los diferentes niveles de presion.

Tabla 3.6. Datos obtenidos del GASDAT.

SALIDA 60 250 800

DEPURADOR PSIG PSIG PSIG
PESO

MOLECULAR(LB/LBMOLI) 23,1134 21,8415 22,043
GRAVEDAD

ESPECIFICA 0,798 0,754 0,761
TEMP. CRITICA (°F) 416,57 398,2264 400,0493
PRESION  CRITICA

(PSI) 721,34 707,9756 713,1453
K 50F 1,2536 1,2694 1,2691
K 150F 1,2292 1,2451 1,2449
K 300F 1,1964 1,2107 1,2106

Este procedimiento se efectia con cada etapa de compresion, asi como a las

nuevas condiciones de operacion. En el capitulo IV, se muestran los resultados

arrojados y el porcentaje de desviacion de cada programa con éste. En la tabla 3.8 se

observa los resultados del Compres.

A partir de la potencia del cilindro por cada MMPCGD por el manejado para

cada etapa que se encuentra en la tabla 4.1 para el gas de la primera etapa se tiene lo

siguiente:



87,45332ix 5.10MMPCG
MMPCG

446,01HP

De igual manera se procedio con las demads etapas y lo resultados se reflejan

en la figura 4.12.

Para determinar el porcentaje de desviacion de la potencia calculada por el

compres con respecto a las arrojadas por el simulador se utilizo la siguiente ecuacion:

HP, .. —HP

compres simulador

HP

compres

Ec (3.8)

% Desviacion =

donde:
HP ompres: €5 la potencia calculada por el compres.

HPgimulador : potencia del simulador.

Si sustituimos los valores de la tabla 4.14 en la ecuacidon 3.8 se tiene lo
siguiente:

446,01 -337,898 o
446.01

% Desviacién = 100

%Desviacion = 24,24%



De tal forma se procede para las demas etapas y los resultados son mostrados

en el capitulo cuatro.
3.7. Muestra de calculo estadistico

A partir de la composicion en base humeda obtenida de la simulacion, se
procedié a calcular las fracciones molares en base seca tomando como base de
calculo un mol de mezcla para determinar esta composicion.

Una vez obtenida la cantidad de 0,9918, la cual no incluye al vapor H,O, se

determina la composicion de cada componente teniendo para el N, lo siguiente:

N 00129
0,9918

=0,013

Asi mismo se realiza el mismo procedimiento para los demés componentes
del gas natural, los resultados se visualizan en el capitulo IV para la composicion de
salida del depurador de 60 psig, asi como también para el gas de salida de los otros

depuradores.

Se procedié por medio del andlisis estadistico, de la Prueba de la Bondad de
Ajuste para un grado de libertad, determinar la confiabilidad de los resultados de la
composicion en base himeda arrojados por el simulador.

Inicialmente se establecieron los siguientes criterios:

r = composicion base seca del simulador.



O;= fraccién molar de cada componente de la mezcla.
E; = composicion obtenida de la cromatografia.
N = niimero total de componentes de la mezcla (N=14).

f = grados de libertad para la prueba (f =1).
El estadistico Ji cuadrado estd dado por la ecuacion 2.19.

(O'_Ej)

I

Tabla 3.7. Composicion en base seca obtenida del simulador y cromatografia

del gas de salida de 60 psig utilizadas para el analisis estadistico.

Composicion
base seca Cromatografia

0,013 0,010
0,092 0,093
0,727 0,738
0,072 0.073
0,046 0,044
bz 0,011
0,015 0,013
0,006 0,005
0,005 0,004
0,005 0,004
0,004 0,003
0,003 0,002
0,000 0,000




0,000

0,000

Sustituyendo los valores de la salida del gas del depurador de 60 psig, ver

tabla 3.7, en la ecuacion (2.19) se obtiene:

Para la comparacion de las composiciones en base himeda se realizé de la
misma forma que el caso anterior, tomando en cuenta que r es la composicion

saturada determinada por el simulador. Los resultados son mostrados en la discusion

de resultados.

X% =0,0036




CAPITULO IV

4.1. Identificacion de las variables operacionales de las unidades del sistema de

compresion

De acuerdo con la informacion operacional obtenida de cada equipo, se pudo
observar que los valores de presion y temperatura se mantienen dentro del rango
establecido para llevar a cabo el proceso; siendo el flujo de gas una de las variables
mas relevantes, puesto que depende de las operaciones de produccion y del
requerimiento de las unidades motocompresoras del sistema de compresion
contratado. Ademas, esta etapa permitié6 obtener las dimensiones de las lineas de
entrada y salida de los depuradores, para posteriormente hacer las comparaciones de
los resultados calculados por la hoja de calculo. En las tablas 4.1, 4.2 y 4.3 se
muestran los parametros operacionales de los equipos involucrados en el proceso de

compresion.

Tabla 4.1. Pardmetros operacionales de los depuradores.

DEPURADOR
VARIABLE UNIDADES 60 PSIG 250 800
PSIG PSIG
PRESION DE PSIA 76,7 269,7 714,7
OPERACION
TEMPERATURA °F 93 90 95
FLUJO DE GAS MMPCGD 5,10 12,90 14,7
DIAMETRO DEL PIES 18 19 18
RECIPIENTE
DIAMETRO DE LA PULG 18 18 14
BOQ. ENT.
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Tabla 4.2. Parametros operacionales de los compresores para cada etapa.

CARRERA DE LA BARRA

PULG 19 19 19 19
DIAMETRO DE LA

BARRA PULG 4 4 4 4
RPM 300 300 300 300
DIAMETRO DEL

CILINDRO PULG 23 13,5 13,5 11
K50 1,2531 1,2549 1,2549 1,2767
K300 1,196 1,1974 1,1974 1,2181
VMN HE 13,6 15 15 23,8
VMN CE 23,9 292 292 21,6
PRESION DE SUCCION

PSIG 62 255 255 700
PRESION DE DESCARGA

PSIG 255 700 700 1100
TEMP. DE SUCCION °F 93 93 93 115
TEMP. DE DESCARGA °F 262,36 229,37 22937 208,5
RELACION DE

COMPRESION 3,516 2,65 2,65 1,56
VOLUMEN ICFM (H.E.- 0- 0- 0- 0-

F.E. 701.9 257.2 2573 231.2
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Tabla 4.3. Parametros operacionales de los enfriadores.

ENFRIADOR SERVICIO TEMPERATURA(°F)
IRA ETAPA 237
ENTRADA
2DA ETAPA 231
IRA ETAPA 103
SALIDA
2DA ETAPA 123

4.2. Simulacion mediante pro ii del proceso de compresion a las condiciones

operacionales actuales de la planta

Una vez ejecutada la simulaciéon con todos los datos y condiciones
operacionales actuales a la entrada del sistema y a los equipos instalados, se procedio
a evaluar a partir de los resultados arrojados por el simulador el desempefio de las

unidades de depuracion y compresion.

A. Composicion del gas

Debido a las limitaciones existentes para conocer el liquido despojado en el
proceso, se considerd una corriente saturada, para verificar la composicion utilizada,
se procedid mediante un andlisis estadistico denominado prueba de la bondad de
ajuste, en la tabla 4.4 se muestra los resultados aplicando la ecuacion del estadistico
del Ji cuadrado (X?) para el gas de salida del depurador de 60 psig, encontrandose el

resto en el Apéndice B.1.

Tabla 4.4. Prueba de la bondad de ajuste para la composicion obtenida del

simulador en base seca y de la cromatografia a la salida del depurador de 60 psig.
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AT

COMPONENTE | BASE SE%A CROMATOGRAFIA d d2

N2 0,013 0,010 0,0025 0,0000064
Cco2 0,092 0,093 0,0011 0,0000012
Cl 0,727 0,738 0,0108 0,0001163
2 0,072 0,073 0,0007 0,0000005
c3 0,046 0,044 0,0021 0,0000046
i-C4 0,012 0,011 0,0011 0,0000011
n-C4 0,015 0,013 0,0014 0,0000021
i-C5 0,006 0,005 0,0008 0,0000007
n-C5 0,005 0,004 0,0007 0,0000004
C6 0,005 0,004 0,0015 0,0000022
C7 0,004 0,003 0,0018 0,0000033
C8 0,003 0,002 0,0007 0,0000006
C9 0,000 0,000 0,0001 0,0000000
C10 0,000 0,000

El valor critico X* estaria basado en 1 grado de libertad, dado que (r-1) = 1

debido a que no se han calculado cantidades estadisticas para los datos, solo se cuenta
con una sola muestra de gas. De la tabla de porcentajes de distribucion para un 95%
de confiabilidad (ver tabla 1.1) el valor critico de X*(1)= 3,84, por lo tanto se acepta
la hipotesis que entre ambas composiciones no hay diferencia, es decir, para este caso

especifico el simulador puede arrojar valores confiables.

Al igual que para la composicion en base seca se procedid con la saturada
obtenida del proceso de compresion, resultando un valor de X* mayor a la obtenida en
la primera prueba, pero menor a la de la tabla de porcentaje de distribucion debido a
que el error aumenta con el procedimiento de saturacion realizado con el simulador.
En la tabla 4.5., se reflejan estos valores para la corriente de salida del gas de 60 psig

y los demaés resultado son reportados en el anexo B.

Tabla 4.5. Prueba de la bondad de ajuste para la composicion obtenida del

simulador y de la saturada a la salida del depurador de 60 psig.
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COMP SATU SIMUL
ONENTE RACION ADOR d d2

0,0000 0,0006

N2 0,0104 0,0129 -0,0025 | 06 0
0,0000 0,0000

Cco2 0,0923 0,0913 0,001 |01 1
0,0000 0,0001

Cl1 0,7312 0,7213 0,0099 |98 3
0,0000 0,0000

C2 0,072 0,0714 0,0006 | 00 0
0,0000 0,0001

C3 0,0435 0,0457 -0,0022 | 05 1
0,0000 0,0001

i-C4 0,0107 0,0118 -0,0011 | 01 1
0,0000 0,0001

n-C4 0,0132 0,0146 -0,0014 | 02 5
0,0050 0,0000 0,0001

i-C5 9 0,0059 -,00081 | 01 3
0,0038 0,0000 0,0001

n-C5 |3 0,0045 -,00067 | 00 2
0,0037 0,0000 0,0005

C6 4 0,0052 -,00146 | 02 7
0,0024 0,0000 0,0013

Cc7 9 0,0043 -,00181 | 03 2
0,0020 0,0000 0,0002

C8 6 0,0028 -,00074 | 01 7
0,0001 0,0000 0,0000 0,0000

C9 7 0,0001 |7 00 3
0,0000 0,0000 0,0000 0,0000

C10 2 0 2 00 2
0,0000 0,0001

H20 0,0093 0,0081 0,0012 |01 5
0,0037

X2 2

B. Contenido de liquido calculado por Pro II

De acuerdo con los resultados obtenidos en la simulaciéon con Pro II, la
segunda etapa es la que mayor porcentaje de liquido presenta a la salida del
depurador de 250 psig. Lo que evidencia que a estas condiciones esta etapa es la que
mayor condesado produce; esto se debe a que las condiciones de presion y
temperatura estan dadas para que se produzca el cambio de estado. En la figura 4.1 se

muestra el porcentaje de liquido presente a la salida de cada depurador.




95

En la figura 4.2, se visualiza el liquido desalojado de las unidades de
depuracion, obtenidas del simulador, con un valor de 3,24 barriles de liquido (BBL)
para la presion de 250 psig, 1,48 BBL para 60 psig y 0,04 BBL para la presion de
800psig. Estos valores son muy bajos en comparacion con el volumen de gas
manejado en cada etapa, por lo que desde el punto de vista operativo el objetivo del
proceso es garantizar que el gas sujeto a compresion posea la minima cantidad de

liquido para que no genere problemas en la planta.

0,73

0,8
0,7

0,6
0,5 0,43

0,4
0,3

0,2
0,1 0,00

% Liquido

60 psi 250 psi 800 psi

Depurador

Figura 4.1. Porcentaje de liquido a la salida del depurador.
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3,24

1,48

Liquido Despojado (BBL)
N

05 0,04

60 psi 250 psi 800 psi

Depurador

Figura 4.2. Cantidad de liquido a la salida de los depuradores.

C. Potencia requerida calculado por Pro II

En la figura 4.3, se muestra la potencia requerida para cada etapa, resultando
la tercera etapa con el mayor valor, puesto que este cilindro maneja el gas
comprimido de la primera y segunda etapa y el gas proveniente de campo de la
tercera etapa, es decir, maneja 5,10 MMPCGD de 60 psig, 12,90 MMPCGD de 250
psigy 14.70 MMPCGD de 800 psig para un total de 32,7 MMPCGD.
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Figura 4.3. Potencia requerida en cada Etapa de Compresion.

4.3. Calculo mediante hoja de Excel de las variables de disefio de las unidades de

depuracion

A continuacion se realizdé el dimensionamiento de un depurador para una
presion de operacion de 500 psig a fin de compararlo con el instalado en la tercera de
etapa cuya presion de trabajo es de 800 psig. Los didmetros del depurador calculado

al igual que el ya existente se reportan en la tabla 4.5.

Al observar detenidamente los valores de la tabla 4.5, se puede ver que
los diametros de las boquillas de salida calculados para un depurador de 500 psig, se
encuentran por debajo del instalado en la planta; esto se debe a que el instalado esta
disefiado para manejar el gas que alimenta a los tres motocompresores de la planta,
los cuales por razones de mantenimiento mayor (K3) y por baja presion de succion

(K1), solo maneja gas para una sola unidad compresora. Para verificar lo anterior,
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mediante la hoja de célculo, se introdujo una corriente de gas igual a 96 MMPCGD,
lo que es equivalente al gas que procesan los tres motocompresores, para obtener un
estimado de la capacidad del depurador, arrojando un diametro de recipiente de 14
pies; es importante acotar, que la capacidad de los demés depuradores instalados es
superior al flujo de gas que manejan actualmente. El diametro de la boquilla de
entrada de la mezcla calculado es superior al didmetro del depurador instalado, por lo
tanto es necesario hacer las modificaciones que permitan llevar a cabo la estrategia

planteada.

En la tabla 4.6, se muestra el volumen total de gas considerando todas las
unidades operativas, estos son volimenes nominales de cada motocompresor; sin
embargo, el diametro de la boquilla de entrada del depurador de 800 psig resultd
menor al calculado. Lo que significa que el depurador no estard en capacidad de
manejar el mismo flujo de gas, a una presion de 500 psig, que se estd procesando

actualmente.

Tabla 4.6. Comparacion de los didmetros obtenidos para el depurador de 500

psig con el existente.

Boquilla de
Pulg 21,42 14
entrada de la mezcla
Recipiente Pies 8,12 18
Boquilla de
Pulg 13,5 14
salida del gas
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El didmetro de la boquilla de entrada de la mezcla (21,42 pulg) mostrada
en la tabla 4.5 es la calculada segin las normativas para el disefio de separadores

verticales para una velocidad de 30 pies/s

Mediante la hoja de célculo, se procedid con las demds unidades para
hacer una evaluacion del estado que se encuentran. Obteniendo de cada uno las
variables que son necesarias para la determinacion de los didmetros de las boquillas y
verificar si son adecuados para el manejo del gas, ver tabla 4.7, el didametro del
recipiente para el depurador de 60 psig resultd ser de 4 pies, en comparacion con el
instalado cuyo valor es de 18 pies, para el de 250 psig el didmetro calculado es de 8
pies en comparacion con el de la planta de 19 pies. Todo esto se explica ya que el
flujo de gas que cada uno de ellos puede manejar es superior, como se menciond

anteriormente.

Por medio del simulador se determind que el gas de la segunda etapa es el
que presenta mayores problemas asociados a los liquidos contenidos en la corriente.
Esta etapa maneja el gas de la compresion propia (18 MMPCGD) y 30 MMPCGD de
la compresion contratada (Fase 1), para un total de aproximadamente 48 MMPCGD.
Este depurador como se muestra en la tabla 4.1, es el de mayor tamafio, con un
didmetro de recipiente de 19 pies. Si se realiza el célculo con todos lo
motocompresores operativos y el K3 de la compresion alquilada, para un flujo total

de 84 MMPCGD se obtiene un diametro de 18,51.

Tabla 4.7. Cantidad de gas manejado por cada unidad de depuracion con todos

los motocompresores operativos.



K2 6
K3 6
60 Psig K1 Fase 28
5
K2 Fase
5
K1 12
K2 12
250 Psig K3 12 84
K3 Fase
30
K1 14
800 Psig K2 14 96
K3 14

100
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Tabla 4.8. Parametros obtenidos de la hoja de célculo para los depuradores.

: : Dep. Dep.
Variables Unidades . .
60 Psig 250 Psig
Flujo  volumétrico del
. pies/s 11,726 7,986
liquido
Flujo volumétrico del gas pies/s 0,001 0,002
Flujo masico de la mezcla
1b/s 3,624 9,107
(Wm)
Flujo masico del gas (Wg) 1b/s 0,036 0,091
Flujo masico del liquido
1b/s 3,588 9,016
(W)
Relacion WI/Wg - 0,010 0,010
K - 0,583 0,583
Velocidad critica del gas pies/s 6,839 3,526
Volumen retencion de )
_ pies3 0,077 0,193
liquido
Altura liquido en el
o pie 0,009 0,005
recipiente

4.4. Simulacion a las condiciones operacionales actuales de la planta mediante

pipephase

Este programa de simulacién permitié predecir el comportamiento del gas en
cada tramo de tuberia. Por ello se realizo el montaje de todas las lineas, desde la
succion pasando por los depuradores, las diversas etapas de compresion, el sistema de
enfriamiento hasta su transmision. Al igual que Proll, la etapa con mayor arrastre de

liquido resulto ser la segunda debido a los posibles arrastres desde las estaciones de
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produccion, que no estan acorde con las condiciones de trabajo de los depuradores de
entrada o posibles problemas propios de la estacién, que no permiten una Optima

separacion gas-petroleo.

4.4.1 Contenido de liquido calculado por Pipephase

En la tabla 4.9 se muestra el contenido de liquido a la salida de los
depuradores, calculados por Pipephase. En términos generales, a diferencia del
simulador anteriormente utilizado, el liquido es removido en su mayoria y una vez
mas se evidencia que la etapa con mayores problemas asociados a la presencia de éste
es la segunda.

De acuerdo con los datos suministrados al simulador la eficiencia de los
depuradores se estableci6 en un 80%. El programa Pipephase a diferencia de Pro I no
considera liquido en la corriente de la primera etapa (60 psig) en cambio en la tercera
(800 psig) si presenta un contenido de liquido.

Tabla 4.9. Flujo de liquido calculado por Pipephase en los depuradores.

Flujo de Liquido (pies3/hr)
Depurador
Entrada Salida Removido
60 0,00 0,00 0,00
250 90,38 18,08 72,30
800 6,45 1,29 5,16
Nivel de 60 psig.

En la figura 4.4 se observa la linea que sale del depurador de 60 psig y va

hacia el compresor hasta elevar la presion a 255 psig y posteriormente pasa al proceso
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de enfriamiento, se puede ver que el gas se encuentra inicialmente fuera de la curva
de saturacion, lo que significa que esta practicamente seco dada las condiciones
operacionales. Es por ello, que a la salida del depurador de 60 psig se mantiene a las
mismas condiciones. Posterior a la compresiéon la temperatura disminuye,
manteniendo la presidon casi constante, cayendo dentro de la curva de saturacion. El
liquido desalojado por esta unidad proviene de los otros depuradores, debido a que
estos equipos operan en cascada. Sin embargo, no siempre se desaloja liquido, la
frecuencia depende del gas de entrada y del nivel dentro de los depuradores. Al
observar detenidamente el recorrido hecho por el gas en la grafica 4.4, éste se eleva a

una presion aproximada de 255 psig, es decir, la caida de presion es minima.

Nivel de 250 psig.

El gas de campo esta representado en el esquema de simulacion por la linea
L084, se observa en la figura 4.5 que el gas se encuentra dentro de la curva de
saturacion lo que significa que esta corriente estd saturada y una vez mas se muestra
la presencia de liquido en esta etapa. Este gas ya saturado, se une con la corriente que
viene de ser comprimida en la primera etapa. Se visualiza en la figura 4.6, el
recorrido del gas que sale del depurador de la segunda etapa, para ser comprimido
hasta una presion aproximada de 700 psig (condicion de presion actual), en el cual
tanto la succion de los cilindros (#2A y #2B) asi como la descarga se encuentra
dentro de la curva de saturacion donde coexisten el gas y el liquido en equilibrio; se
refleja que el gas que pasa al depurador no es despojado en su totalidad del liquido, lo
que genera un arrastre hacia la unidad compresora, es decir, la unidad de depuracion
no logra retirar todo el liquido que viene en la corriente, lo que ocasionaria graves
problemas para los equipos, puesto que su presencia acelera la velocidad de desgaste
de las piezas, asi como disminucion de la pelicula lubricante en el cilindro compresor

y en los anillos del pistén, lo cual puede ser extremadamente peligroso, debido a que
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éste es un fluido incompresible provocando la ruptura del cilindro y otros

componentes del motor como el cigiienal.

Presion, Psi

-300 -200 -100 0 100

Temperatura, ° F

200

300

—o— Punto de Burbujeo

—&— Punto Critico
A Saturacion del Agua
#— Linea de Operacion
—— Presion M axima
—o— Punto de Rocio

Figura 4.4. Diagrama de fase del gas de la primera etapa de compresion

(LOO4).
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2 500
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A Saturacion del agua

—&— Entrada

Presion, Psig

—&— Punto de Rocio

—&— Presion M axima

-300 -200 -100 ] 100 200 300

Temperatura, °F

Figura 4.5. Diagrama de fase del gas de campo que entra al depurador de 250

Psig (L084).
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—o— Punto de Rocio

—&— Presion M axima

500
QUY

-300 -200 -100 0 100 200 300

Temperatura, °F

Figura 4.6. Diagrama de fase del gas de la segunda etapa de compresion

(L026).

Nivel de 800 psig.

En la figura 4.7 se muestra la linea que representa el recorrido del gas que
viene de la estacion en la cual se observa que dadas las condiciones, de presion y
temperatura, el gas se encuentra totalmente seco. Por otro lado, en la figura 4.8 se
detalla la linea del gas que sale del depurador hacia el cabezal que alimenta al cilindro
de la tercera y ultima etapa de compresion; también se puede apreciar que el gas que

es comprimido en la segunda etapa se encuentra justamente dentro de la curva de
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saturacion, lo que significa que posee un contenido de liquido. Esto tltimo, se debe al
cambio de condiciones operacionales que se realiza en el sistema para finalmente
comprimir el gas hasta 1.100 psig. Este gas sale completamente seco, lo cual es lo
esperado, hacia el criogénico para ser sometido a diferentes procesos de separacion y

posteriormente ser enviados a los consumidores.

1.400 4.\‘\
?gf)/
2.000 X —<o— Punto de burbuja
=
z —&— Punto Critico
800 - L,
o A Saturacion del agua
> &
:g 600 & Linea de Operacion
E §§y 1 —&— Punto de Rocio
400 4 —&— Presion Maxima
200 -
o Ty
2nn
-300 -200 -100 0 100 200

Temperatura, °F

Figura 4.7. Diagrama de fase del gas de campo que entra al depurador de 800

Psi (L005).
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—o— Punto de Rocio

Presion, Psi

—&— Presion M axima

200

ZOY

-300 -200 -100 0 100 200

Temperatura, ° F

Figura 4.8. Diagrama de fase del gas de la tercera etapa de compresion
(L002).

Caidas de presion.

Es importante conocer el comportamiento del gas en cada tramo de tuberia,
este programa permite detallar la caida de presion de cada linea, tanto corriente abajo
como corriente arriba de cada unidad. El la tabla 4.9 se puede visualizar los tramos de
tuberias correspondientes a la linea de 60 psig (L004) segiin la nomenclatura utilizada

por el simulador que corresponde a un didmetro de 20 pulg.

Tabla 4.10. Caidas de presion por cada 100 pies de tuberias para la linea

L004.



Tuberia P050 0,774

Tuberia P014 -2,796
Tuberia P027 0,356

Tuberia P022 -0,463
Tuberia P030 -0,463
Tuberia P037 -1,289
Tuberia P039 -0,463
Tuberia P042 -1,496
Tuberia P044 -0,496
Tuberia P047 -5,820
Tuberia P049 -0,496
Tuberia P051 -0,495
Tuberia P053 -0,495
Tuberia PO55 -0,495
Tuberia P057 -2,244
Tuberia P074 1,391

Tuberia P0O76 -0,590
Tuberia P081 -0,039
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Al comparar la caida de presion por cada 100 pies de tuberias para la linea

L004 se observa que se encuentran por debajo del limite recomendado para tuberias

de gas y vapor, ver tabla 4.10; sin embargo la tuberia PO14 presenta una caida de -

5,820 psi, probablemente este valor se debid a que, esta linea se encuentra después

del compresor en la cual se produce una contracciéon de 6. En el apéndice G se

presentan los valores para las demas lineas del esquema de simulacion, donde todas
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las presiones se encuentran dentro de las normas. Asi lo anteriormente expuesto se
muestra graficamente por medio de la figura 4.9. en la figura 4.10 se aprecia la
variacion para la linea del gas de campo de la segunda etapa y las demas lineas se

visualizan en el apéndice J.

Tabla 4.11. Caidas de presion recomendadas para lineas de gas y vapor.

LINEA DE TRANSFERENCIA 0,5-2
P> 500 2
200 <P <500 1,5
150 <P <200 0,6
50<P <150 0,3
0<P<50 0,15
SUB - ATMOSFERICA 0,1
CABEZALES DE ALIVIO Y

TN Mach = 0,5
COMPRESOR (PSIG)
SUCCION
0-10 0,05-0,125
Oct-50 0,125
50-100 0,25
POR ENCIMA DE 200 0,5
DESCARGA POR DEBAIJO DE 50 0,125-0,25
50-100 0,25-0,5
POR ENCIMA DE 200 0,5-1
LINEA DE GAS (5 - 10)% de la Presion Disp.
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Figura 4.9 Caidas de presion en funcion de la distancia recorrida para cada gas

del proceso.
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Figura 4.10 Caida de presion para la linea de gas de campo de la segunda

etapa (L084)

4.5. Simulacion condiciones operacionales de la planta mediante pro ii
(compresion del gas natural de 500 a 1200 psig en el motocompresor k-2 modelo

clark-tla 10).

Una vez modificada la presion de entrada a la tercera etapa de compresion de
800 a 500 psig, se procedid a realizar el estudio al motocompresor K,. Debido a que
no tenian resultados cromatograficos de la alimentacion a 500 psig, para realizar esta
prueba se supuso que estos gases tendrian la misma composicion que el gas de 800
psig. Esta suposicion conlleva a un error sin embargo, se puede considerar que es
pequefio debido a que los gases que manejan a presiones mayores de 500 psig estan
practicamente secos ademas se considera que no afectard el resultado final de la
evaluacion que es la determinacion del funcionamiento del equipo bajo estas nuevas
condiciones de operacion.

En la figura 4.10, se muestra incremento apreciable en la potencia
requerida para la tercera etapa y una disminucion de la potencia para la segunda, que
evidentemente se debe a las nuevas relaciones de compresion. No obstante, el
programa de simulacion no contempla los cambios que serian necesarios realizar en

el cilindro, para poder llevar a cabo el proceso a estas condiciones, como lo son
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aumento espacio muerto y la carrera realizada por el piston, todos estos son variables

que tomar en cuenta.

1000,000 .
900,000 N ©
800,000 Ao
700,000 X -

600,000 o & |
’ R m 800 Psig
500,000 1= X

N ;
400,000 > || | 2500 Psig

300,000 —
200,000 —
100,000 —
N/A T T
1RAETP 2DAETP 3RAETP

Potencia HP

Etapa de Compresién

Figura 4.11. Comparacion de potencia calculada para una Presion de 500 psi a

una de 800 psig.

En la tabla 4.11 se compara las potencias requeridas ambas condiciones de
operacion, presentando un porcentaje de variacidn mayor para la tercera etapa, por el
incremento de relacion de compresion, seguido por la segunda etapa; esto se puede
explicar que al disminuir la relacion de compresion el trabajo realizado por la unidad
serd menor y no estaria sometido a ejercer grandes fuerza mecanicas para llevar el gas
a la presion requerida para la etapa siguiente. En cuanto a la primera etapa el valor es

suficientemente pequefia (0,69) que puede considerarse que no existe variacion.

Tabla 4.12. Porcentaje de variacion de las diferentes condiciones de

operacion.
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IRAETP 375,45 372,87 0,69
2DAETP 861,07 621,67 27,80
3RAETP 704,08 1349,62 -91,69

La temperatura de trabajo representa uno de los pardmetros operacionales
de mayor relevancia para las unidades motocompresoras, debido al incremento de la
relacion de compresion. Para este estudio, el gas descargado de un cilindro pasa
posteriormente por los intercambiadores de calor con el fin de reducir la temperatura
hasta un valor que se encuentre dentro de la especificacion, antes de pasar al proximo
cilindro.

En la siguiente grafica (figura 4.11) se puede observar la temperatura
calculada por el simulador para cada una de las etapas propuesta para las nuevas
condiciones, donde se apreciar que las temperaturas no exceden las méaximas

permisibles para compresores reciprocantes cuyo valor es de 280 °F.
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300

248,24
250 - 218,97

200 17947

150

100
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50

lra etapa 2da etapa 3ra etapa Cond.
Propuesta

Figura 4.12. Temperatura de descarga de cada etapa de compresion.

4.6. Comparacion de los resultados obtenidos con el simulador compres

En la tabla 4.13 se muestran los resultados obtenidos del Compres para cada
una de las etapas de compresion, asi como a las diferentes condiciones operacionales
(actual de 800 psig y la propuesta de 500 psig) donde se observa uno de los
parametros relevante en el proceso de compresion como lo es la capacidad de gas que
se puede manejar en cada etapa. En la tercera etapa se observa una disminucion de
35,374 MMPCGD a 21,798 MMPCGD, lo cual refleja que a mayor esfuerzo

mecanico menor es la capacidad de manejo.

En la tabla 4.14 se muestran los porcentajes de desviacion de las
potencias calculadas por los programas computarizados. De acuerdo a los valores de
potencia arrojados por el Compres resultaron mayores en cada etapa y en las

diferentes condiciones operacionales propuestas. Esto se debe a que el simulador
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compres analiza mayor nimero de parametros que el simulador Pro II, por lo que se

considera que el compres para esta operacion es mucho mas confiable para ello.

Tabla 4.13. Resultados obtenidos del Compres para cada etapa de compresion

y a la nueva condicioén de operacion.

factor de

super
o 0,983 0,948 0,948 0,884 0,914
compresibilidad

en la succion

factor de
super
0,975 0,941 0,941 0,898 0,915
compresibilidad

en la descarga

potencia
del cilindro hp 1046,14 1065,26 1065,26 1044,486 1139,596

por etapa

MMPCED 11,962 16,136 16,136 35,374 21,798

potencia
del cilindro
941,5257 958,7362 958,7362 940,0376 1025,636
hp/consumidos

por el gas

potencia
del cilindro 87,45332 66,01629 66,01629 29,52706 52,28093
c/mepg hp
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En la figura 4.13 se observa graficamente la potencia requerida calculada para
cada etapa de compresion mediante el compres con flujo de gas manejado

actualmente.

1ra Etapa 2da Etapa

446,01 851,61

3ra Etapa 3ra Etapa
Nuevas 434,04
Cond.
768,23

Figura 4.13. Potencias calculadas para cada etapa de compresion por el

COMPRES.

Tabla 4.14. Porcentaje de desviacion de los programas utilizados.

Ira etapa 337,89 446,01 24,24
2da etapa 554,59 851,61 34,88
3ra etapa
727,44 768,23 5,31
Cond. Propuesta
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4.6 Conclusiones

La composicion obtenida del simulador es estadisticamente igual a la obtenida

de campo.

El depurador de 800 psig no esta en capacidad de manejar el gas de 500 psig.

De acuerdo a los calculos realizados por la hoja de Excel los diametros de los

depuradores son adecuados.

El mayor porcentaje de liquido se presenta en la corriente de la segunda etapa

de compresion.

La capacidad del motocompresor a las nuevas condiciones de operacion

resulto ser de 21,8 MMPCGD.

La potencia calculada por Proll resulté mayor que el arrojado por Pipephase.

La potencia requerida calculada por el Compres resultdé mayor a la de los

simuladores Pro Il y Pipephase.

La caida de presion para los diferentes tramos de tuberia se encuentra por

debajo de lo establecido por las normas.

La temperatura de descarga de los compresores, a las nuevas condiciones, es

menor a la maxima permisible para compresores reciprocantes.
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4.7 Recomendaciones

Realizar una inspeccion a los dispositivos de los depuradores.

Colocar una toma a la entrada del depurador de 800 psi para obtener una

muestra de la corriente de entrada para de este modo tener la composicion.

Realizar revision del estado de los medidores y reemplazar los no disponibles.

Realizar los célculos correspondientes para la distribucion de la carga en cada

cilindro a la nueva condicion de operacion.
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