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RESUMEN

En este trabajo se evaluaron las facilidades centrales de procesamiento
de fluidos de la empresa mixta Petrolera Sinovensa, la cual cuenta con una
estacion de flujo disefiada para una capacidad de ciento cuarenta mil barriles
por dia (140 MBPD) estandar de crudo diluido humedo (CDH) y veinticinco
millones quinientos mil pie cubicos estandar por dia (25,5 MMPCED) de gas
asociado, asi como también con una planta de deshidratacion/desalacion de
crudo con dos trenes; cada uno para manejar 70 MBPD estandar de CDH.
Considerando la infraestructura actualmente existente para tal volumetria, se
realizd un estudio del sistema de tratamiento de crudo, basado en una
estimacion de la flexibilidad de dichas instalaciones en cuanto a capacidad
de procesamiento, bajo las condiciones actuales de operaciéon. Para ello,
fueron calculadas las méximas capacidades a nivel de equipos mayores,
mediante el uso de ecuaciones matematicas y programas de simulacion
como el HTRI Xchanger Suite version 5.0 y el Pro/ll version 8.1. La
comparacion entre las capacidades calculadas y las nominales (6 de disefio),
demostré que actualmente la estacion de flujo posee una flexibilidad
volumétrica solo en el manejo de liquido, cuya capacidad total de tratamiento
es de 156,28 MBPD estandar de CDH y 22,7 MMPCED de gas asociado, a
pesar de que la bota desgasificadora no posee las dimensiones adecuadas
para manejar un caudal adicional a su capacidad de disefio y que el tanque
de compensacion no ofrece flexibilidad en el servicio de almacenamiento
para los caudales actuales en caso de contingencia. En cuanto a la planta de
deshidratacion/desalacion, la capacidad de procesamiento estimada fue de
aproximadamente 72,71 MBPD estandar de CDH por cada tren. Finalmente
se comprobd que los intercambiadores de calor, los enfriadores de aire y
todas las bombas de crudo se encuentran operando por debajo de su

capacidad.
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CAPITULO |

INTRODUCCION

Gran parte del crudo producido en el mundo viene acompafiado de
agua, gas y sélidos, por lo cual requiere ser procesado. El tratamiento de
crudos es un proceso industrial que abarca el disefio y la operacién de
instalaciones de superficie para el logro técnico y econdmico de la entrega de
crudo en especificacion al mercado, bajo los estandares y normas que rigen
el comercio de hidrocarburos.

Para tales exigencias, se recurre principalmente a los procesos de
desgasificacion, deshidratacion y desalacion, cuyas aplicaciones estan
relacionadas a la disminucion de costos de procesamiento, transporte,
disposicion de agua y deterioro de equipos, y que a su vez se traducen en la
obtencion de productos de mayor valor comercial.

Estos procesos de manejo de crudo se pueden dividir en etapas
generales, tales como recoleccion, separacion, depuracion, calentamiento,
deshidratacion, almacenamiento y bombeo. Para tales fines, los equipos de
tratamiento de crudo se disefian en base a las propiedades y caracteristicas
de los fluidos a tratar, y a los parametros operativos para un tratamiento
eficiente, con muy poco margen de cambio.

No obstante, uno de los mayores inconvenientes que se presentan en
las plantas de procesamiento de crudo es la variacion temporal y espacial de
los perfiles de produccion, lo cual atentan contra la filosofia de operacion.

A raiz de las variaciones en las condiciones operativas actuales de
Petrolera Sinovensa con respecto a las de disefio, se llevd a cabo una

evaluacion de las facilidades de superficie, para definir la flexibilidad de



procesamiento del sistema de tratamiento de crudo, en virtud de optimizar la

utilizacién de la infraestructura existente.

1.1Planteamiento del problema

A medida que disminuye el suministro global de crudos livianos y
medianos, los depésitos de crudos pesados cobran importancia dentro de la
industria petrolera. Mundialmente, la mayor reserva de crudos extrapesados
se encuentra en la Faja Petrolifera del Orinoco, los cuales a nivel de campo
no reanen las condiciones minimas de venta y requieren para ello ajustes, de
tal forma que cumplan con los estdndares comerciales.

Para lograr de forma consistente las especificaciones del crudo pesado
a exportar, Petréleos de Venezuela Sociedad Anénima (PDVSA) cuenta con
la participacion de empresas petroleras nacionales e internacionales
supeditadas al marco legal vigente bajo la denominacion de empresas
mixtas.

Petrolera Sinovensa es una empresa mixta cuyas operaciones se
resumen en extraccién, recoleccion y desgasificacion de petrdleo,
distribucion de diluente, deshidratacion y desalacién del crudo. Es
responsable de la exploracién y desarrollo del lote contractual, que incluye el
area MPE-3 (115 km2) y su respectiva extension (35 km2), ubicadas en la
zona Carabobo de la Faja Petrolifera del Orinoco a 150 km al suroeste de
Maturin, estado Monagas.

Actualmente posee una estacion de flujo disefiada con una capacidad
nominal de 140 MBPD estandar de CDH y 25,5 MMPCED de gas asociado.
También cuenta con una planta de tratamiento de crudo que consta de dos
trenes de deshidratacién y desalacion, cada uno para manejar 70 MBPD
estdndar de CDH, cuya infraestructura esta basada en la filosofia de
extraccion y operacion asociada a la produccion de crudo extrapesado de

disefo.



Sin embargo, en la busqueda constante del aumento de produccion y
calidad del crudo procesado, la filosofia de operacion en las instalaciones de
Petrolera Sinovensa ha sufrido cambios con el tiempo, como resultado de la
experiencia adquirida frente a las variaciones en los flujos manejados.

Por ello, surge la necesidad de llevar a cabo una “Evaluacién
termodinamica de las facilidades centrales de procesamiento de fluidos de la
empresa mixta Petrolera Sinovensa” sobre la base de las caracteristicas
originales de disefio y operacion del sistema de tratamiento de crudo, con el
fin de determinar la maxima capacidad de procesamiento de las instalaciones
tanto de la estacion de flujo como de la planta de deshidratacion/desalacion,
lo cual involucra la revisiébn de las variables operacionales en funcion de
flujos procesados, especificamente en equipos mayores mediante el
monitoreo continuo bajo el sistema SCADA (Control supervisorio vy
adquisiciébn de data), y el empleo de modelos de simulacién de las
condiciones de operacidn actuales para la obtencion de balances de materia
y energia del proceso.

Cabe destacar que este proyecto serd de gran importancia para la
empresa puesto que le permitira conocer las restricciones puntuales de
capacidad de los equipos, lo que contribuira a una mejor disposicion de los

mismos.

1.20bjetivos

1.2.10bjetivo general
Evaluar termodindmicamente las facilidades centrales de

procesamiento de fluidos de la empresa mixta Petrolera Sinovensa.



1.2.20bjetivos especificos

1.

Identificar las condiciones actuales de operacion de la estacién de flujo
y la planta de deshidratacion/desalacion frente a la variabilidad de
fluidos procesados y calidad del producto obtenido.

Obtener los balances de materia y energia en los diferentes equipos a
condiciones operacionales a partir de modelos de simulacion de

procesos.

3. Calcular la maxima capacidad de las instalaciones existentes.

Estimar la flexibilidad del sistema de tratamiento de crudo en cuanto al
manejo de caudales.



CAPITULO Il

MARCO TEORICO

2.1Antecedentes

Galantén (2009), evalué el proceso de deshidratacion de crudo en el
Centro Operativo Bare (COB), ubicado en EIl Tigre, estado Anzoategui, a
través de la simulacion de la planta en varios escenarios; disefio, operacion
actual y escenario futuro, empleando el simulador de procesos Hysys, con el
fin de determinar los cuellos de botella causantes de problemas
operacionales. Ademéas se sefiald6 como propuesta la instalacion de
medidores de flujo al inicio del proceso, asi como la ampliacion de las
capacidades de los separadores de entrada y botas de gas (Galanton, 2009).

Martin (2009), evalud los principales equipos en cuanto a capacidades
se refiere de la estacion principal de produccion del Distrito Cabrutica de
PDVSA, debido al requerimiento de aumentar la capacidad de tratamiento a
145 MBPD de crudo extrapesado con un contenido maximo de agua de 45
MBPD, de lo cual se planteé como alternativa, la adiciéon de un nuevo horno
de calentamiento primario, dos hornos de calentamiento secundario, dos
deshidratadores electrostaticos y la reincorporacion de los intercambiadores
de calor (Martin, 2009).

Carrillo (2007), presentd un proyecto para optimizar el sistema de
venteo de gas de la estacién Villano de AGIP OIL Ecuador B.V., en el cual a
partir de una evaluacion de las facilidades de tratamiento del crudo pesado
de la estacion Villano, se analizaron las caracteristicas de los equipos y se

sefialé como propuesta la separacion en cuanto al proceso que empieza en



los separadores del proceso que involucra los tanques, respaldado ademas
por un analisis técnico-econdémico del proyecto (Carrillo, 2007).

Mora (2004), consider6 el incremento de 46,4 MBPD de crudo y 136
MMPCED de gas natural, provenientes de las areas de Bosque y Travi, para
estimar los requerimientos técnicos de infraestructura necesaria para el
manejo de crudo, gas y agua, segun los planes de produccion (2003-2022)
del Distrito Norte de PDVSA-Oriente. Con este trabajo se determinaron las
capacidades de las instalaciones existentes y se establecieron las facilidades
de superficie para la nueva produccion (Mora, 2004).

El estudio a realizar tiene en comun con los antecedentes previamente
mencionados, la evaluacion en cuanto a capacidad de las facilidades de
tratamiento de crudo, sin tener como enfoque el disefio de instalaciones, ya

gue las estimaciones estaran basadas en la infraestructura existente.

2.2Presentacion de la empresa

Petrolera Sinovensa es una empresa mixta integrada por PDVSA-CVP
(Corporacién Venezolana del Petréleo) y CNPC (China National Petroleum
Corporation), con una participacion accionaria inicial de 60 y 40 por ciento,
respectivamente (CNPC Venezuela B.V., 2007).

Esta empresa inicié la produccién de crudo extrapesado, del bloque
MPE-3, el 24 de agosto de 2006, y hasta el 31 de octubre de 2007 se habian
perforado 16 pozos exploratorios, 5 pozos de evaluacion y 95 pozos
productores horizontales. A partir del 01 de enero de 2007, comenzo la
produccion en frio del crudo diluido tipo Merey 16, el cual se obtiene
mediante la mezcla del diluente nafta (gravedad aproximada de 47 °API),
suplido por PDVSA, con el crudo extrapesado (gravedad promedio de 7,8
°API) producido por la empresa mixta en el campo Morichal.

A la fecha se han construido las siguientes instalaciones:



= Area de produccién (Morichal): macollas y pozos, estacion de flujo,
estacién de distribucién y almacenamiento de diluente y planta de
deshidratacién y desalacion.

= Area de Jose: unidad de destilacion para recuperacion de diluente,
mezcladores de crudo extrapesado con crudo diluido, tanques de

almacenamiento y sistemas auxiliares.

2.3Descripcién del proceso de tratamiento de crudo y equipos
principales en el Campo Morichal

2.3.1Estacion de flujo MPE-3

La estacién de flujo MPE-3 ha sido disefiada con una capacidad de 140
MBPD estandar de CDH conformado en base a las siguientes proporciones:
102,190 MBPD de crudo seco extrapesado; 25,548 MBPD de diluente (nafta)
y 12,262 MBPD de agua resultando una gravedad especifica de la mezcla de
0,959 (16 °APIl) basada en el peso neto del crudo con una gravedad
especifica promedio de 1,014 correspondiente a 8,3 °API + 0,3 °APl y 25,5
MMPCED de gas asociado (Arocha y colaboradores, 2008).

La estacion de flujo MPE-3 es capaz de manejar 28,1 MMPCED de gas
asociado correspondiente a una relacion gas/petroleo (RGP) de 51 PCE/bbl
(pie cubicos estandar/barril) minimo y 250 PCE/bbl maximo, basado en el
flujo neto de crudo pesado.

El CDH (corriente multifasica) proveniente de las facilidades de
superficie de campo es recogida en un cabezal principal de entrada de 30
pulg y dirigida hacia los separadores de produccion horizontales gas/liquido
(figura 2.1), cuyas condiciones de operacion por disefio son 60 psig y 100 °F
aproximadamente. El desemulsificante y el antiespumante son inyectados

aguas arriba de estos separadores segun se requiera.



Figura 2.1 Separadores de produccion

El gas proveniente de los separadores de produccion es enviado a un
depurador de gas vertical (figura 2.2) que remueve constantemente la
espuma de la fase de liquido y consigue precipitar los condensados de
hidrocarburos, gotas de agua, etc., arrastrados por el gas a la salida de los
separadores. Esta disefiado para manejar el caudal maximo del gas total
esperado en la estacién de flujo MPE-3 (28,1 MMPCED) y una fase liquida
de 3.000 BPD (barriles por dia).

Figura 2.2 Depurador de gas



El gas de salida del depurador es trasladado a través de una linea
existente a la planta compresora Orinoco (PCO - PDVSA Gas), mientras que
el crudo hiumedo es enviado a la bota desgasificadora (figura 2.3) donde es

separado el gas remanente presente en el liquido.

Figura 2.3 Tanque de compensacién de CDH (izg.) y bota

desgasificadora (dcha.)

La separacion de CDH y vapores de gas seran completados en el
tanque de compensacion (figura 2.3), conectado a la bota desgasificadora,
que opera a pocas pulgadas por encima de la condicién atmosférica (1,25 —
4,2 pulg de H,O) y que posee un sistema de gas de manto o barrido para
prevenir la entrada de aire bajo condiciones ambientales bajas, producidas
por la condensacion de vapor dentro del tanque.

Después de la separacion gas-liquido, el CDH es transferido desde el
tanque a la planta de deshidratacion y desalaciéon en Morichal (Planta DD)
mediante las bombas de transferencia de CDH tipo tornillo (dos en operacion
y una de reserva), con una capacidad de disefio de 2.300 gpm y un cabezal
de 931 pies cada una (figura 2.4). El CDH es transportado a través de la

nueva linea de 20 pulg atada a la linea de CDH de 24 pulg existente.



Figura 2.4 Bombas de transferencia de CDH

2.3.2Planta de deshidratacion y desalacion

La produccién total de CDH que viene de la estacion de flujo MPE-3
entra en la planta de deshidratacion y desalinizacion a través de una tuberia
de 24 pulg a la seccion de almacenamiento de CDH de alimentacion, que
consta de dos tanques de almacenamiento (tipo techo fijo) con una
capacidad nominal de 80.644 barriles cada uno (figura 2.5).

El agua libre decantada del crudo en el fondo de los tanques es
manualmente liberada y enviada al sumidero que colecta el agua de los
diferentes tanques de almacenamiento de CDH. Una vez en el sumidero, el
agua se bombea a la planta de tratamiento de agua producida a través de las

bombas verticales de agua aceitosa.

————— Rl L ———

- a2 = —— —— — —— _— -
T — ey T

Figura 2.5 Tanque de alimentacion de CDH
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El CDH es enviado a los trenes de deshidratacion y desalacion (C y D)
por medio de cinco bombas tipo tornillo (cuatro en operacion y una de
respaldo), con una capacidad de disefio de 1.160 gpm (incluso un 12% de

sobredisefio), y un diferencial de presién de 561,50 psi cada una (figura 2.6).

Figura 2.6 Bombas de alimentacion de CDH

Adicionalmente, para facilitar los procesos de deshidratacion vy
desalinizacién, un producto desemulsificante se inyecta en el cabezal de
succién de las bombas de CDH para romper las emulsiones agua/crudo.

Antes de que el CDH llegue a los dos trenes de precalentamiento
existentes, el flujo es dividido en dos corrientes, para alimentar a cada uno de
ellos individualmente, a través de tuberias de 12 pulg. Cada tren tiene la
capacidad de precalentar 70 MBPD de CDH méas 12% del sobredisefio y
estan compuestos por un juego de doce intercambiadores de calor de tubo y
carcasa colocados en serie, con una capacidad de intercambio de 74,3
MMBTU/h (figura 2.7).

Cada uno de estos dos flujos frios de CDH, intercambian calor -a
contracorriente para encontrar mayores diferencias de temperatura- (Kern,
1999) con el flujo de crudo diluido seco (CDS) caliente que viene de la
estacion de bombeo de transferencia de CDS (relacionado al tren de

desalinizacion respectivo). Para el CDH, la temperatura de operacion
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aumenta de 100 °F a 230 °F. EI CDS que viene del desalinizador a una
temperatura de operacion de 288 °F, alcanza 142 °F de temperatura a la

salida del tren.

Figura 2.7 Tren de intercambiadores de calor de CDH/CDS

Una vez que el CDH es precalentado, se dirige a la seccién de
calentamiento de crudo integrada por dos hornos de multi-pasos, uno para
cada tren.

Estos hornos (figura 2.8) usan gas combustible para pilotos y
gquemadores. Su capacidad individual de disefio es de 37,134 MMBTU/h y en
ellos la temperatura de operacion del CDH se aumenta a 290 °F, que luego
fluye a los desaladores electrostaticos para remover el contenido de sal. La
temperatura de salida es mantenida variando la presion del gas combustible
en los quemadores por medio de un lazo de control en cascada, y de esta
manera la entrada de calor a los hornos se regula para mantener la

temperatura en el valor requerido.
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Figura 2.8 Hornos de CDH

El proceso de desalinizacion se realiza en dos fases, por medio de dos
desalinizadores colocados en serie para cada tren (figura 2.9) y bombas de
recirculacion, dos bombas para la primera fase y dos bombas para la
segunda fase tanto para el tren C como para el tren D. Aproximadamente 7%
(basado en CDH) del agua de lavado (agua que remite de la segunda fase)
mas 5% del agua de reciclaje interno se agrega al flujo de crudo entrante a la
valvula de mezcla de la primera fase (dispositivo emulsionador) localizada a
la entrada del recipiente del desalinizador.

Los fluidos entran en la primera fase del desalinizador por el fondo y el
agua efluente se remite a los intercambiadores de calor de agua
producida/agua fresca. El crudo tratado sale de la primera fase del recipiente
desalinizador a través de una tuberia colectora cerca del tope del recipiente.

La primera fase del desalinizador es seguido por la segunda fase.
Aproximadamente 7% de agua de lavado (agua fresca) mas 5% de agua de

reciclaje interno se agregan al crudo tratado en la primera fase antes de la
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valvula de mezcla del desalinizador de la segunda fase localizada a la

entrada del mismo.

Figura 2.9 Tren de deshidratacion/desalacién

El agua fresca es tomada de un tanque con capacidad nominal de
60.554 barriles e inyectada en la segunda fase de cada tren por medio de
tres bombas centrifugas (dos en funcionamiento y una de respaldo), cada
una con una capacidad de disefio de 198,24 gpm y un diferencial de presién
de 206,33 psi. Previo a esto, la temperatura del agua fresca es
acondicionada en el sistema de calentamiento agua producida/agua fresca
donde es calentada por el intercambio de calor con las corrientes de agua
caliente producida que proceden de la primera fase de los mddulos de
desalinizacién. Cada calentador de agua fresca para los trenes C y D esta
compuesto de un juego de tres intercambiadores de calor de tubo y coraza
colocados en serie. El tren completo (trenes C y D) tiene una capacidad de
intercambio de 31,15 MMBTU/h por las condiciones de disefio (14,98
MMBTU/h por cada tren). En la salida de estos calentadores la temperatura
de agua fresca estad alrededor de 275 °F, valor que es adecuado para

mezclar el agua con el CDH y evitar el choque térmico.

14



La estacion de bombeo de transferencia de CDS, localizada a la salida
de los modulos de desalinizacion, consta de cinco bombas tipo tornillo
(cuatro en operacion y una de respaldo), cada una con una capacidad de
disefio de 1.176 gpm (incluso un 12% de sobredisefio) y una presién
diferencial de 116 psi (figura 2.10), las cuales tienen la funcion de bombear el
CDS a traves de los precalentadores de CDH y subir el CDS a los tanques de

almacenamiento.

Figura 2.10 Bombas de transferencia de CDS

La seccion de tanques de almacenamiento de CDS consiste en dos
tanques de capacidad nominal de 274.433 barriles y capacidad de trabajo de
228.480 barriles cada uno (figura 2.11), de los cuales se transfiere el
producto en especificacion con 10 PTB (libras por mil barriles) de sal y 1% de
agua a la Planta de Jose localizada en el Condominio Industrial Jose. En el
caso que las variables moderadas (sal o corte de agua) superen la
especificacion establecida, el CDS es desviado automaticamente, desde la
entrada de los tanques de CDS a la entrada de los tanques de CDH para ser

procesado nuevamente.
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Figura 2.11 Tanque de almacenamiento de CDS

El diagrama esquematico de los procesos de tratamiento de crudo tanto
de la estacién de flujo MPE-3 como de la planta de deshidratacion/desalacion

se muestra a continuacion:

Tanque de
compensacion de

TREN DE DESHIDRATACIONIDES

E FLU.JO MPE-3 Intercambiadores [Homa de COH
] de calor de

i Tanque de ! i
: alimentacién de  AlMentacion
H de COH

Figura 2.12 Diagrama del proceso de tratamiento de crudo de Petrolera
Sinovensa

16



2.4Principios de separacion de fluidos
Los principios fundamentalmente considerados para realizar la
separacion fisica de vapor, liquidos o sélidos son: el momentum 6 cantidad
de movimiento, la fuerza de gravedad y la coalescencia. Toda separacion
puede emplear uno o0 mas de estos principios, pero siempre las fases de los
fluidos deben ser inmiscibles y de diferentes densidades para que ocurra la
separacion (PDVSA, 1995).

2.4.1Momentum (cantidad de movimiento)

Los fluidos con diferentes densidades tienen diferentes momentum. Si
una corriente de dos fases se cambia bruscamente de direccion, el fuerte
momentum o la gran velocidad adquirida por las fases, no permiten que las
particulas de la fase pesada se muevan tan rapidamente como las de la fase

liviana, este fenbmeno provoca la separacion.

2.4.2Fuerza de gravedad
Las gotas de liquido se separan de la fase gaseosa, cuando la fuerza
gravitacional que actia sobre las gotas de liquido es mayor que la fuerza de
arrastre del fluido de gas sobre la gota.

2.4.3Coalescencia
Las gotas muy pequefias no pueden ser separadas por gravedad. Estas
gotas se unen, por medio del fendmeno de coalescencia, para formar gotas
mayores, las cuales se acercan lo suficientemente como para superar las
tensiones superficiales individuales y poder de esta forma separarse por

gravedad.
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2.5Sistema de separacién primaria
La produccién de hidrocarburos esta asociada a la produccion de gas
natural, cuyos volimenes deben ser tratados con la finalidad de maximizar el
volumen de petroleo. Para este proposito las facilidades de produccion
constan de un sistema de separacidon primaria que esta conformada por un
conjunto de separadores encargados de dividir la corriente de entrada en sus
fases (Salguero, Zurita, 2009).

2.5.1Separadores liquido-vapor

El flujo que se obtiene de un yacimiento petrolifero, por lo general es
multifasico. La separacion fisica de estas fases es una de las operaciones
fundamentales en la produccion, procesamiento y tratamiento de los crudos y
del gas natural (Salazar, 2005).

Los equipos de separacion crudo-gas, estan conformados por un
separador y un depurador. Estos equipos cumplen la misma funcién,
separacion de fases. El separador constituye el equipo fundamental en el
proceso y el mas comunmente utilizado en las estaciones de flujo, puede
describirse como un recipiente en forma cilindrica y su posicion (horizontal o
vertical) va a depender de las caracteristicas fisicoquimicas del fluido. La
funcion béasica de un depurador es remover pequefas cantidades de liquido

de una mezcla predominantemente gaseosa.

2.5.1.1Partes de un separador
Independientemente de la forma, los separadores por lo general
contienen cuatro secciones principales, ademas de los controles necesarios.
Estas secciones se muestran en la figura 2.13. La primera seccién de
separacion, A, se utiliza para separar el liquido libre en la corriente de
entrada. Esta contiene la boquilla de entrada que puede ser tangencial, o un
deflector de desvio para aprovechar la inercia de la fuerza centrifuga o un
18



cambio brusco de direccion para separar la mayor parte del liquido de la
corriente de gas (GPSA, 1998).

La segunda seccion o de gravedad, B, esta disefiada para utilizar la
fuerza de gravedad para mejorar la separacion de las gotas arrastradas. Se
compone de una parte del recipiente a través de la cual el gas se mueve a
una velocidad relativamente baja con poca turbulencia.

La seccién de coalescencia, C, utiliza un aglutinador de extractor o
niebla que puede constar de una serie de paletas, un malla de alambre o
pasos ciclénicos. Esta seccidn remueve las pequefias gotitas de liquido del gas
por retencidn sobre una superficie donde coalescen.

El sumidero o seccidn colectora de liquido, D, actla como receptor para
todo el liquido removido del gas en la primera y segunda seccion.
Dependiendo de los requisitos, la seccion del liquido debe tener una cierta
cantidad de volumen de compensacién, para la desgasificacién, sobre un

nivel minimo necesario de liquido para su correcto funcionamiento.
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Figura 2.13 Separadores liquido-gas (GPSA, 1998)

2.5.1.2Funciones de un separador
El objetivo de un separador es cumplir con las siguientes funciones:

= Permitir una primera separacion entre los hidrocarburos,
esencialmente, liquidos y gaseosos.

» Refinar ain mas el proceso, mediante la recoleccion de particulas
liquidas atrapadas en la fase gaseosa.

» Liberar parte de la seccion gaseosa que pueda permanecer en la fase
liquida.

» Descargar, separadamente, las fases liquidas y gaseosas, para evitar

gue se puedan volver a mezclar parcial o totalmente.



2.5.1.3Factores que afectan la eficiencia de un separador

* Presion: al disminuir la presion de separacion, principalmente en la
separacion de gas y condensado, la recuperacion de liquidos aumenta
(Salguero, Zurita, 2009).

= Temperatura: a medida que disminuye la temperatura de separacion,
se incrementa la recuperacion de liquidos en el separador y cuando
aumenta disminuye la capacidad en la separacion de gas.

= Composicioén: la presencia de cambios bruscos en la composicion de la
mezcla, puede afectar parametros como la densidad del gas,
afectando su velocidad critica. Por ello se debe tener conocimiento de
la cantidad y calidad del gas y del liquido que se formarian en el
proceso de separacion, a las condiciones de presion y temperatura de
operacion.

» Densidades del liquido y gas: estas propiedades afectan directamente
la capacidad de manejo de gas de los separadores, ya que esta es
proporcional a la diferencia entre las densidades del liquido y del gas e
inversamente proporcional a la densidad del gas.

» Viscosidad del gas: de la ley de Stokes se deduce que a medida que
aumenta la viscosidad del gas, disminuye la velocidad de
asentamiento y por lo tanto, la capacidad y eficiencia del separador.
En separadores horizontales la velocidad terminal permite que las
particulas suspendidas viajen a través de la corriente de gas.

» Velocidad critica del gas: generalmente cuando se aumenta la
velocidad del gas a través del separador, sobre un valor establecido
en su disefo, aunque se incremente el volumen de gas manejado, no
se separan totalmente las particulas de liquido en la seccién de

separaciéon secundaria. Con esto se ocasiona que se inunde la malla
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extractora y, como consecuencia, que haya arrastres repentinos de
baches de liquido en el flujo de gas que sale del separador.

» Tiempo de residencia: se define como el tiempo promedio que una
molécula de liquido es retenida en el recipiente. Depende
principalmente del caudal, temperatura y las condiciones fisico-
quimicas del crudo que entra al separador. La normativa PDVSA
recomienda la selecciéon del tiempo de residencia del crudo en base a
la gravedad API del fluido. Asi un petroleo mayor de 40 °API debera
tener un tiempo de residencia de 1,5 minutos. Para fluidos entre 25
°APIl y 40 °API, se recomienda reservar un tiempo de 3 minutos y para

petrleos pesados y/o espumosos 5 minutos.

2.6 Sistema de separaciéon secundaria

La estabilizacion de liquido proveniente de los procesos de separacion
crudo-gas se realiza para extraer el gas y el agua remanentes en el crudo.
Para ello, el crudo es sometido a un proceso de separacion secundaria el
cual consta de (Salazar, 2005):

» Bota desgasificadora
» Tanque de estabilizacién

En este sistema, la bota desgasificadora se utiliza como pre-separacion
para reducir el numero o las dimensiones del tanque de estabilizacion y el
exceso de gas (ver figura 2.14).

Se puede decir que en este método la fase de estabilizacién se lleva a
cabo en dos etapas; la primera etapa, donde la corriente proveniente de los
separadores liquido-vapor, entra al separador atmosférico donde se retira el
gas remanente y se envia a las unidades recuperadoras de vapor (Reva)
para luego ir a compresién. La segunda etapa, corresponde a la corriente
liquida proveniente del separador atmosférico, la cual entra al tanque de
estabilizacion donde por tiempo de residencia, se desprenden los
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compuestos mas volatiles (gas remanente) y se envia a compresion con el
gas de la primera etapa. Luego el liquido (crudo+agua) es enviado a la fase
de deshidratacién para eliminar el agua emulsionada hasta la especificaciéon
requerida.

B O

desgasificadora

Tanque de
stabilizacio

Figura 2.14 Bota desgasificadoray tanque de estabilizacion
(Salazar, 2005)

El disefio de una bota de gas es mas simple que la de un separador, al
igual que sus componentes internos. Generalmente posee una serie de
placas o baffles, cuya disposicion permite un mayor o menor aporte de area
superficial para evitar que pequefas gotas de liquido escapen en la corriente
de gas. El tamafo de este equipo es un factor importante para una efectiva

recuperacion de liquido.

2.7Procesos de deshidratacién/desalacion
Pueden clasificarse como funcion de las diferentes etapas que se
cubren para obtener la separacion de las fases crudo y agua, asi como
también pueden constituirse, segun los requerimientos, en combinaciones de
estas etapas. Se consideran entonces procesos térmicos, quimicos,

mecanicos y electroestaticos (Guzman y colaboradores, 1996).
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2.7.1Tratamientos térmicos
Los tratamientos térmicos consisten en el calentamiento del crudo, o el
aprovechamiento de la temperatura de produccién. La aplicacion del calor
por si solo, no rompe la emulsion y es solo un proceso auxiliar para acelerar
la separacion, sin embargo cualquier emulsién puede romperse aplicando
calor hasta una temperatura igual a la del punto de ebullicion del agua.
Algunos equipos empleados para el calentamiento del crudo son:

2.7.1.1intercambiadores de calor
Un intercambiador de calor es cualquier dispositivo utilizado para
transportar energia térmica entre dos o mas fluidos que se encuentran a
temperaturas distintas. Son disefiados para satisfacer requerimientos
especificos, existiendo en el mercado una gran diversidad de tipos que
difieren en tamafio y forma. Algunos de los mas comunes son (PDVSA,
1995):
» Intercambiadores de tubo y carcasa
» Intercambiadores de doble tubo
» |ntercambiadores de superficie extendida
» |ntercambiadores de placa
» Intercambiadores de tipo espiral
Los intercambiadores de tipo tubular son extensivamente utilizados en
la industria ya que se pueden disefiar con un amplio rango de variaciones,
materiales disponibles para su construccion, su facilidad de fabricacién y
mantenimiento, y por supuesto, sus bajos costos. Uno de los méas requeridos
en las industrias petroquimicas y refinerias son los intercambiadores de tubo

Yy carcasa.
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» |Intercambiadores de tubo y carcasa

El intercambiador de tubo y carcasa consiste de un haz de tubos

paralelos encerrados en un estuche cilindrico llamado carcasa. No es caro,

es facil de limpiar y relativamente facil de construir en diferentes tamafos y

puede ser disefiado para presiones desde moderadas a altas, sin que varie

sustancialmente el costo.

Para el diseiio de los componentes de un intercambiador de calor, se

deben siempre tener en cuenta los criterios de disefio para lograr la mejor

seleccién posible dentro de la gran variedad de este tipo de equipos. En la

figura 2.15 se muestran las diferentes partes de los intercambiadores de tubo

y carcasa.

1. CARCATA #, BRIDA DEL CAREZAL FLOTANTE 8
Z. CUBIERTA DE L& CARCAZR 9. DMSOA DE PAS06 O DEFLECTORES LONCITUDMALES

3 AWAL DELA CARCAZA 10, PLECA DE Tulo Frad 16,
q. Eglg: DtEL EXTREMD DE L& CUBIERTA 11. CANAL 17

RCATA

. BOOUILLA DE LA CHRCATA R RIER T I AMAL 8.
8. PLACL OF TuBO FLOTANTE 13, BOGUILLA DEL CAMAL 19,
T. CABLZAL FLOTANTE 4. BLRRAS TIRANTES Y ESPLEIADORES L

2.

DEFLECTORES TRANSYERSALES 0FLENMCHAS
DE SOPORTE

OEFLECTORES DE CHOQUE

. CONEXIDM DE VEMTED

COMEXION DE DRENRJE

CONEXION DE |NSTRUMENTD
SILLA OE SOPORTE

AMILLD DE | ZAMIENTD

Figura 2.15 Elementos de los intercambiadores de tubo y carcasa

(PDVSA, 1995)
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Hay tres tipos basicos de intercambiadores de tubo y carcasa,
dependiendo del método utilizado para mantener los tubos dentro de la
carcasa. El primero es el de tipo fijo o intercambiadores de placa de tubos fija
o de cabezal fijo. En este caso, el equipo tiene tubos rectos, asegurados en
ambos extremos en placas de tubos soldados a la carcasa. En este tipo de
construccion, algunas veces es necesario incorporar en la carcasa una junta
de expansion o una junta de empaques, debido a la expansion diferencial de
la carcasa vy los tubos.

El segundo tipo de intercambiadores de tubo y carcasa utiliza tubos en
forma de U, con ambos extremos de los tubos sujetados a una placa de
tubos simple, eliminandose asi los problemas de expansién diferencial
porque los tubos pueden expandirse y contraerse libremente, la forma de U
absorbe estos cambios. A estas unidades se les denomina intercambiadores
con tubos en U.

El tercer tipo de intercambiadores de tubo y carcasa, al igual que las
unidades de cabezal fijo, presenta dos placas de tubos, pero con solo una de
ellas soldada a la carcasa y la otra moviéndose libremente, y asi evitando los
problemas de expansion diferencial. A este disefio se le conoce como
intercambiadores de cabezal flotante.

Algunas consideraciones generales para el disefio de intercambiadores

de calor se resumen en lo siguiente:

a. Temperaturas de operacion
Las temperaturas de operacion de un intercambiador son establecidas
por las condiciones del proceso. Sin embargo, en ciertos casos, el disefiador
del intercambiador puede establecer las condiciones de operacion, pero
estas en ningln caso pueden ser menores que las minimas requeridas por el

proceso.
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Cuando se desea obtener la mayor cantidad de calor que sea posible,
la temperatura de aproximacion (diferencia de temperatura entre las
temperaturas de salida de las corrientes) que se utilice debe ser pequeiia, de
manera tal que el disefio resulte econdémico, lo cual esta dado por la
seleccién del arreglo 6ptimo de una serie de intercambiadores (tren de
intercambiadores).

En muchos casos, no solamente el calor total requerido se debe
distribuir entre los intercambiadores y un horno (o vapor), sino que se debe
tener en cuenta que este calor puede ser suministrado por otras corrientes de

diferentes niveles de entalpia, que se encuentren disponibles.

b. Factores de ensuciamiento
Las resistencias a la transferencia de calor debidas al ensuciamiento
son causadas por sedimentos, polimeros y otros depésitos que se forman en
las paredes internas y externas de los tubos de los intercambiadores de
calor. Los valores que se utilizan en el disefio toman en cuenta las
resistencias que se esperan durante la operacion normal del equipo y un

tiempo de servicio razonable entre los periodos de limpieza.

c. Caidade presion

La caida de presion en un intercambiador es producto de tres tipos de
pérdidas: las pérdidas por friccibn debido al flujo, las pérdidas debidas a
cambios en la direccion del flujo y las pérdidas causadas por la expansion y
contraccion en las entradas y salidas de las boquillas y tubos. EI método para
calcular la caida de presion es diferente para cada tipo de intercambiador.

No es deseable tener altas caidas de presion, ya que éstas contribuyen
a la erosién, requiriendo el uso de internos de espesor excesivo y de
vélvulas, accesorios o tuberias de una clasificacion mayor en el circuito del
intercambiador.
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d. Arreglo de las corrientes
Los intercambiadores de tubo y carcasa, mdultiples, se conectan
usualmente en serie debido a la ventaja que se obtiene en la diferencia de
temperatura efectiva. La Unica razon para tener arreglos de unidades
multiples en paralelo es evitar exceder la caida de presion permitida. Los
arreglos en paralelo se requieren frecuentemente en servicios de vapor, tales

como condensadores de tope.

= Hornos

Con caréacter general, un horno es un equipo de proceso destinado a
elevar la temperatura de un producto, denominado alimentaciéon o carga,
aprovechando el calor de combustion de otro u otros productos denominados
combustibles. En otras palabras un horno es un equipo en el que, de una
forma controlada, se efectia una transferencia de energia del combustible a
la carga. La figura 2.16 muestra, de forma simplificada, la composicion de un
horno tipico (Acedo, 2003).

DG = DRAFT GAUGE
(INDICADOR DE TIRO)

0 = DAMPER CHIMENEA

!

ALIMENTACION
ZONA DE
CONVENCION

i
SERPENTINES SALIDA DE
ZONA DE PRODUCTO
RADIACION e
HOGAR O
ZONA DE COMBUSTION
QUEMADORES
comeusteie £ A K AIRE

Figura 2.16 Composicion de un horno tipico (Acedo, 2003)
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El calentamiento de un fluido de procesos en un horno esta
acompafiado por la combinacion de la radiacion y conveccion. El patrén
usual de flujo del fluido en el proceso es en contracorriente con el de los
gases de combustion, es decir, el fluido en el proceso pasa primero a traves
de la seccion de conveccion y luego a través de la seccion de radiacion del
horno, mientras que los gases de combustion van en direccion opuesta. Este
arreglo permite obtener una mayor eficiencia (la temperatura del gas en la
chimenea es mas baja) que la que se obtendria si el flujo fuera en paralelo
(PDVSA, 1995).

En la seccion de radiacion, el calor es transferido al fluido de proceso
principalmente por radiacion de la alta temperatura de los gases que resultan
de la combustion del combustible en la camara. Otra parte del calor es
también transferida por conveccion.

En la seccion de conveccion, el calor es transferido principalmente por
conveccién, aunque una pequefia cantidad de calor se transfiere por
radiacion. Después que todo el calor, que econdmicamente puede ser
recuperado, ha sido transferido al fluido de proceso, el gas de combustién
deja el horno y pasa a través de una chimenea a la atmdsfera.

Los hornos estan divididos en dos categorias principales: hornos de
procesos y hornos de pirdlisis.

a. Hornos de procesos
Estos hornos proveen calor, el cual es usado en los equipos aguas
abajo del horno. Ejemplos tipicos son hornos de columnas de destilacion,
precalentadores de reactores (hidrotratamiento y termoreactores) vy
rehervidores. Los sistemas de calentamiento indirecto, tales como sistemas

de aceite caliente o sistemas también usan hornos de procesos.
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b. Hornos de pirdlisis
Este tipo de hornos proveen calor para que una reaccidon quimica se
lleve a cabo dentro de los tubos del horno. Los de craqueo térmico con vapor
y los reformadores con vapor son los dos principales ejemplos. Muchas de
las consideraciones y problemas en el disefio y operacion de estos hornos
son similares a los de los hornos convencionales. Sin embargo, estos hornos
de pirdlisis operan normalmente a altas temperaturas y tienen muchas

consideraciones especiales.

» Variacién en el disefio y disposicion de los hornos

El tipo mas sencillo de horno sigue el disefio denominado “de radiacién
total” donde el tubo de fuego entero es colocado a lo largo de las paredes de
la cAmara de combustidn o en la seccion radiante (Ugueto, Rodriguez, 1993).

Ademas de la seccion por radiacion, hornos mas modernos incluyen
una seccion separada para la conveccion. El calor residual que aun poseen
los gases de combustion al salir de la seccion por radiacion, puede ser
recuperado parcialmente en la seccion por conveccion. En esta seccidn
existe tanto convecciéon como radiacién y el calor recuperado se puede usar
para precalentar el volumen de carga de alimentacién del horno o para otros

tipos de calentamiento.

= Combustiones basicas

El proceso de disefio de un horno debe ajustar relaciones complejas
entre varias variables. Entre estas variables estan las propiedades fisicas y la
fase de funcionamiento del fluido de proceso, el valor calorifico y el
funcionamiento de los fluidos de combustion, la proporcién econémica del
rendimiento del calentamiento entre las secciones por conveccién y por
radiacion, las caidas de presion del fluido de proceso y de los gases de
combustion y la altura econdmica de la chimenea.
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Para los fluidos que contienen hidrégeno, se resefian dos conjuntos de
valores de calentamiento. El valor calorifico mayor o mas alto (VCM) se
determina suponiendo que todo el vapor de agua producido durante el
proceso de combustion es condensado y enfriado a 60 °F. El valor calorifico
neto o mas bajo (VCB) se determina haciendo la suposicion de que el vapor
de agua formado por el proceso de combustion permanece en la fase vapor y
numeéricamente es igual al valor calorifico mayor menos el calor latente de
vaporizacion del agua.

En teoria, el valor calorifico mayor puede ser considerado como el calor
actual liberado, mientras que el valor calorifico bajo puede ser considerado
como la porcion til del calor actual liberado

Aunque la quimica del proceso de combustion es excesivamente
compleja, ella puede ser simplificada en términos de los productos de la
reaccion final. Con el fin de que el proceso de combustion se dirija a su
culminacién dentro de un tiempo razonable, debe estar presente un exceso
de uno de los reactivos. Bajo ninguna circunstancia puede tolerarse un
exceso de combustible.

El proceso de combustiéon en un horno, normalmente usa aire como
fuente de oxigeno. En consecuencia debe existir un exceso de aire por
encima de los requerimientos estequiométricos para asegurar la combustion

completa del combustible.

= Eficiencia térmica

Para cada combustible, los perfiles pueden desarrollarse a valores
constantes de exceso de aire para expresar el calor extraido de los productos
de combustion como una funcion de la temperatura de los gases de
combustion.

El porcentaje de calor extraido de los gases de combustion variara de
0% a temperatura de la llama, hasta 100% a la temperatura de referencia de
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los gases de combustion de 60 °F. Este calor incluye el calor absorbido por el

volumen de carga mas el calor perdido a través del revestidor del calentador.

2.7.2Tratamientos quimicos

Los procesos de separacion quimica involucran la aplicacion de una
solucién de desemulsificantes sintéticos, denominada en el area operacional
“quimica deshidratante”, con lo cual se busca desestabilizar la emulsién
formada por la combinacién de las fases agua y crudo. Esta solucion busca
contrarrestar el efecto estabilizador en la emulsion de los surfactantes
naturales contenidos en el crudo, dada la tendencia de estos productos
quimicos a estabilizar emulsiones opuestas a las formadas por la presencia

de los surfactantes naturales (Guzman y colaboradores, 1996).

2.7.3Tratamientos mecanicos
Los tratamientos mecéanicos se caracterizan por el uso de equipos de
separacion dinamica, los cuales permiten la separacion continua de las fases
agua y crudo. Estos equipos incluyen dispositivos que promueven el contacto

efectivo de cada fase y aceleran el proceso de separacién gravitacional.

2.7.4Tratamiento electroestatico

Los procesos de separacion electroestatica consisten en someter la
emulsién a un campo eléctrico intenso, generado por la aplicacion de alto
voltaje entre dos electrodos. La aplicacién del campo eléctrico sobre la
emulsion induce a la formacion de dipolos eléctricos en las gotas de agua, lo
que origina una atraccion entre ellas, e incrementa su contacto y posterior
coalescencia. Como efecto final se obtiene un aumento del tamafio de las
gotas, lo que permite su sedimentacion por gravedad. En la figura 2.17 se
presenta un diagrama esquematico de un deshidratador electroestético.
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Figura 2.17 Deshidratador electroestatico (Torres, 2009)

El proceso de desalacién consiste en la remocion de las pequefias
cantidades de sales inorganicas, que generalmente quedan disueltas en el
agua remanente o en suspension en forma de cristales en el crudo
deshidratado, mediante la adicion de una corriente de agua fresca (con bajo
contenido de sales) a la corriente de crudo deshidratado. Posteriormente, se
efectia la separacion de las fases agua y crudo, hasta alcanzar las
especificaciones requeridas de contenido de agua y sales en el crudo. La
cantidad de agua requerida en el proceso es una funcidén de la (Guzman y
colaboradores, 1996):

- Salinidad del agua emulsionada.
- Cantidad de agua emulsionada.
- Salinidad del agua fresca.

- Eficiencia del mezclado.
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- Especificacion del contenido de sal en el crudo requerida o PTB.

El desalado en campo reduce la corrosion corriente abajo (bombeo,
ductos, tanques de almacenamiento). Adicionalmente la salmuera producida
pude ser adecuadamente tratada para que no cause dafios a los equipos y
sea inyectada al yacimiento, resolviendo un problema ambiental.

La figura 2.18 presenta un sistema combinado de tratamiento quimico,
térmico y electroestatico, que involucra la deshidratacion y desalacion de

crudos pesados y bitimenes.
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H e
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i SEPARADOR ELECTROSTATICO

Figura 2.18 Esquema de sistema de deshidratacion con separadores

electroestéaticos (Guzman y colaboradores, 1996)
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2.7.4.1Separacion electroestatica

Cuando un liquido no conductor, como en el caso del crudo que

contiene una fase dispersa de un liquido, como el agua, se somete a un

campo electroestatico, las particulas conductoras o gotas dispersas son

obligadas a combinarse por la accion de tres fendmenos fisicos:

Las gotas se polarizan y tienden a alinearse con el campo eléctrico.
Esto hace que los polos positivos y negativos generados en los
extremos de las gotas se ubiquen adyacentes unos con otros, lo cual
ocasiona su coalescencia.

Las gotas son atraidas hacia los electrodos debido a una carga
inducida.

El campo eléctrico tiende a distorsionar las gotas, con un alargamiento
de estas, lo que debilita la pelicula de desemulsificante absorbida en

la interfase agua/crudo.

Parametros de disefio de separadores electroestéaticos

Para el disefio de los separadores electroestaticos se debe considerar

una serie de parametros basicos asociados a la accién del campo

electroestatico. Entre estos factores se cuentan:

Temperatura de separacion.

Factor de carga (barriles de crudo tratado por dia/area de rejilla
electroestatica).

Voltaje o diferencia de potencial requerida por unidad de longitud de
separacion de rejillas.

Factor de velocidad de sedimentacion (el cual relaciona las
propiedades fisicas del crudo y el agua, y representan la fuerza

impulsora de la separacion gravitacional).
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- El factor de carga, expresado en barriles por dia/pie cuadrado de area
de rejilla, define tanto el tiempo de retencion del crudo como la
velocidad de sedimentacion de las gotas de agua.

Un aspecto basico en el disefio y operacion del proceso de separacion
electroestatica, es el de las caracteristicas del fluido de alimentacién, por lo
cual se debe llevar un seguimiento de los parametros de proceso y sus

variables.

2.8 Almacenamiento de crudo

La temperatura maxima de una corriente de crudo enviada a
almacenamiento se establece generalmente de acuerdo a criterios de
seguridad, aspectos econdmicos o0 consideraciones especiales del proceso
(PDVSA, 1995).

Para las corrientes pesadas cuya presion de vapor verdadera es dificil
de determinar, la temperatura maxima de almacenaje deberia ser el valor
mas bajo entre 28 °C (50 °F) por debajo del punto inicial de ebullicibn ASTM
y 8 °C (15 °F) por debajo del punto de inflamacién minimo. Las corrientes no
deberian enviarse a almacenaje a temperaturas superiores de 90 a 120 °C
(200 a 250 °F). Si se opera en este rango de temperatura o por encima de él,
el agua remanente en el tanque podria evaporarse ocasionando un
derramamiento del tanque.

Con el objeto de alcanzar una temperatura optima de almacenamiento,
generalmente el crudo es sometido a un proceso de enfriamiento, para lo
cual comunmente se emplean enfriadores de aire, cuyos equipos suelen
estar localizados inmediatamente después de un intercambiador de calor.

Los enfriadores de aire consisten de uno o mas ventiladores de flujo
axial, velocidades relativamente bajas y diametros grandes, que forzan o

inducen al aire a fluir a través de un banco de tubos, generalmente con
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aletas. La configuracion basica de una unidad es un banco de tubos
aleteados montado sobre una estructura de acero con una cdmara de plenoy
un anillo vénturi, un motor y otros accesorios como persianas,
guardaventilador, alambrado e interruptores de vibracion.

Estos equipos se utilizan con frecuencia en combinacion con
enfriadores de agua, cuando se requiere remover una gran cantidad de calor.
En este caso los enfriadores de aire remueven primero la mayor parte del
calor y el enfriamiento final se consigue con los de agua. Cuando se
considere la instalacién de enfriadores de aire, se deberia tomar en cuenta el
efecto que puedan tener las pérdidas de calor de los equipos circundantes,
en la temperatura de entrada del aire.

2.8.1Consideraciones especiales
La oportunidad para optimizar la temperatura de una corriente que va a
almacenamiento es mayor para los productos intermedios. Sin embargo, se
requieren consideraciones especiales para los casos siguientes:
- Corrientes que se almacenan antes de un proceso que requiere la
refrigeracion de la alimentacion.
- Corrientes cuyas propiedades se degradan permanentemente a
temperaturas altas de almacenamiento.
- Corrientes que se almacenan antes de ser mezcladas. Las
temperaturas de almacenaje de estas corrientes deberian elegirse
después de considerar las propiedades y la temperatura de la mezcla.

2.9Programas de simulacién

Existen en el mercado compafiias dedicadas a la investigacion y
desarrollo en el area de transferencia de calor y el uso de la tecnologia de
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computaciéon aplicada al desarrollo de programas para el disefio de

intercambiadores de calor.

Entre estas compafiias las mas conocidas son Simulation Sciences con
HEXTRAN, B-JAC International con B-JAC Software y Heat Transfer

Research Institute con la serie de programas de HTRI.

Los programas de HTRI son el “estandar de facto” para disefio de

intercambiadores de calor. Algunos de los calculos que permiten estos

programas son:

Programa/Calculo Disefio | Evaluacion Comentario
“ACE-2" / Evalla el Se usa informacién
desempeiio de enfriadores No S mecanica del equipo.
con aire geométricamente Considera flujo bifasico
especificados. por los tubos.
“CST-2"/ Disefia
Se usa/produce
condensadores de tubo y : - o
; informacion mecéanica
carcasa y evalua el : , : .
~ Si Si rigurosa del equipo.
desempefio para aquellos : S
et Considera liquido
geométricamente
" ebullendo en los tubos.
especificados.
“PHE-1"/ Evalla el , .,
~ Se usa informacion
desemperio de . .
. . , mecanica del equipo.
intercambiadores de placas No Si .
o Considera solamente
geomeétricamente ) .
" fluidos monofasicos.
especificados.
“RKH-3" / Disefia y evalGa Se usa/produce
rehervidores termosifones, informacion mecéanica
marmita e incrustados en Si Si rigurosa del equipo. El
columnas, del tipo fluido puede ser un
horizontal. condensando.
“RTF” / Disefia y evallua
rehervidores termosifones
. Se usa/produce
de flujo forzado con tubos : - -
. . informacion mecénica
verticales, rehervidores de , , . ;
) Si Si rigurosa del equipo. El
flujo forzado con tubos :
. . fluido puede ser un
horizontales y rehervidores
. condensando.
de placa en espiral.
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Programa/Calculo Disefo | Evaluacion Comentario

“ST_5" / Disefia Se usa/produce

. . informacion mecéanica
intercambiadores de tubo y : :
., rigurosa del equipo.
carcasa y evalua el

~ Si Si Considera el
desemperio para aquellos :
et comportamiento de los
geomeétricamente

. fluidos, tan preciso
especificados.

como RKH y RTF.
“FH-0" / Simula el

) Util para resolver
comportamiento de un .
. . problemas operativos,
horno existente, ademas de

. - Si evaluar cambios y
hacer célculos de !
. . remodelacion a hornos,
combustion con cualquier otc

tipo de combustible.

Entre otros programas de simulacion se encuentran los simuladores de
procesos, los cuales son poderosas herramientas de calculo en procesos
industriales, con enormes bases de datos y un fuerte respaldo de bibliotecas
para calculo de equipos y bibliotecas de modelos para calculos
termodinamicos. Alguno de estos simuladores de procesos de propositos
generales son: Aspen Plus y Hysys (de Aspen Thechnology, USA), Pro/ll (de
Simulations Sciences, USA), Chemcad (de Chemstations, USA), etc. Aspen
Plus, Pro/ll y Chemcad son simuladores de proceso en estado estable y
Hysys es util para la simulacion estable y dinamica (Martinez y
colaboradores, 2000).

El Pro/ll es uno de los programas de simulacién de procesos 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 establecerse el estado estable en el sistema (Simulation
Sciences, 1994).

Este programa soporta dos interfaces basicas; la primera se caracteriza
por la definicion de las instrucciones a la computadora por medio de un

lenguaje de programa especifico. La otra interfase que se usara para este
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trabajo, es completamente grafica, en la cual la definicion del proceso se
realiza por medio de diversos menus. Basicamente la interfase gréfica realiza
una traduccion de un dibujo al programa para realizar la simulacion.

Los meétodos de calculo de Pro/ll estdn basados en modelos
matematicos y ecuaciones de estado clasicas que describen los procesos
guimicos mediante el calculo de temperaturas, presiones, composicion y
propiedades termodindmicas tales como entropias y entalpias. Para esto el
programa analiza cada equipo por separado, estudiando las corrientes de
entrada y salida, resolviendo balances de masa y energia mediante la

resolucion de sistemas de ecuaciones.
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CAPITULO Il

DESARROLLO DEL PROYECTO

La evaluacién de las facilidades de superficie de Petrolera Sinovensa
en el campo Morichal, tuvo como alcance el andlisis de los principales
equipos del sistema de tratamiento de crudo (separadores de produccion,
depurador, bota desgasificadora, tanques de almacenamiento, bombas de
transferencia, intercambiadores de calor, hornos, deshidratadores
electroestaticos y enfriadores de aire) para la cual se llevaron a cabo las

siguientes etapas:

3.1ldentificacién de las condiciones actuales de operaciéon de la
estacion de flujo y la planta de deshidratacién/desalacion frente a
la variabilidad de fluidos procesados y calidad del producto
obtenido

Inicialmente se procedio a recaudar toda la informacion actualizada de
la estacion de flujo y de la planta de deshidratacion/desalacion referida a
flujos procesados en funcién de los pozos productores, caracteristicas y
propiedades del crudo diluido (corte de agua, gravedad API y contenido de
sal), lo cual fue suministrado por la Gerencia de Produccion.

Por otro lado, se llevé un seguimiento de las variables de operacion de
cada uno de los equipos mediante el monitoreo continuo del sistema SCADA
conjuntamente con las mediciones tomadas en campo que permitieran
reproducir las condiciones actuales del proceso con modelos de simulacién

de procesos.



Dicha informacién se encuentra reportada desde las tablas 3.1 hasta la
3.7.

Tabla 3.1 Produccién y caracteristicas de crudo en la estacién de flujo

Flujo volumétrico de gas (MMPCED) 18
Flujo volumétrico de CDH (BPD) 119.714
Contenido de agua (% volumen) 7,6

Gravedad API promedio a 60/60 °F 15

Contenido de sal (PTB) 289

Tabla 3.2 Produccién y caracteristicas de crudo en la planta de
deshidratacién/desalacion

Flujo volumétrico de CDH (BPD) 110.000

Contenido de agua (% volumen) 0,8
Gravedad API promedio a 60/60 °F 15,6
Contenido de sal (PTB) 12
Punto de inflamacion (°F) 120,66

Tabla 3.3 Temperaturas y presiones de los separadores crudo/gas y

gas/crudo
Temperatura Presion
OF 1
Equipos ( )S lid (p&g% lid
Entrada alda  Entrada alda
tope tope
Separadores de 112 SM 50 SM
produccion
Depurador de gas SM 109,5 SM 45,5
Bota desgasificadora 111,8 SM SM 0,304

SM: sin medida por falta de instrumentacion.
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Tabla 3.4 Presién de descarga de las bombas de crudo

Presion de
Equipos descarga
(psig)
Bombas de transferencia de CDH 157
Bombas de alimentacion de CDH 442
Bombas de transferencia de CDS 150

Tabla 3.5 Temperaturas y presiones de los sistemas de

precalentamiento y calentamiento de CDH y enfriamiento de CDS

Temperatura Presion
Equipos (°F) (psig)
Entrada Salida Entrada Salida

Intercambiadores  Tren C Tubos 104 223 441 171
de calor Carcasa 275 141 150 104
Carcasa 275 151 150 103
Hornos de CDH Tren C SM 278 160 SM
Tren D SM 279 160 SM
Enfriadores de Tren C SM 124 SM 78
aire de CDS Tren D SM 117 SM 77

Tabla 3.6 Temperaturas, presiones y caudales de operaciéon de los

deshidratadores electroestaticos

T - Caudal de
emperatura Presion

: . : crudo
Equipos (°F) (psig) (gpm)

Etapa 1 Etapa 2 Etapa l Etapa 2 Etapa 1l Etapa 2
Deshidratadores Tren C 276 275 111 107 1.900 SM
electroestaticos TrenD 276 275 107 105 1.800 SM
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Tabla 3.7 Temperaturas de operacion de los tanques de crudo

[ Temperatura
Equipos L
Tanque de compensacion de CDH 111
Tanques de alimentacion de CDH Tren C 104
Tren D 104
Tanques de almacenamiento de CDS TrenC 120
Tren D 120

3.20btencion de los balances de materia y energia en los diferentes
equipos a condiciones operacionales a partir de modelos de
simulacion de procesos

Los balances de masa y energia, asi como las propiedades de las
principales corrientes de proceso de la estacion de flujo y de la planta de
deshidratacién/desalacion fueron obtenidos a partir de la reproduccion de las
condiciones actuales de operaciéon mediante el simulador de procesos Pro/ll
version 8.1 de SIMSCI (Simulations Sciences), usando como modelo
termodinamico la ecuacion de estado de Soave Redlich Kwong (SRK).

En la simulacion se abarco el proceso desde la alimentacion del fluido
multifasico a los separadores de produccion hasta el almacenaje del crudo
diluido seco, de acuerdo a los perfiles de produccion de crudo, agua y gas
actuales.

Inicialmente para la representacion de la corriente de alimentacién a la
estacion de flujo, se consideré la recombinacién de varias corrientes y la
saturacion de agua bajo los ajustes necesarios hasta obtener la mayor
similitud a la produccién de gas y crudo establecida en la tabla 3.1. En la

figura 3.1 se muestra el diagrama de flujo de dicha corriente.
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LiQuIbO DE FLASH

A5 DE FLASH

ALIMENTACION

Figura 3.1 Diagrama de flujo de la corriente de alimentacién ala

estacion de flujo

Para la caracterizacion del crudo diluido y del gas suministrada al
simulador, se contd con la curva TBP (True boiling point) del crudo y la
composicion del gas de una muestra del liquido en los separadores de
produccion sometida a una separacién flash hasta condiciones atmosféricas
(14,7 psia y 60 °F), asi como también con la composicién de una muestra del
gas en los mismos. Dichos datos se encuentran reportados en las tablas 3.8,
3.9y 3.10.

Tabla 3.8 Curva TBP del liqguido de flash de una muestra de

liquido de los separadores de produccion

Temperatura Volumen

(°F) (%)
156,0 1,40
208,9 3,47
258,1 6,52
303,1 9,87
345,0 13,69
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Tabla 3.8 Curva TBP del liquido de flash de una muestra de

liguido de los separadores de produccion (continuacion)

385,0 16,72
419,0 19,00
455,0 21,05
486,0 22,63
519,1 24,06
550,0 25,45
577,0 26,81
603,0 28,18
626,0 29,56
651,9 30,86
675,0 32,22
696,9 33,57
716,7 34,90
736,0 36,20
755,1 37,33

Tabla 3.9 Composicion del gas de flash de una muestra de liquido de

los separadores de produccion

Componente Composicion de gas

(% mol)
Nitrogeno 0,000
Diéxido de carbono 19,035
Sulfuro de hidrégeno 0,002
Metano 74,884
Etano 2,087
Propano 1,437
I-butano 0,220
N-butano 0,509
I-pentano 0,321
N-pentano 0,409
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Tabla 3.9 Composicion del gas de flash de una muestra de liquido de

los separadores de produccion (continuacion)

N-hexano 0,445
M-C-pentano 0,089
Benceno 0,031
Ciclohexano 0,081
N-heptano 0,192
M-C-hexano 0,077
Tolueno 0,052
N-octano 0,072
E-benceno 0,007
M/P-xileno 0,005
O-xileno 0,013
N-nonano 0,029
pseudo CioH22 0,003
pseudo Ci1H24 0,000
Cio' 0,000

Tabla 3.10 Composicion de una muestra de gas de los

separadores de produccion

Componente Composicion de gas

(% mol)
Nitrogeno 0,000
Diéxido de carbono 15,344
Sulfuro de hidrégeno 0,003
Metano 83,203
Etano 0,176
Propano 0,051
I-butano 0,018
N-butano 0,074
I-pentano 0,113
N-pentano 0,148
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Tabla 3.10 Composicion de una muestra de gas de los

separadores de produccion (continuaciéon)

N-hexano 0,245
M-C-pentano 0,051
Benceno 0,006
Ciclohexano 0,054
N-heptano 0,188
M-C-hexano 0,053
Tolueno 0,066
N-octano 0,107
E-benceno 0,012
M/P-xileno 0,007
O-xileno 0,007
N-nonano 0,060
pseudo CioH22 0,014
pseudo Ci1H24 0,000
Cio' 0,000

Las caracteristicas resultantes de la linea de alimentacion arrojadas por

el simulador fueron las siguientes:

Tabla 3.11 Caracteristicas de la corriente de alimentacion a la estacion

de flujo
Flujo mésico (Ib/h) 1.693.930
Temperatura (°F) 112,14
Presion (psig) 50
Flujo volumétrico estandar de crudo (BPD) 108.854
Flujo volumétrico estandar de agua (BPD) 9.110
Flujo volumétrico de gas (PCED) 675.350

Cabe mencionar que adicionalmente a la mecanica seguida para

obtener la reproduccion de la corriente de alimentacién, se usaron varios
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artificios en la construccién de los diagramas de flujo de procesos de la
estacion de flujo y de la planta de deshidratacién/desalacion para obtener
basicamente una mayor similitud de las variables operacionales.

En el modelo desarrollado para la estacion de flujo, se definio
particularmente un expansor a la entrada del depurador de gas, para generar
no solo la caida de presion necesaria, sino también para alcanzar una
temperatura mas ajustable a la real.

De igual forma fueron instaladas valvulas, mezcladores (mixers) y
divisores (splitters) en diferentes secciones del modelo de simulacion
general, con el fin de obtener las requeridas caidas de presion, union y
distribucion de corrientes, respectivamente.

En cuanto a la alimentacion a la estacion de flujo, es de hacer notar que
el flujo fue dividido de manera tal que cada separador de produccion
manejara una carga similar, a diferencia de los caudales definidos para cada
tren de deshidratacion/desalacion, donde fueron tomados en cuenta los flujos
reales manejados por cada uno de ellos como una condicion relevante para
la evaluacion.

Con relacion a los intercambiadores de calor de CDH/CDS, por cada
tren de deshidratacién/desalaciéon existen 12 unidades en serie, sin embargo
en el modelo de simulacion desarrollado se presentd como un unico
dispositivo que engloba de forma rigurosa las caracteristicas de los equipos.

Las bombas de crudo humedo y de crudo seco también fueron
representadas como un solo equipo, con el objeto de evaluar sus
capacidades en conjunto.

En el caso de los hornos, estos equipos se simularon como
calentadores simples, ya que para fines de este trabajo solo se estudiaran los
flujos de calor y de materia manejados por los mismos.

Ademas es importante resaltar que para el desarrollo de los modelos de
simulacién, tanto de la estacion de fluyo como de la planta de
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deshidratacion/desalacion no se consideraron pérdidas de calor, como
premisa para la obtencion del balance energético de dichos procesos.
Finalmente, de los balances de materia y energia calculados por el
simulador, se obtuvieron las caracteristicas fisicas y flujos de cada corriente
en particular, empleados para calculos posteriores, cuya informacién se

muestra en los anexos A.1y A.2.

3.3Calculo de la méaxima capacidad de las instalaciones existentes

3.3.1Separadores de produccion
La funcion de los separadores de produccion horizontales es la de
estabilizar el crudo diluido proveniente de las macollas eliminando el gas
asociado. Para el célculo de la capacidad de dichos equipos se tomaron en
cuenta las siguientes premisas:
= Un nivel maximo de liquido de 60%, tal como se especifica en los
criterios de disefio para un separador horizontal segun el fabricante.
= Un tiempo minimo de retencién de liquido entre los niveles de control
(nivel bajo y nivel alto) de 5 minutos debido al alto contenido de
espuma en el crudo.
» El caudal de gas es calculado a partir de la maxima velocidad
superficial del gas.

Los datos necesarios para los calculos se presentan en la tabla 3.12
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Tabla 3.12 Datos para el calculo de las capacidades de un

separador de produccién

Densidad del liquido a condiciones de operacién (Ib/pie®) 58,7345

Densidad del gas a condiciones de operacion (Ib/pie®) 0,2273
Densidad del liquido a condiciones estandar (Ib/pie®) 59,89042
Densidad del gas a condiciones estandar (Ib/pie®) 0,05636
Diametro interno (pie) 12
Longitud de tangente a tangente (pie) 42,5
Nivel alto de liquido (pie) 5,75
Nivel bajo de liquido (pie) 2,5

Para el calculo de la capacidad de liquido de un separador se tomod
como parametro el volumen de liquido retenido entre los niveles de control en
funcién del tiempo de retencion minimo lo cual se ajustd a la siguiente
expresion (PDVSA, 2005):

1.440 XV NBL-NALX 2|, (Ec. 3.1)
QL=
5’61XtrNBL—NAL XIOLCE
Donde:
Qu : caudal méximo de liquido estandar (BPD).

VneL-NaL : yolumen de liquido entre el nivel bajo y el nivel alto (pie3).

b tiempo minimo de retencion de liquido entre el nivel bajo y el

nivel alto (min).
: densidad del liquido a condiciones de operacion (Ib/pie3).

Plee - densidad del liquido a condiciones estandar (Ib/pie®).
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Para obtener el VNeL-NAL | se hizo uso de las relaciones de longitudes de
cuerda y areas de las secciones circulares en funcién de las alturas de

cuerdas y se procedi6 tal como se muestra a continuacion (PDVSA, 2005):

h Lfon —NAL

Rion-naL* = b (Ec. 3.2)

Donde:

Rion-naL*: relacion de la altura del liquido desde el fondo del separador
hasta el nivel alto de liquido y el diametro (adimensional).

Moo - altura del liquido desde el fondo del separador hasta el nivel
alto de liquido (pie).

D : didmetro interno del envase (pie).

Con Rrn-naL™ se obtiene el valor correspondiente de Awn-NaL * ytilizando
la tabla 5 (ver anexo B.1).

Luego:

2
_ Aton-NaL ¥*XT XD

Avon-NaL = ) (Ec. 3.3)

Donde:

Aon-naL :area de flujo correspondiente al liquido desde el fondo del

separador hasta el nivel alto de liquido (pie2).

Aon-naL *:3rea fraccional de la seccién transversal del separador
(adimensional).

De igual forma se desarrollé la siguiente expresion (PDVSA, 2005):
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h
Rfon-nBL * = e (Ec. 3.4)

Donde:

Rron-neL * - relacién de la altura del liquido desde el fondo del separador
hasta el nivel bajo de liquido y el didmetro (adimensional).

Mo altura del liquido desde el fondo del separador hasta el nivel
bajo de liquido (pie).

Con Rrn-neL* se obtiene el valor correspondiente de Aon-neL * ytilizando

la tabla 5 (ver anexo B.1).

2
_ Aton-neL ¥ X XD

Avon-NBL = 2 (Ec. 3.5)

Donde:

Aon-neL: Zrea de flujo correspondiente al liquido desde el fondo del

separador hasta el nivel bajo de liquido (pie2).

Aon-nBL *: grea fraccional de la seccion transversal del separador
(adimensional).
Entonces, segun la ecuacion 3.6 (PDVSA, 2005):

V nL-nat = (Aton-nat — Aton-neL) X Lyt (Ec. 3.6)

Donde:

L; ; : longitud de tangente a tangente del envase (pie).
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Reemplazando los valores de las variables en la ecuacion 3.6

reportados en la tabla 4.1, el v\s _na Calculado fue de 1.552,06 pie3, cuyo

resultado fue sustituido conjuntamente con los datos correspondientes de la

tabla 3.12 en la ecuacion 3.1 obteniéndose un Q, de 78,14 MBPD.

Para la determinacion de la maxima capacidad de gas de un separador
se establecio como limitante la maxima velocidad superficial permitida del
gas a condiciones de operacion, para que no exista arrastre de liquido en la
fase gaseosa. Dicho parametro se calcul6 mediante una modificacion de la
ley de Stokes, la cual se define como (JANTESA, 2004):

pLCO B pGCO
P (Ec. 3.7)

GCO

VG=K

Donde:

Ve :velocidad superficial maxima permitida del gas (pie/s).

Peeo - densidad del gas a condiciones de operacion (Ib/pie3).

K : constante que depende de las condiciones de operacion (0,048).

Los datos de la tabla 3.12 correspondientes a las propiedades del gas

se sustituyeron en la ecuacién 3.7 y se obtuvo un Ve de 0,77 piels.
Luego se procedio a calcular el area transversal o area de flujo de gas

bajo el siguiente procedimiento matematico:

|
=|1-—|xD Ec. 3.8
e [ 100)x ( )

Donde:

he : altura requerida para el flujo de gas (pie).
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| : maximo nivel de liquido en el separador (%).
A partir de esto y mediante la siguiente ecuacién se tiene que (PDVSA,
2005):

Re* = Do (Ec. 3.9)

Donde:
Re *: relacion de la altura del flujo de gas y el diametro (adimensional).

Con Re* resultante se obtiene un valor de Ac * en la tabla 5 (ver anexo

B.1). Entonces:

A = Ae*XTxD" (Ec. 3.10)
4
Donde:
Ac . area de flujo correspondiente al gas (pie2).

As* . area fraccional de la seccién transversal del separador
(adimensional).
Luego se calculé el maximo caudal de gas de un separador, haciendo
uso de la siguiente ecuacion (PDVSA, 2005):

86.400 XV X Ag X
Qe = 76" Pocy (Ec. 3.11)
Pog.

Donde:

Q. : caudal maximo de gas (PCED).
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pPe,. - densidad del gas a condiciones estandar (Ib/pie®).

Una vez sustituido el A;* de latabla 4.1y el D de la tabla 3.12 en la
ecuacion 3.10 se obtuvo un valor de Ag de 42,3 pie2. El Ag, el vg Y las

propiedades del gas reportadas en la tabla 3.12 se introdujeron en la
ecuacion 3.11 resultando un Q. de 11,35 MMPCED.

Los resultados de las variables calculadas se presentan en las tablas
4.1y 4.6.

3.3.2Depurador de gas
Las premisas consideradas para calcular las capacidades de liquido y
gas del depurador vertical fueron las siguientes:
= Una altura entre los niveles de control de 1,5 pie tal como se
especifica en el disefio.
= Un tiempo minimo de retencién de liquido entre los niveles de control
de 3 minutos.
» El caudal de gas es calculado a partir de la maxima velocidad
superficial del gas.
Asi mismo, los datos empleados para dichos calculos se encuentran

reportados en la tabla 3.13.

Tabla 3.13 Datos para el célculo de las capacidades del depurador de
gas
Densidad del liquido a condiciones de operacién (Ib/pie®) 61,8615

Densidad del gas a condiciones de operacion (Ib/pie®) 0,2124
Densidad del liquido a condiciones estandar (Ib/pie®) 62,33832
Densidad del gas a condiciones estandar (Ib/pie®) 0,05636
Flujo masico de liquido (Ib/h) 2,52
Flujo mésico de gas (Ib/h) 41.156
Diametro interno (pie) 5
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La capacidad de liquido del depurador se determiné por medio de la

ecuacion 3.1, para lo cual se calculd el v\ _na Mediante la siguiente

expresion (PDVSA, 2005):

2
7T X D" X hngL-NAL

V NBL-NAL = 2 (Ec. 3.12)

Donde:
hneLnal - @ltura entre el nivel bajo de liquido y el nivel alto de liquido
(pie).

Sustituyendo el D de la tabla 3.13 y el hys_na. S€QUN las premisas en
la ecuacion 3.12 se obtuvo un valor de Vg _na de 29,45 pie3, el cual a su
vez se usO en la ecuacion 3.1 junto con los demas datos de la tabla 3.13
dando como resultado un Q, de 2,50 MBPD.

En cuanto a la capacidad de gas, esta se calcul6 partiendo de la
ecuacion 3.7. Sin embargo, el valor de K se obtuvo de la tabla 6 (ver anexo
B.2) segun la relacion entre los flujos méasicos de liquido y gas asociados.

Luego se determiné el &rea transversal del gas (Martinez, 1994):

2 (Ec. 3.13)

Reemplazando el v Yy el A; presentados en la tabla 4.2, cuyos valores

fueron de 5,96 pie/s y 19,64 pie2, respectivamente, junto con las densidades
del gas de la tabla 3.13, finalmente se calculé el caudal méximo de gas
usando la ecuacion 3.11 el cual resulté ser de 38,12 MMPCED. Los valores

calculados de las variables se reportan en las tablas 4.2 y 4.6.
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3.3.3Bota desgasificadora
Al igual que el caso del depurador de gas, la metodologia usada en la
determinacion de la capacidad volumétrica en cuanto a liquido y gas de la
bota desgasificadora fue la de un separador vertical, para lo cual se tomo en
cuenta las siguientes premisas:
* Un nivel méximo de liquido de 15 pie por encima de la linea tangente
inferior.
= Un tiempo de residencia de 1,5 minutos
» El caudal de gas es calculado a partir de la maxima velocidad

superficial del gas.

Tabla 3.14 Datos para el célculo de las capacidades de la bota

desgasificadora

Densidad del liquido a condiciones de operacién (Ib/pie®) 58,7986

Densidad del gas a condiciones de operacion (Ib/pie®) 0,0656
Densidad del liquido a condiciones estandar (Ib/pie®) 59,96994
Densidad del gas a condiciones estandar (Ib/pie®) 0,07054
Flujo mésico de liquido (Ib/h) 1.650.511
Flujo masico de gas (Ib/h) 2.262
Didmetro interno (pie) 5

Siguiendo el mismo criterio anterior para determinar la capacidad de

liquido del equipo se tiene que:

1.440xV,_ xp

Le
QL= .

56Lxt, X p_ (Ec. 3.14)

Donde:

V., : volumen maximo de liquido en la bota desgasificadora (pie®).
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t, . tiempo de residencia del liquido (min).

El v, estaexpresado por lo siguiente (PDVSA, 2005):

7xD* % hi,,
VLméx = 4 (EC. 3.15)
Donde:
h., - altura maxima de liquido por encima de la linea tangente inferior

ma’

(pie).
Entonces sustituyendo en la ecuacion 3.14 el v, . cuyo valor fue de

294,52 pie3, las densidades del liquido reflejadas en la tabla 3.14 y el t,
definido en las premisas se obtuvo un Q, de 49,42 MBPD.

Con respecto al calculo de la capacidad de gas se siguié el mismo
procedimiento empleado para el depurador de gas y usando los datos de las
tablas 3.14 y 4.3, el Q; calculado fue de 9,44 MMPCED. Los valores de

todas las variables calculadas se presentan en las tablas 4.3y 4.6.

3.3.4Tanques de crudo
Las maximas capacidades establecidas para los tanques de
almacenamiento de crudo fueron tomadas de las placas y hojas de datos de

disefio de dichos equipos, los cuales se especifican en las tablas 4.6 y 4.7.

3.3.5Bombas de crudo
Puesto que este trabajo no contempla un estudio hidraulico del sistema,
la capacidad maxima establecida para las bombas de crudo fueron las

especificadas en las placas y hojas de datos de disefio.
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3.3.6Intercambiadores de calor de CDH/CDS

En vista de que las corrientes de crudo involucradas en el sistema de
precalentamiento y subsiguientes etapas de tratamiento, fueron previamente
sometidas a un proceso de separacion crudo-gas, se considera que el gas
asociado al crudo diluido es retirado en su totalidad, por lo cual la capacidad
méxima para el caso de los intercambiadores de calor, establecida como el
calor de intercambio entre el CDH y el CDS, estuvo referida solo al manejo
de liquidos.

Para obtener este parametro, se hizo empleo del simulador HTRI
versién 5.0, principalmente bajo un proceso de variacion de los flujos
masicos de alimentacion del CDH a los intercambiadores (corriente
correspondiente al lado tubo), hasta llegar a un flujo maximo limitado por las
caidas de presion permisibles para el lado tubo y lado carcasa, sin exceder el
area de transferencia de calor instalada, segun el modelaje riguroso de las
caracteristicas de construccion especificadas en la hoja de datos de dichos
equipos (ver anexo E.8).

Adicionalmente a esto, se realiz6 el céalculo manual del flujo de CDS por
la carcasa relacionado al flujo de CDH asumido, mediante el desarrollo de
balances de masa en los deshidratadores electroestaticos como etapa de
control, en funcibn de macrocomponentes (crudo diluido y agua),
considerando las mismas condiciones actuales entregadas por dichos
equipos en cuanto a calidad del producto (esencialmente contenido de agua).
Ademas se tomo6 como premisa un contenido de hidrocarburos maximo en el
agua de produccion para inyeccion a pozos de 500 ppm (partes por millén),
segun lo establecido en la norma PDVSA N° 90622.1.001 de la “guia de
seguridad en disefio”.

Para ejemplificar los calculos se seleccioné como volumen de control un

deshidratador electrostatico:
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I, Crudo diluido
SECO

Deshidratador
electroestatico
Crudo diluido Mg | Agua de
huimedo ' M ' proceso
= Balance total
Me = Ms, + Ms, (Ec. 3.16)
Donde:
Me : flujo masico de entrada (Ib/h).
Ms, - flujo masico de salida 1 (Ib/h).
Ms, - flujo masico de salida 2 (Ib/h).
= Balance de agua
Meo, = My T M, (Ec. 3.17)

Donde:
Me,,,, - flujo masico de entrada de agua (lb/h).
ms,,,, - flujo masico de salida de agua 1 (Ib/h).

Ms, 0 - flujo masico de salida de agua 2 (Ib/h).

Los flujos méasicos de agua de las diferentes corrientes involucradas
fueron obtenidos por medio de las siguientes expresiones:
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Masa de entrada de agua:

me
agua
= X X—
m €agua Me X €agua

e

Donde:

Xe,. . fraccion volumétrica de agua en el flujo de entrada.

Pm, - densidad del flujo total de entrada (Ib/pie®).

p. . densidad del agua en el flujo de entrada (Ib/pie3).

€agua

Masa de salida de agua 1:

Donde:

Xs, fraccion volumétrica de agua en el flujo de salida 1.
gua

Pn. - densidad del flujo total de salida 1 (Ib/pied).

o, - densidad del agua en el flujo de salida 1 (Ib/pie3).

Slagua

Masa de salida de agua 2:

_ x| 1— XSZhidroc % pmszagua
msZagua - m52 106 ,0
n152
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Donde:

Xsaaer - fraccion volumétrica de hidrocarburos en el flujo de salida 2
(Ppm).

Pm, : densidad del flujo total de salida 2 (Ib/pie3).

Pm : . . .
e - densidad del agua en el flujo de salida 2 (Ib/pie3).
Los datos empleados para la resolucion de los balances de masa se

muestran a continuacion:

Tabla 3.15 Datos para el calculo de los flujos masicos en los

deshidratadores electroestaticos

Fraccion volumétrica de agua en el flujo de entrada 0,076
Densidad del flujo total de entrada (Ib/pie®) 55,1271
Densidad del agua en el flujo de entrada (Ib/pie®) 58,0564
Fraccion volumétrica de agua en el flujo de salida 1 0,008
Densidad del flujo total de salida 1 (Ib/pie®) 54,8895
Densidad del agua en el flujo de salida 1 (Ib/pie®) 58,0867
Fraccion volumétrica de hidrocarburos en el flujo de salida 2 (ppm) 500
Densidad del flujo total de salida 2 (Ib/pie®) 58,0564
Densidad del agua en el flujo de salida 2 (Ib/pie®) 58,0564

Entonces, sustituyendo las ecuaciones 3.18, 3.19 y 3.20 en la ecuacion
3.17 y usando los datos de la tabla 3.15 se reordené el balance de agua en

funcion de los flujos masicos totales, tal como:

0,08 x m, = 8,466.10"° x ms, +0,9995 x m,, (Ec. 3.21)
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Asumiendo un valor de m, Yy resolviendo el sistema de ecuacion
conformado por las expresiones 3.16 y 3.21 se calculd ms, Y ms,, de lo cual
se emplearon los valores resultantes de m. y ms, para cuantificar los flujos

por el lado tubo (frio) y lado carcasa (caliente) en el simulador,
respectivamente.

Por otra parte, fue necesario introducir al simulador las caracteristicas
de las corrientes de CDH y CDS (conductividad térmica, densidad, capacidad
calorifica y viscosidad) a tres temperaturas diferentes, las cuales fueron
tomadas del modelo de simulacion con Pro/ll de la planta de
deshidratacién/desalacion (ver anexo C.1). Sin embargo las viscosidades
arrojadas por el Pro/ll no resultaron ser las mas adecuadas para el tipo de
crudo manejado, por lo cual se procedi6 a calcularlas a partir de la siguiente
ecuacion ajustada para crudos muertos o libres de gas (Trijana, Schmidt,
1991):

Llgy =16 X108 xT 28177 x (jog(° AP ) 7920101269718 (E¢ 3 22)

Donde:
Hod - viscosidad del crudo muerto (cP).

T :temperatura del crudo (°F).
°API : gravedad API del crudo en tanque a 60 °F.
Los resultados de los calculos se muestran en las tablas 4.4, 4.7y 9

(ver anexo C.1).

3.3.7Hornos de CDH
Al igual que los intercambiadores de calor de CDH/CDS, la capacidad

de los hornos estuvo referida al maximo calor transferible al crudo, lo cual fue
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definido como el calor suministrado por el gas combustible considerando las

pérdidas de calor insignificantes. Los datos empleados fueron los siguientes:

Tabla 3.16 Datos para el célculo de la capacidad térmica de los hornos

Consumo promedio de gas combustible (PCED) 1.205.660,50
Valor calorifico bajo del gas combustible (Btu/PCE) 893,5

Entonces para el calculo de la capacidad térmica maxima por cada
horno, se procedié como sigue (Ugueto, Rodriguez, 1993):

_ MgexLHV

Qe 24

(Ec. 3.23)

Donde:

Que : calor suministrado por el gas combustible (Btu/h).

Moe . flujo volumétrico estandar de gas combustible (PCED).

LHV : valor calorifico bajo del gas combustible (Btu/PCE).

Sustituyendo los valores de Moe y LHV de la tabla 3.16 en la ecuacién

3.23, se obtuvo como resultado un Qe de 44,89 MM Btu/h.

3.3.8Deshidratadores electroestaticos
La determinacion de la capacidad de los deshidratadores
electroestaticos estuvo sujeta a un método sencillo de célculo, el cual esta
basado en el area de rejilla disponible, en vista de que las técnicas rigurosas

de disefio de estos equipos dependen del criterio propio del fabricante.
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Tabla 3.17 Datos para el calculo de la capacidad de un
deshidratador electroestatico
Densidad del liquido a condiciones de operacion

(Ib/pie®)/(kg/m?) 55,1271/883,0514
Densidad del liquido a condiciones estandar (Ib/pie®) 59,9704
Diametro interno (pie) 12
Longitud de tangente a tangente (pie) 68
Espacio entre rejilla y envase (pie) 0,75

Para ello, el area de rejilla se calculé por medio de la siguiente ecuacion
(Manning, Thompson, 1991):

A, =(D-2xER)xL, ; x(0,3048) (Ec.3.24)

Donde:

Ar - areade rejilla (m2).

ER: espacio entre rejilla y envase (pie).
Con la densidad del crudo a condiciones de operacién se obtiene un

valor de % mediante la figura 4 (ver anexo B.3).

A partir de la ecuacion 3.25 se define que (Shell, 1989):

24x A, x ¢,
W (Ec. 3.25)

[o]

Donde:

Y% : flujo neto de crudo (pie3/dia).

bo. carga optima (m/h).
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Los valores calculados de * y %o presentados en la tabla 4.5 fueron

introducidos en la ecuacién 3.25 con lo cual resulté un 9 de 410.410,87
pie3/dia.

Y luego se calcul6 el g, con la expresion:

Qo X Pr,

= (Ec. 3.26)
0
5,61x| 1— A
X( 1oonpLCE

Og =

Donde:

9 : caudal bruto estandar de crudo (BPD).

%A : contenido de agua en el crudo (% volumen).

Entonces usando la informacion de la tabla 3.17 y el valor calculado de

9 para la resolucion de la ecuacion 3.26 se obtuvo un 9 de 72,71 MBPD.
Los resultados estan reportados en las tablas 4.5y 4.7.

3.3.9Enfriadores de aire de CDS

Para obtener la capacidad maxima de enfriamiento de liquido a manejar
por los enfriadores de aire, se us6 el simulador HTRI version 5.0 y se tomé
como parametro la temperatura del CDS a almacenar, la cual debe ser 8 °C
por debajo del punto de inflamacion, como temperatura maxima segun la
tabla N° 1 de la norma PDVSA IR-M-03 en el punto 1.d, para tanques de
techo conico, donde es almacenado combustible clase lll, tal como es el caso
del crudo diluido.

Partiendo de este criterio para fijar la temperatura en el simulador a la
salida de los tubos (fluido caliente) y establecida todas las propiedades y
caracteristicas termodinamicas de las corrientes de CDS y aire (ver anexo
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C.2 y D.2), conjuntamente con las de infraestructura de los equipos segun
disefio (ver anexo E.12), se llevo a cabo un proceso de iteraciones con el
flujo masico de alimentacion de CDS, hasta que el area de transferencia de
calor calculada por el simulador fuera igual al area total instalada,
manteniendo la caida de presion para el lado tubo especificada en la hoja de
datos dentro de los limites permisibles.

Con respecto a las caracteristicas de la corriente de CDS requeridas
por el simulador a tres temperaturas distintas, tal como se mencioné en la
seccion 3.3.6 para los intercambiadores de calor, fueron tomadas del modelo
de simulacién con Pro/ll a excepcion de las viscosidades las cuales se
determinaron mediante la ecuacion 3.22.

Los resultados se encuentran reportados en las tablas 4.7 y 12 (ver

anexo C.2).

3.4Estimacion de la flexibilidad del sistema de tratamiento de crudo
en cuanto al manejo de caudales
Una vez obtenidas las capacidades méaximas de cada uno de los
equipos segun la filosofia de operacion actual, se realiz6 la evaluacion de los
mismos con el fin de determinar la flexibilidad de operacion de los equipos
con respecto a la capacidad de procesamiento, bajo las mismas
especificaciones en cuanto a contenido de agua de la corriente de
alimentacion y del producto final, a partir de una comparacion con las
capacidades nominales, que permitiera identificar a su vez las restricciones
de capacidad del sistema de tratamiento de crudo.
Sin embargo, para el caso de los tanques de alimentacién vy
almacenamiento de crudo, se tomé como parametro de evaluacion al tiempo
de contingencia que permita garantizar la continuidad operacional del

sistema de tratamiento. Para ello, se realizaron los célculos correspondientes
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a la cantidad de equipos disponibles usando los datos de la tabla 3.18

mediante la siguiente ecuacion:

o2y, (Ec. 3.27)
Qa

Donde:

t. tiempo de contingencia (h).

Vn: capacidad nominal (bbl).

Qa: caudal actual de crudo (BPD).

Tabla 3.18 Datos para el calculo del tiempo de contingencia
de los tanques de crudo

Capacidad nominal total Caudal actual total

Equipos (bbl) (BPD)
Tanque de compensacion de 7272 119.990
CDH
Tanque de alimentacion de 161.288 117.628
CDH
Tanque de almacenamiento
- 548.866 110.271

Los resultados se muestran en la tabla 4.14.

Con respecto a las bombas de transferencia de crudo, el criterio de
evaluacion para determinar la flexibilidad de operacion de las mismas
consistio basicamente en comparar la capacidad nominal de cada equipo y el
caudal actual manejado.

Por otra parte, es de mencionar que adicionalmente a la determinacion
de la flexibilidad de procesamiento de los principales equipos, parte de la

evaluacion para las instalaciones de la estacion de flujo estuvo definida por la
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estimacion de la velocidad de mezcla en las boquillas de entrada de los
equipos de separaciéon crudo/gas y gas/crudo respectivos (separadores de
produccion, depurador de gas y bota desgasificadora) a condiciones de flujo
maximo, en vista del considerable manejo de gas en dicha area, que pudiera
ser causante de arrastre desde la superficie del liquido.

Para el caso de los separadores de produccién, la velocidad real de la
mezcla fue calculada por la expresion (PDVSA, 2005):

_ F20x4xQy

Vs
7 xdp’

(Ec. 3.28)

Donde:
Vs : velocidad superficial de la mezcla en la tuberia de entrada (pie/s).
F20: factor que depende de las unidades usadas (144).

Qu ; flujo de mezcla por la boquilla de entrada (pie3/s).

dp . diametro de la boquilla de entrada (pulg).

El Qu se calculd bajo el siguiente procedimiento usando los datos de
las tablas 3.12 y 4.6:

5,61xQ, x oL,
ML= 86.400 (Ec. 3.29)

Donde:

M. : flujo masico de liquido (Ib/s).
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Qe % Pg,,

Me = 56200 (Ec. 3.30)

Donde:

Me : flujo masico de gas (Ib/s).

Mm = ML+ Mg (Ec. 3.31)

Donde:

Mw : flujo masico de la mezcla (Ib/s).

Entonces:
ALY
Qu=" (Ec. 3.32)
Donde
Phgo

: densidad de la mezcla a condiciones de operacion (Ib/pie3).

La “Meo se obtuvo a partir de la ecuacion 3.33:
Pigo = XLX Py T X6 X P, (Ec. 3.33)

Donde:
XL: fraccién masica de liquido en la mezcla.

Xe: fraccién masica de gas en la mezcla.

Sabiendo que:
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XL =— (Ec. 3.34)
Mm
m

Xe=— (Ec. 3.35)
mMm

Sustituyendo los valores de my VY P, de la tabla 4.1 en la ecuacion
3.32 se obtuvo un Q,, igual a 5,43 pie3/s, cuyo valor se introdujo en la

ecuacion 3.28 junto con el dp presentado en la tabla 3.19 resultando una v
de 1,73 pie/s.

Como medida de comparacion para la v, calculada se determind la
maxima velocidad permisible para la mezcla a partir de la ecuacion 3.36
(PDVSA, 2005) correspondiente a boquillas de entrada de separadores
horizontales con codo de 90°, tal como es el caso de los separadores de

produccion.

(Ec. 3.36)

Donde:

VE : velocidad maxima de la mezcla en la boquilla de entrada, tal que

no ocurra arrastre en la superficie del liquido (pie/s).

F2 : factor que depende de las unidades usadas (5,3 x10-4).

o :tension superficial del liquido a condiciones de operacion (mN/m).
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f : factor de disipacién de la velocidad del chorro. Como se muestra
en la figura 5 (ver anexo B.4), es una funcion de la distancia X
(la cual es la distancia entre la boquilla de entrada y la superficie
de choque) y del diametro de la boquilla de entrada

(adimensional).

Heco - viscosidad del gas a condiciones de operacion (cP).

Cabe destacar que para obtener f se tomé como premisa una distancia
minima entre la boquilla de entrada y la placa deflectora igual al diametro de
la boquilla de entrada.

Los datos adicionales para el desarrollo de los célculos se muestran a

continuacion:

Tabla 3.19 Datos adicionales para el calculo de la velocidad real y

maxima de la mezcla en la boquilla de entrada de los separadores de

produccion
Diametro de la boquilla de entrada (pulg) 24
Tension superficial del liquido a condiciones de operacion (mN/m) 54,7
Viscosidad del gas a condiciones de operacion (cP) 0,01253

Entonces reemplazando las variables de la ecuacion 3.36 con la

informacién de las tablas 3.12, 3.19y 4.1, la VE resultante fue de 39,57 pie/s.

Los resultados estan reportados en las tablas 4.1y 4.11.

En relacién al depurador de gas, la velocidad real de la mezcla fue
estimada bajo el mismo procedimiento seguido para los separadores de
produccion, para un didmetro de boquilla de entrada de 16 pulg y a partir de
los datos de las tablas 3.13 y 4.6 la cual resultdé ser de 1,39 pie/s, sin
embargo, teniendo en cuenta que la alimentacibn al depurador es

predominantemente gas, se tomdé como parametro de velocidad maxima
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permisible para la mezcla al valor de la velocidad critica del gas calculado en
la seccion 3.3.2, bajo la cual las fuerzas de gravedad controlan el movimiento
de la fase gaseosa, permitiendo asi la caida de las gotas del liquido. Los
valores resultantes se presentan en las tablas 4.2y 4.11.

Por otro lado, para el caso de la bota desgasificadora, se tomé como
premisa basica de evaluacion a la velocidad maxima de la mezcla en la
tuberia de entrada para evitar el arrastre de la pelicula de liquido que se

acumula en la pared de un separador con entrada tangencial horizontal, la

cual fue dada por la ecuacion 3.37 (PDVSA, 2005) con la Pee de la tabla
3.14 y cuyo resultado se muestra en la tabla 4.11.

05
Fe
Ve=|—
E [p%] (Ec. 3.37)

Donde:

Fe: factor que depende de las unidades usadas (2.500).
Siendo la velocidad real de la mezcla, el valor entregado por la
ecuacion (McCabe, Smith, 2003):

o= (Ec. 3.38)

Donde:
A area de flujo transversal (pie2).

Para lo cual A fue deducida a partir de la ecuacion 3.39 sabiendo que

el diametro de la boquilla de entrada es de 20 pulg (ver anexo E.3).
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Ao 7 x dp?
576

(Ec. 3.39)

Qu fue calculada mediante el procedimiento anteriormente descrito

para los separadores de produccion, con la informacion de las tablas 3.14 y

4.6. A partir de ello se obtuvo un Qu de 3,54 pie3/s, el cual fue introducido

en la ecuacién 3.38 junto con el valor de A reportado en la tabla 4.3,

obteniéndose una Vs de 1,62 piels.
Los resultados se encuentran en las tablas 4.3y 4.11.
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CAPITULO IV

DISCUSION DE RESULTADOS, CONCLUSIONES Y
RECOMENDACIONES

La metodologia empleada en cada una de las etapas para la evaluacién
del sistema de tratamiento de crudo diluido de la empresa mixta Petrolera
Sinovensa, permiti6 desarrollar un analisis basado en los resultados

obtenidos, lo cual se cita a continuacion:

4.1ldentificacion de las condiciones actuales de operacion de la
estacion de flujo y la planta de deshidratacion/desalacién frente a
la variabilidad de fluidos procesados y calidad del producto
obtenido
A patrtir de la informacion suministrada por la Gerencia de Produccion,
conjuntamente con la adquirida por el sistema SCADA vy los datos tomados
en campo se pudo establecer un patron representativo de las condiciones de
operacion actual en funcion de la produccion manejada, tanto de la estacién
de flujo como de la planta de deshidratacion/desalacion con lo cual se logro
desarrollar las simulaciones de ambos procesos que permitieron conocer
toda la informacién necesaria referente a flujos y propiedades de los fluidos
para el inicio de la evaluacion. Estas condiciones de operacion se muestran

en la seccidn 3.1 del capitulo anterior.



4.20btencién de los balances de materia y energia en los diferentes
equipos a condiciones operacionales a partir de modelos de
simulacion de procesos

Una vez suministrados todos los datos requeridos por el simulador para
la elaboracion de los modelos de simulacién de la estacion de flujo y de la
planta de deshidratacién/desalacion, ajustados a las condiciones reales, se
obtuvieron los balances de masa y energia con las respectivas propiedades y
caracteristicas de cada una de las corrientes involucradas. En los anexos A.1
y A.2 se muestran los reportes de las principales corrientes ligadas al
proceso.

Si bien, para el desarrollo de la simulacién de la estacion de flujo se
considero que el flujo masico de alimentacion se divide de manera uniforme
para ambos separadores de produccion (ver anexo A.1), en la realidad esto
no se cumple a cabalidad, sin embargo, este criterio no fue tomado en cuenta
como relevante para el estudio ya que ambos equipos operan a la misma
presion y temperatura, manteniéndose las propiedades del crudo y del gas
iguales en cada separador, lo que permitié el analisis de un solo equipo a la
hora de realizar los calculos.

Segun el balance obtenido de la estacion de flujo, todos los
separadores se encuentran operando a un 100% de eficiencia, ya que todo el
gas asociado al crudo es separado en su totalidad en cada etapa, lo cual
sirvid de escenario para el célculo de las capacidades maximas de los
equipos. Ademas se puede observar que las temperaturas calculadas por el
simulador a lo largo del proceso se ajustaron a los perfiles actuales de

operacion, a pesar de no considerar pérdidas de calor.
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Con respecto a los balances de materia y energia de la planta de
deshidratacién/desalacion, es de hacer notar que el flujo de crudo humedo
manejado por el tren C es mayor al procesado por el tren D. Sin embargo, la
temperatura alcanzada por el crudo humedo (lado tubo) es menor a la
conseguida en el tren C, lo cual evidencia una menor area de transferencia
de calor en dicho tren de precalentamiento D, obteniéndose el crudo seco a
una mayor temperatura en relacion a la entregada por el tren C. Esta
situacion podria ser causa de ensuciamiento en los equipos.

Mediante las caracteristicas obtenidas de las corrientes del proceso se
pudo definir que el paquete termodinamico usado para la resolucién de los
modelos de simulacién (SRK), permiti6 describir acertadamente el
comportamiento del crudo en estudio, ya que se lograron perfiles muy
similares a las condiciones de operacion actual especificados en la seccion

3.1 del capitulo anterior.

4.3Célculo de la maxima capacidad de las instalaciones existentes
Tomando en cuenta el procedimiento llevado a cabo para el calculo de
la maxima capacidad de los equipos abarcados en este estudio, tal como se
describe en el capitulo Il (seccion 3.3), bajo las premisas y pardmetros
establecidos, fueron obtenidos los resultados que se muestran en la tabla
4.1.

Tabla 4.1 Variables calculadas para un separador de produccion

R 0,48
Atorona * 0,47

A (Pi€2) 53,59
R on-e * 0,21
Anno * 0,15

Acnve (PI€2) 17,07
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Tabla 4.1 Variables calculadas para un separador de produccion
(continuacion)

Ve (Pi€3)
V. (pie/s)
he (pie)
Re*
AG*
A, (pie2)
m. (Ib/s)
m. (Ib/s)
m,, (Ib/s)
X.
X
p... (Ib/pie3)
Q,, (pied/s)
f

1.552,06
0,77
4,8
0,4
0,374
42,3
303,87
7,40
311,27
0,9762
0,0238
57,34
5,43
0,94

Tabla 4.2 Variables calculadas para el depurador de gas

Ve (PI€3)
K
V. (pie/s)
A (pie2)
m. (Ib/s)
m. (Ib/s)
m. (Ib/s)
Xt
Xe
P, (Ib/pie3d)
Q, (pied/s)

29,45
0,35
5,96

19,64
10,12

24,87

35
0,2893
0,7107

18,05

1,94
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Tabla 4.3 Variables calculadas para la bota desgasificadora

Vi (Pi€3) 294,52
K 0,20

V. (piels) 5,98
As (pie2) 19,64
m. (Ib/s) 192,22
m. (Ib/s) 7,71
m, (Ib/s) 200,13
X. 0,9615

X 0,0385
P, (Ib/pie3d) 56,54
Q, (pied/s) 3,54
A (pie2) 2,18

Tabla 4.4 Variables calculadas para los intercambiadores
de calor de CDH/CDS

Tren C Tren D
m. (Ib/h) 1.016.900 1.062.400
m., (Ib/h) 943.499 985.715
m., (Ib/h) 73.401 76.685,3

Tabla 4.5 Variables calculadas para un deshidratador electroestatico

A, (m?) 66,33
P, 7.3
q, (pie’/dia) 410.410, 87
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Tabla 4.6 Capacidad maxima de los equipos de la estacion de flujo

Equipos Capacidad unitaria Unidades

Separadores de L: 78,14 MBPD
produccion G: 11,35 MMPCED

Depurador de L: 2,50 MBPD
gas G: 38,12 MMPCED
Bota L: 49,41 MBPD
desgasificadora = G: 9,44 MMPCED
Tanque de
compensacion 7.272 bbl
de CDH
Bombas de
transferencia de 2.299 gpm
CDH

L: flujo de liquido estandar; G: flujo de gas

Capacidad total

L: 156,28 MBPD
G: 22,7 MMPCED
L: 2,50 MBPD
G: 38,12 MMPCED
L: 49,41 MBPD
G: 9,44 MMPCED

7.272 bbl

6.897 gpm

Tabla 4.7 Capacidad méaxima de los equipos de la planta de

deshidratacién/desalacion

Equipos Capacidad unitaria Unidades Capacidad total
Tangues de alimentacion
de CDH 80.644 bbl 2 161.288 bbl
Bombas de alimentacion
de CDH 1.160 gpm 5 5.800 gpm
Intercambiadores  Tren C - 12 62,53 MM Btu/h
de calor de
CDH/CDS Tren D - 12 62,6 MM Btu/h
Hornos de CDH Tren C 44,89 MM Btu/h 1 44,89 MM Btu/h
Tren D 44,89 MM Btu/h 1 44,89 MM Btu/h
Deshidratadores Tren C 72,71 MBPD 2 72,71 MBPD
electroestaticos  Tren D 72,71 MBPD 2 72,71 MBPD
Bombas de transferencia
de CDS 1.176 gpm 5 5.880 gpm
Enfriadoresde TrenC 1,37 MM Btu/h (*) 1 10,96 MM Btu/h
airede CDS  TrenD 1,48 MM Btu/h (¥) 1 11,82 MM Btu/h
EIgES Bl 274.433 bbl 2 548.866 bbl

almacenamiento de CDS
(*) Capacidad unitaria por haz de tubos (bundle).
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4.4Estimacion de la flexibilidad del sistema de tratamiento de crudo
en cuanto al manejo de caudales
Inicialmente como requerimiento fundamental para la evaluacion, fue
necesario conocer las capacidades nominales de los equipos considerando
el 10% de sobredisefio para los de la estacion de flujo y el 12% de
sobredisefio para los de la planta de deshidratacién/desalacion, las cuales
fueron tomadas de las hojas de datos de cada uno de ellos y validadas con
los datos de placa disponibles en campo. Esta informacién se presenta en las
tablas 4.8 y 4.9.

Tabla 4.8 Capacidad nominal de los equipos de la estacion de flujo con

10% de sobredisefio

Equipos Capacidad unitaria Unidades Capacidad total
Separadores de L: 77 MBPD 5 L: 154 MBPD
produccion G: 14,05 MMPCED G: 28,1 MMPCED
L: 3 MBPD L: 3 MBPD
Depurador de gas 1
G: 28,1 MMPCED G: 28,1 MMPCED
o * % o
Bota desgasificadora = O WISFD () 1 L: 140 MBPD
G: 2,4 MMPCED (**) G: 2,4 MMPCED
Tanque de
compensacion de CDH 7.272 bbl 1 7.272 bbl
RSl 2.299 gpm 3 6.897 gpm

transferencia de CDH
(**) Capacidad nominal sin sobredisefio.
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Tabla 4.9 Capacidad nominal de los equipos de la planta de

deshidratacién/desalacion con 12% de sobredisefio

EQUiDOS Capacidad
quip unitaria
Tangues de alimentacion
de CDH 80.644 bbl
Bombas de alimentacion
de CDH 1.160 gpm
Intercambiadores Tren C -
de calor de

CDH/CDS Tren D -

TrenC 37,134 MM Btu/h
TrenD 37,134 MM Btu/h
Deshidratadores Tren C 78,4 MBPD
electroestaticos Tren D 78,4 MBPD

Bombas de transferencia
de CDS

Enfriadoresde Tren C 12,5 MM Btu/h
aire de CDS TrenD 12,5 MM Btu/h

Tanques de
almacenamiento de CDS

Hornos de CDH

1.176 gpm

274.433 bbl

Unidades

2

5

12
12

1
1
2
2
5
1
1
2

Capacidad total
161.288 bbl

5.800 gpm

74,3 MM Btu/h

74,3 MM Btu/h

37,134 MM Btu/h
37,134 MM Btu/h
78,4 MBPD
78,4 MBPD

5.880 gpm

12,5 MM Btu/h
12,5 MM Btu/h

548.866 bbl

Una vez conocidas las capacidades maximas y nominales de los

equipos mayores tanto de la estacion de flujp como de la planta de

deshidratacion/desalacion, se procedio a analizar los resultados para la

evaluaciéon de los mismos en cuanto a flexibilidad de tratamiento de crudo.

Las tablas 4.10 y 4.12 muestran la comparacion entre la capacidad total

actualmente instalada y la maxima calculada de los equipos estudiados, con

lo cual se pudo identificar las restricciones de capacidad del proceso, a

excepcion de los tanques y bombas de crudo.
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Tabla 4.10 Capacidad nominal, capacidad maximay flexibilidad de

procesamiento de los equipos de la estacién de flujo

Equipos ng;ci'nd;d Capacidad méaxima Flexibilidad
Separadores de  L: 154 MBPD L: 156,28 MBPD L: 2,28 MBPD
produccion  G: 28,1 MMPCED ~ G: 22,7 MMPCED G: 0
Depurador de L: 3 MBPD L: 2,50 MBPD L: O
gas G: 28,1 MMPCED G: 38,12 MMPCED G: 10,02 MMPCED
Bota L: 140 MBPD L: 49,42 MBPD L:0

desgasificadora G:2 4 MMPCED  G: 9,44 MMPCED 7,04 MMPCED

Segun los resultados de la tabla 4.10, se puede observar que en la
estacion de flujo los separadores de produccion estan en la capacidad de
manejar un caudal adicional de liquido con respecto al de disefio de
aproximadamente 2,28 MBPD estandar, sin embargo, en cuanto a la
capacidad de gas, estos pueden procesar una volumetria maxima de 22,7
MMPCED, la cual esta por debajo de la capacidad nominal.

Con respecto al depurador de gas, a pesar de que no ofrece flexibilidad
en el manejo de liquido, estd en la capacidad de procesar todo el gas
esperado en el area bajo condiciones de disefio mas una cantidad adicional
de 10 MMPCED.

En el caso de la bota desgasificadora, esta resultd presentar la
restriccibn mas critica para el tratamiento de crudo, en vista de que este
equipo no dispone de las dimensiones necesarias para el manejo de toda la
produccion de liquido a tratar por los separadores de produccion.

Por otra parte, como se especificé en el capitulo Il (seccion 3.4), la
estimacion de las capacidades de los separadores en la estacién de flujo
estuvo a su vez validada por las velocidades en las boquillas de entrada (ver
tabla 4.11), con lo cual se demostrd que las velocidades reales de mezcla en

las boquillas de entrada de los separadores crudo/gas y gas/crudo se
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encuentran por debajo de las velocidades maximas permisibles, lo cual
garantiza que dichas unidades estan en la capacidad de manejar los flujos
méaximos calculados bajo las dimensiones y diametros de boquillas

disponibles, sin que ocurra arrastre en la superficie liquida.

Tabla 4.11 Velocidad real y maxima permisible de la mezcla en las

boquillas de entrada de los separadores en estacion de flujo

Velocidad
EqUinos Velocidad real maxima
quip (piels) permisible
(piels)
Separadorfe,s de 173 3957
produccion
Depurador de 1.39 596
gas
— 1,62 195,22
desgasificadora

Tabla 4.12 Capacidad nominal, capacidad maximay flexibilidad de
procesamiento de los equipos de la planta de deshidratacién/desalacion

Capacidad
nominal

Intercambiadores TrenC 74,3 MM Btu/h 62,53 MM Btu/h
de calor de -
CDH/CDS TrenD 74,3 MM Btu/h 62,60 MM Btu/h

Tren C 37,134 MM Btu/h 44,89 MM Btu/h
Hornos de CDH .
Tren D 37,134 MM Btu/h 44,89 MM Btu/h
Deshidratadores TrenC 78,4 MBPD 72.72 MBPD
electroestaticos anp 784 MBPD 72.72 MBPD

Enfriadoresde TrenC 12,5 MM Btu/h 10,96 MM Btu/h
arede CDS  1enp 125MMBtuh 11,82 MM Btu/h

Equipos Capacidad maxima Flexibilidad
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Con las capacidades de los equipos de la planta de
deshidratacién/desalacion mostrados en la tabla 4.12 especificamente por
cada tren, se pudo estimar que los deshidratadores electroestaticos
resultaron no poseer flexibilidad para el procesamiento de crudo, ya que no
superan las capacidades nominales.

En cuanto a las unidades que involucran intercambio de calor
(intercambiadores de calor de CDH/CDS, hornos de CDH y enfriadores de
aire de CDS) no fue posible establecer una comparacion entre la capacidad
nominal y la maxima calculada en vista de las diferencias en las condiciones
operacionales y las asumidas en el disefio de estos equipos, referidas a
flujos y temperaturas de entrada y salida del CDH y del CDS.

No obstante, para los intercambiadores de calor y enfriadores de aire se
realizd una evaluacion bajo las condiciones térmicas actuales con el
simulador HTRI version 5.0, con lo cual se logré definir el intercambio de
calor involucrado en cada unidad y sus maximas capacidades térmicas (ver
anexo D). Sin embargo, los hornos de crudo no pudieron ser analizados de
manera mas detallada con este ultimo simulador ya que no se cont6 con la

informacion necesaria para simularlos.

Tabla 4.13 Capacidades térmicas a condiciones operacionales de los
intercambiadores de calor de CDH/CDS y enfriadores de aire de CDS

Intercambio de calor

Actual Maxima
Intercambiadores  TrenC 50,53 62,53
de calor de
CDH/CDS Tren D 47,2 62,6
Enfriadorescon Tren C 0,772 1,37
aredeCDS  1onp 1484 1477
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De acuerdo a los resultados reflejados en la tabla 4.13 se puede
estimar que actualmente tanto los intercambiadores de calor como los
enfriadores con aire se encuentran trabajando por debajo de su capacidad
térmica, ya que el area utilizada para el intercambio de calor no supera el
area total instalada.

Para el caso de los enfriadores de aire, los resultados obtenidos segun
la tabla 4.13 estan vinculados a cada haz de tubos (bundle), por lo tanto para
un total de ocho haces de tubos por cada unidad, las capacidades térmicas
maximas son de 10,96 y 11,816 MM Btu/h, para los trenes C y D,
respectivamente.

En la tabla 4.14 se reportan los tiempos de contingencia calculados
para el analisis del servicio de los tanques de crudo en caso de fallas en el

sistema de tratamiento de crudo.

Tabla 4.14 Tiempos de contingencia de los tanques de crudo

Tiempo de
Equipos contingencia
(h)
Tanque de compensacion de CDH 1,45
Tangues de alimentacién de CDH 32,91
Tanques de almacenamiento de CDS 119,46

Para ello se tom6 como referencia tiempos minimos de contingencia de
8 y 24 horas para estacion de flujo y planta de deshidratacién/desalacion
respectivamente, segun practicas operacionales de la empresa. La diferencia
en los tiempos mencionados esta respaldada por una mayor confiabilidad de
los equipos y menores posibilidades de emergencias operacionales en la
estacion de flujo. Partiendo de esto, se puede concluir que la capacidad del
tanque existente en esta ultima no es suficiente para la produccion manejada

actualmente por lo que se debe considerar la instalacion de otros equipos
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que puedan suplir el requerimiento minimo, a diferencia de los tanques en la
planta de deshidratacién/desalacion, los cuales si resultaron estar por encima
del tiempo referido, basado en los caudales actuales.

Con respecto a las bombas de crudo, la evaluacion estuvo definida por
los datos de la tabla 4.15, los cuales reflejan que todos los equipos rotativos

se encuentran operando por debajo de las maximas capacidades.

Tabla 4.15 Capacidad nominal, capacidad actual y flexibilidad de las

bombas de crudo

Equipos Capacidad ) 2cidad actual  Flexibilidad
nominal
Bombas de
transferencia de CDH ~ 0-897 9PM 3.494 gpm 3.403 gpm
Bombas de
alimentacion de cDH 800 9P 3.416 gpm 2.384 gpm
Bombas de 5.880 gpm 3.418 gpm By——

transferencia de CDS

4.5Conclusiones

1. La estacion de flujo esta en la capacidad de manejar 156,28 MBPD
estandar de CDH y 22,7 MMPCED de gas asociado.

2. La planta de deshidratacién/desalacion puede procesar un maximo de
72,71 MBPD estandar de CDH por cada tren.

3. La bota desgasificadora no posee las dimensiones adecuadas para
manejar un caudal adicional a su capacidad de disefio bajo las
condiciones operativas actuales.

4. El tanque de compensacion de la estacion de flujo no ofrece
flexibilidad en el servicio de almacenamiento para los caudales

actuales en caso de contingencia.
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5. Los intercambiadores de calor, los enfriadores de aire y las bombas de
crudo poseen flexibilidad operacional ya que se encuentran operando

por debajo de su capacidad nominal.

4.6 Recomendaciones

1. Remplazar la bota desgasificadora por una unidad cuyas dimensiones
se adapten a las capacidades actuales de produccion.

2. Considerar la instalacion de un tanque adicional en la estacion de flujo
que garantice la continuidad del proceso ante cualquier eventualidad

operacional.
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