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RESUMEN

Con el objetivo de realizar la evaluacion de los limites de operacion
segura del sistema de naftas y gasolinas de la refineria de Puerto la Cruz
se estudiaron los equipos y procesos asociados al sistema en las areas
de Guaraguao, El Chaure y Terminal Marino, lo cual permitié conocer los
equipos que han sido integrados y las modificaciones realizadas a raiz de
la incorporacion de las nuevas unidades de procesos, y de esta forma se
pudo delimitar los equipos con los que se procedié a trabajar y recolectar
la informacion operacional de éstos, adicionalmente se pudo visualizar
que las modificaciones realizadas fueron de gran impacto para el sistema
y se requieren de nuevos equipos operacionales. También se
establecieron los valores maximos, normales y minimos de operacion de
las variables del sistema, mediante la aplicacion de las normas de disefio
PDVSA referentes a los equipos estudiados conjuntamente con calculos
hidraulicos, para asi comparar los limites con los valores operacionales y
poder identificar cuales equipos estan operando fuera de sus limites
establecidos, obteniéndose que las bombas GA-1S-10/1-10/2-10 y P-
1M/2M se encuentran operando fuera de su limite con relacién al flujo
maximo y las bombas de succion del mezclador de gasolinas (G-2823A/B,
G-2821A/B, G-2826, G-2824, G-2832, G-2833) solo deben operar en serie
en conjunto con las bombas G-2834A/B para que puedan trabajar de
forma eficiente sin arriesgar su integridad mecanica, en cuanto a las
lineas de proceso se determino que actualmente operan cerca del valor
de velocidad de erosién limite y con relacion a los tanques la mayoria se
encuentran operando por debajo del nivel minimo establecido,
adicionalmente se realizo el analisis de las consecuencias ocasionadas
por la operacién de los equipos fuera de sus limites establecidos donde
se determino que las fallas mecanicas que han tenido las bombas

(rupturas de sellos y juntas, cavitacién, entre otras) pueden estar siendo

vii



ocasionado por la operacion de estas por encima de su flujo maximo, en
cuanto a las fugas que han presentado las lineas de proceso, estas se
pueden deber a la acumulacion de sedimentos causada por la operacion
continua cerca de la velocidad de erosion trayendo como consecuencia
corrosion de la linea, también se establecié que el operar los tanques por
debajo de su valor minimo ocasionan graves dafios en los techos, afectan
la calidad de los productos y causan cavitacion en las bombas, en general
la operacién continua de cualquier equipo fuera de sus limites de
operacion afectan principalmente la integridad mecanica del equipo, la

calidad del producto y la seguridad del personal y el ambiente.
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CAPITULO |

EL PROBLEMA

1.1 Petréleos de Venezuela (PDVSA)

Petroleos de Venezuela, S.A. es la corporacion estatal, que se
encarga de la exploracion, produccion, manufactura, transporte y
mercadeo de los hidrocarburos, de manera eficiente, rentable, segura,
transparente y comprometida con la proteccion ambiental, con el fin ultimo
de motorizar el desarrollo arménico del pais, afianzar el uso soberano de
los recursos, potenciar el desarrollo enddégeno y propiciar una existencia
digna y provechosa para el pueblo venezolano, propietario de la riqueza

del subsuelo nacional y unico duefio de esta empresa operadora.

A través del decreto presidencial numero 1.123 del 30 de agosto de
1975, nacio el 1° de enero de 1976 Petréleos de Venezuela S.A. como la
empresa encargada de asumir las funciones de planificacién,
coordinacion y supervision de la industria petrolera nacional al concluir el
proceso de reversion de las concesiones de hidrocarburos a las

companias extranjeras que operaban en territorio venezolano.

Durante el primer afio de operacion, PDVSA inicié sus acciones con
14 filiales (finalmente serian tres: Lagoven, Maraven y Corpoven) que
absorbieron las actividades de las concesionarias que estaban en

Venezuela.

En 1997, se inici6 un proceso de reestructuracion en el cual se
reformuld el papel de PDVSA y se consolidd una nueva estructura

operativa basada en unidades funcionales, conformada con la unificacion


http://www.pdvsa.com/index.php?tpl=interface.sp/design/readmenuprinc.tpl.html&newsid_obj_id=211&newsid_temas=92
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de las empresas CORPOVEN, MARAVEN y LAGOVEN. En julio de ese
mismo ano, en el marco del Primer Congreso Ejecutivo de PDVSA y sus
empresas filiales, la alta direccidn de la empresa asumidé el compromiso

con la transformacion.

PDVSA esta dividida en cuatro unidades de trabajo, segun las

funciones que realiza cada una:

eExploracién y Produccién. Area encargada de la evaluacion,
exploracion, certificacion y perforacion de yacimientos de petréleo. Siendo
el primer eslabon de la cadena cubre, ademas, la perforacion y

construccion de los pozos petroliferos.

eRefinacién. Area encargada de la separacién, mejoramiento y
obtencion de productos o derivados del petroleo a través de plantas de

procesamiento y refinerias.

e Distribucion y comercializacion. Area encargada de colocar los
productos obtenidos (crudo y derivados) en los diferentes mercados

internacionales.

¢ Gas. Con unas reservas probadas de 147 billones de pies cubicos,
Venezuela es una de las potencias mundiales del sector de hidrocarburos

gaseosos.

Actualmente PDVSA se encuentra entre las empresas lideres en el
negocio de refinacién, lleva a cabo actividades en materia de exploracién
y produccion de petroleo, gas, bitumen y crudo pesado de la faja
Petrolifera del Orinoco, ademas de realizar tareas de investigacion y
desarrollos tecnoldgicos, educacion y adiestramiento en sectores

vinculados con la industria energética (PDVSA 2007).
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1.2 Refineria Puerto la Cruz

La refineria Puerto la Cruz es una refineria de petrdleo de Venezuela
bajo administracién de la estatal PDVSA. Tiene una capacidad nominal
para refinar 200.000 barriles diarios de petroleo. La refineria Puerto la
Cruz trabaja con el petroleo extraido en los estados Anzoategui y

Monagas al oriente del pais.

Su construccion se inicia en 1948 comenzando operaciones en 1950
con una capacidad de refinacion de 44.000 barriles diarios ampliando
progresivamente la capacidad y plantas hasta el 2000 cuando se amplia
su capacidad hasta los actuales 200.000 barriles diarios, de los cuales se
obtienen: 73 mil barriles de gasolina y nafta, 12 mil barriles de kerosene-

jet, 43 mil barriles de gasoil, 73 mil barriles de residual.

Se encuentra ubicada en la costa nororiental del pais al este de la
ciudad de Puerto La Cruz en el estado Anzoategui (figura 1.1); tiene
facilidades de acceso desde el Mar Caribe y estd conectada por
oleoductos con los campos de produccion de Oriente. La conforman las
instalaciones de Puerto la Cruz, EI Chaure y San Roque (a 40 km de

Anaco, vecina a la poblacion de Santa Ana, edo Anzoategui).

"~ MAR CARIBE

GUARICO

BOLIvAR

-

Figura 1. Ubicacion geografica de la refineria de Puerto la Cruz.
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Por su ubicacion estratégica, la Refineria Puerto la Cruz cumple tres

roles principales:

¢ Suplir la demanda del mercado interno de la region sur-oriental del
pais.

e Colocacion de los productos excedentes en el mercado de

exportacion.

e Manejo y distribucién de la produccion de crudos del oriente del

pais hacia los mercados de exportacion y a las otras filiales.

La refineria de Puerto la Cruz presenta la siguiente estructura

organizacional (figura. 1.2).

PDVSA
(PETROLEQY GAS)
|
I T 1
EXPLORACIONY MANUFACTURA Y ’
PRODUCCION MERCADEO EERMICES
REFINACIONY
COMERCIO
REFINACION
GERENCIAS: PCP SEHENIES GERENCIAS
e REFINERIA PLC
. RECURS0S
MATERIALES, AIT, HUMANOS,
AUDITORIA SERVICIOS Y
INTERNA, PROP ¥ LOGISTICA
CATASTRO, CONSULTORIA
S GERENCIA GERENCIA A, s
MANTENIMIENTO AnEda e OPERACIONES Gl Al
PUBLICOS

Figura 2. Estructura organizacional de la refineria de Puerto la Cruz.
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Entre las gerencias que conforman la estructura organizativa de la
Refineria de Puerto la Cruz se encuentra la Gerencia de Movimientos de
Crudos y Productos, encargada del movimiento de hidrocarburos (crudos
y productos) a escala nacional e internacional. Esta gerencia tiene como
funcién las operaciones de manejo de hidrocarburos, satisfaciendo los
requerimientos de calidad de sus clientes, permitiéndole competir con
terminales de altos estandares, generando dividendos para la corporacion
(PDVSA 2007).

1.3 Planteamiento del Problema

La refineria de Puerto la Cruz esta ubicada en la costa nor-oriental
del pais, al este de la ciudad de Puerto la Cruz, en el estado Anzoategui.
Tiene facilidades de acceso desde el mar Caribe y esta conectada por
oleoductos con los campos de produccion del Oriente. La conforman las
instalacion de Puerto la Cruz, EI Chaure y San Roque con una capacidad
para procesar 190 MBD (miles de barriles por dia) de crudo, de los cuales
45% corresponde a crudo pesado, para producir gasolina de alto
octanaje, kerosénl/jet, diesel y residuales. Tiene como objetivos satisfacer
la demanda del mercado interno de la region suroriental del pais vy
exportar los excedentes hacia los mercados internacionales y otras filiales
(PDVSA, 2007).

El manejo del sistema de naftas y gasolinas en la refineria de Puerto
la Cruz es llevado a cabo a través de tres areas operativas: Guaraguao,
El Chaure y Terminal Marino, en las cuales se reciben, almacenan, y
despachan los diversos productos que conforman el sistema, todo esto
con el fin de obtener todos los componentes necesarios en las mezclas de
gasolinas para abastecer al mercado local (oriente y sur- oriente del

pais).
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Para mantener una operacion eficiente de los equipos que
conforman el sistema, éstos tienen establecidos ciertos limites de
operacion segura con el fin de garantizar que mientras los parametros de
temperatura, presion, flujo y composiciéon se encuentren operando bajo
estos valores, no representen un riesgo para el personal, el ambiente y/o

las instalaciones de la refineria.

Debido a incidentes ocurridos durante las operaciones diarias que se
llevan a cabo, relacionadas al sistema, la empresa se ve en la necesidad
de reevaluar los limites operacionales de los equipos que lo conforman.
Tales limites tuvieron su ultima evaluacién en el afio 2001 y desde la
fecha se le han hecho diversas modificaciones al sistema introduciendo
nuevos unidades de proceso lo que conlleva al aumento del inventario de
productos manejado en la refineria y por lo tanto la introduccion de

nuevos tanques al sistema y redisefio de las lineas proceso.

Un incidente ocurrido en las instalaciones de la refineria relacionado
a los limites operacionales fue una fuga de producto CAO (componente
de alto octanaje) por la linea 12" descarga naranja, donde una de las
causas que se le dio al evento fue la operacién continua de los equipos
estaticos y dinamicos fuera de los rangos normales de operacion que
permiten aumentar la velocidad de erosion de las paredes de la tuberia,
teniendo como consecuencias finales emisiones contaminantes al
ambiente y retraso en la operacién de recibo del producto. Este ejemplo
es un hecho comun que ocurre en las lineas de procesos. Otros equipos
afectados por fallas en sus rangos de trabajo son los tanques, donde al
excederse de su limite maximo de operacidn ocurren derrames de
producto por los venteos y cuando es el caso de pasar el limite minimo se
puede afectar la calidad del producto debido al arrastre de impurezas del
fondo del tanque asi como también perturbar el funcionamiento de las

bombas debido a la pérdida del nivel de succién de estas lo que origina
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consecuencias como cavitacion, ruptura de juntas de expansion, dafio
potencial en los sellos mecanicos, entre otras, sacando fuera de servicio
el equipo y a su vez comprometiendo la produccion y compromisos de la

empresa.

Para evitar que dichas consecuencias e incidentes ocurran, se
requiere de una evaluacién exhaustiva de los limites operacionales de
todos los equipos que conforman el sistema, cumpliendo con las normas y
criterios para la determinacion de los limites de operacion segura
establecidos por PDVSA, de manera de poder identificar cuales requieren

de nuevos calculos.

La evaluacion de los limites de operacion segura tiene la finalidad
de obtener mejoras a nivel de la seguridad operacional que permitan
cumplir con las condiciones actuales y de futuros escenarios que podrian
presentarse, mejorar el manejo y control de inventarios de las naftas y
gasolinas, resguardar la integridad mecanica del sistema garantizando
asi la vida util y el buen funcionamiento de los equipos, prevenir derrames

de producto que afecten el medio ambiente y la economia de la empresa.

1.4 Objetivos
1.4.1 Objetivo General

Evaluar los limites de operacion segura para el sistema de naftas y

gasolina de la refineria de Puerto la Cruz.
1.4.2 Objetivos Especificos
1. Estudiar los equipos y procesos asociados al sistema de naftas y

gasolinas, manejado en las areas de Guaraguao, ElI Chaure y Terminal

Marino.
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2. Establecer los valores maximos, normales y minimos de operacién de

las variables del sistema.

3. Analizar las consecuencias ocasionadas por las desviaciones

operacionales de las variables de proceso.



CAPITULO Il

FUNDAMENTOS TEORICOS

2.1 Antecedentes

Bricefio (2005), evalud las condiciones de operacion segura de la
planta de tratamiento de agua potable — rio Neveri, torres de enfriamiento
y generacion de vapor de la refineria de Puerto la Cruz. Para ello
determiné los valores maximos y minimos tipicos y rangos de operacion
de las variables de flujo, temperatura, presién y nivel en los equipos
estaticos y rotativos, de donde analizé las consecuencias derivadas de la

operacion de las variables fuera de los valores establecidos.

Moreno (2002), evalué la informacion de seguridad de los procesos
para las unidades de destilacion atmosférica DA-2, DA-3 y la unidad
redestilacion de gasolina 051 en la refinaria de Puerto la Cruz. La
finalidad de este trabajo fue establecer los rangos de operacion de los
equipos asociados a las unidades de destilacion atmosféricas DA-2, DA-3
y la unidad de redestilacion de gasolina para la elaboracion de los
manuales requeridos en cada planta sobre los riesgos asociados a las

instalaciones y operaciones de estas.

Gonzalez (2001), evalu6é las condiciones maximas y minimas
permisibles de operacion de los equipos involucrados en el sistema de
transporte y almacenaje de crudos y productos en la refineria de Puerto la
Cruz y El Chaure, evaluacién que se realizo con el fin de definir las
variables maximas y minimas de operacién mediante la aplicacion de
normas de diseno PDVSA e internacionales referentes a los equipos
estudiados conjuntamente con calculos hidraulicos para el sistema de

crudos del area de Puerto la Cruz y el Chaure.
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Arias (2001), realizé una evaluacion de las condiciones de operacion
segura de la planta de craqueo catalitico fluidizado de la refineria Puerto
la Cruz, con el propésito de establecer limites de seguridad utilizando
como parametro de comparacion los valores de disefo, y el analisis de las
consecuencias derivada de la operacion fuera de los limites establecidos
obteniéndose un manual completo de Informacion de Seguridad de los
Procesos (ISP).

Reyes (2001), evalud los limites de operacion segura en la planta de
servicios industriales de la refineria Puerto la Cruz. Este trabajo consistid
en el estudio de los equipos estaticos y equipos rotativos, determinandose
las condiciones de operacion actual, asi como también, los valores
maximos y minimos a los que trabajan los equipos para que funcionaran
sin riesgo de causar dafio a su integridad mecanica y a las personas que
laboran en la planta, llegando a la conclusién de que todos los equipos

estan operando dentro de los rangos establecidos como seguros.

Los diferentes trabajos de investigacion citados anteriormente sobre
la evaluacion de los limites de operacion segura proporcionan la
informacion sobre la metodologia a seguir para la elaboracién de la
presente investigacion, debido a que en todos se determinan valores de
operacion para distintos equipos de procesos asi como también se
establecen los limites operacionales de estos y se analizan las
consecuencias derivadas a trabajar por fuera de dichos valores. Tomando
en cuenta que se diferencian de la investigaciéon actual en que esta
evaluacion se realizd para los equipos pertenecientes al sistema de
manejo de las naftas y gasolinas de la refineria Puerto la Cruz, mientras
que los demas se realizaron para unidades proceso especificas a
excepcion de Gonzales quien también trabajo con un sistema de manejo

pero de crudos. Otra diferencia es que este trabajo se plantea como una
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actualizacion ya que se estan evaluando las modificaciones realizadas en

los ultimos tiempos al sistema.

2.2 Generalidades del Sistema de Produccion de las Naftas y
Gasolinas en la Refineria de Puerto la Cruz

2.2.1 Unidades de Produccion de las Naftas
2.2.1.1 Unidad de Destilacion Atmosférica DA-1

La unidad de destilacion atmosférica DA-1 fue disefiada para
procesar 44 MBD de crudo con una gravedad promedio de 30 °API. Sin
embargo, debido a las mejoras realizadas en la unidad, se aumento su
capacidad nominal a 80 MBD. Los crudos que conforman la alimentacion
tipica a la planta son: Mesa de 30 °API, Santa Barbara de 39 °API y
Merey de 16 °API. Actualmente se procesan 80,5 MBD de crudo Mesa 39
°API.

El crudo se precalienta hasta 440°F en el tren de intercambiadores
de calor antes de entrar a los hornos, de donde emerge alrededor de 735
°F — 740 °F. El crudo parcialmente vaporizado pasa a la columna de
destilacion DA-1 donde ocurre la separacion fisica de cada una de las
fracciones, de acuerdo al punto de ebullicion de las mismas (PDVSA,
2007).

Los productos de esta unidad se distribuyen de la siguiente manera:

e Gases de tope. Actualmente es consumido en su totalidad como

gas combustible en los hornos de la unidad.

e Gasolinas. Se envia a la unidad 03 (torres 051 y 052) para su
fraccionamiento en nafta liviana (DPN) y nafta pesada (RTB).
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eNafta. Se envia a la fraccionadora de naftas DA-8 para obtener

mezclas de nafta liviana y nafta pesada.

e Jet. Es enviado a la planta de tratamiento para su comercializacion

como combustible de aviacion.

e Diesel pesado. Se envia a la unidad hidrotratadora de diesel.

¢ Gasoleo. Se utiliza en su totalidad como parte de la alimentacion a
la unidad de FCC.

eResidual. Se comercializa como fuel oil 400 SSF con destino al

mercado de exportacion.
2.2.1.2 Unidad de Destilacion Atmosférica DA-2

La unidad de destilacion atmosférica DA-2 esta disehada para
procesar una carga de 90 MBD de crudo Merey con un rango de
gravedades de 15,5 - 16,5 °API. En la planta también se procesan los
crudos: Mesa Monagas y Guafita, cada uno de 30 °API (carga: 30 MBD) y
una mezcla de Mesa — Merey denominada Leona de 22 — 24 °API (carga:
45 MBD). Actualmente se procesan 72 MBD de crudo 100% Merey 16
°API. El crudo se precalienta hasta un rango de temperatura de 490 — 505
°F en el tren de intercambiadores de calor antes de entrar a un horno, de

donde emerge en un rango de 670 — 700 °F.
El crudo parcialmente vaporizado pasa a una columna de destilacion
donde ocurre la separacion fisica de cada una de las fracciones, segun el

punto de ebullicién de éstas (PDVSA, 2007).

Los productos de esta unidad se distribuyen de la siguiente forma:



30

e Gasolina. Se envia a la unidad 03 (torres 051 y 052) para su
fraccionamiento en nafta liviana (DPN) y nafta pesada (RTB), las cuales
son enviadas al sistema de mezclas para producir gasolina de motor y

naftas de exportacion.

¢ Destilado. Se incorpora al sistema de diesel de mercado interno y

de exportacion.

¢ Residual. Residual largo o residual para exportacion.

2.2.1.3 Unidad de Destilacion Atmosférica DA-3

La DA-3 esta ubicada en la refineria El Chaure, a orillas de la bahia
de Bergantin, a 5 km de Puerto la Cruz. Su disefio original fue para
procesar 40 MBD de crudo mediano y pesado entre 22 y 30 °API. En el
afo 1968 se hicieron modificaciones para procesar crudo liviano y extra
liviano (32 — 42 °API). Actualmente se procesa crudo Anaco Wax y/o
Santa Barbara de 36 y 42 °API respectivamente y se le incorpora residuo
desparafinado de la refineria San Roque (PDVSA, 2007).

Los productos de esta unidad son:

e Gasolina. Se envia a la torre estabilizadora donde se separa el gas
de la gasolina estabilizada para su incorporacion a las fraccionadoras de

gasolina para obtener nafta liviana y nafta pesada.

eDiesel pesado. Se incorpora al sistema de diesel de mercado
interno y/o a la unidad hidrotratadora de diesel o para mezclas de

combustibles.
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eResiduo de bajo azufre. Se envia al mercado de exportacion y/o

cabotaje y como complemento de la carga a la unidad FCC.

2.2.1.4 Unidad 03 (051/052): Fraccionamiento de Nafta

La unidad de fraccionamiento de nafta consiste en dos columnas
que operan en paralelo, separador 051 y separador 052, con capacidades
de procesamiento de 12.600 y 18.900 barriles por dia, respectivamente.
La alimentacion es dividida entre el separador 051 y el separador 052,
con 60% de carga al 052 y 40% al 051.

La unidad de fraccionamiento de nafta esta disefiada para operar
como una seccion de pre fraccionamiento. Un corte de nafta
desbutanizada en todo su rango de ebullicion, proveniente de las
unidades de destilacion atmosférica de crudo, es fraccionado en dos
cortes muy cercanos a su rango de ebullicion. La fraccion liviana (nafta
despentanizada, DPN), compuesta por la mezcla del producto de tope de
los separadores 051/052 es enviada a almacenaje para elaboracion de
gasolina de 91 octanos y para exportacion, y contiene benceno y
componentes de parafina liviana; el corte de nafta pesada (nafta del fondo
de la torre despentanizadora, RTB), compuesta por la mezcla del
producto de fondo de los separadores 051/052 es enviado a la unidad
reformacion (Platformer) para convertirla en tolueno y aromaticos pesados
(reformado) para usarla como material de mezcla de la gasolina de alto
octanaje (PDVSA, 2007).

2.2.1.5 Unidad de Craqueo Catalitico (FCC)

La unidad de craqueo catalitico, procesa actualmente una mezcla
formada por gasoleo atmosférico proveniente de la unidad de destilacion
DA-1, residual de crudo Anaco Wax y/o Santa Barbara proveniente de la

unidad de destilacién atmosférica DA-3 y VGO foraneo. Los productos
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principales de la reaccion de craqueo catalitico son: gas seco, olefinas,
gasolina, aceite catalitico liviano, aceite catalitico pesado y aceite
decantado (PDVSA, 2007).

2.2.1.6 Unidad de Alquilacién

En la unidad de alquilaciéon se combinan las olefinas provenientes de
la unidad de craqueo catalitico con isobutano en presencia de acido
fluorhidrico (HF) como catalizador, para producir una mezcla de
compuestos parafinicos altamente ramificados denominado alquilato, el
cual posee altos octanajes RON y MON (PDVSA, 2007).

2.2.1.7 Unidad de Hidrotratamiento de Naftas

Disefiada para procesar una carga maxima de 35 MBD de nafta
pesada (RTB) proveniente de la unidad de fraccionamiento de nafta y
unidad DA-1. El proceso de hidrotratamiento es un proceso de refinaciéon
catalitica, el cual, con la ayuda del catalizador y una corriente de gas rica
en hidrégeno, busca descomponer los compuestos azufrados,
nitrogenados, oxigenados y halogenados, satura las olefinas y remueve

los metales presentes en la corriente de nafta (PDVSA, 2007).

2.2.1.8 Unidad de Reformacion (CCR)

La unidad de reformacion por regeneracion catalitica continua esta
disefiada para una alimentacion de 35 MBD de nafta tratada proveniente
de la unidad de hidrotratamiento de naftas y tiene como propdsito
incrementar el octanaje de las naftas por medio de la promocion catalitica
de un grupo de reacciones quimicas, tendentes a la reformacion de la
estructura molecular de los componentes hacia la produccién de
aromaticos desde naftenos y parafina. Al producto principal se le conoce

como reformado, el cual es utilizado como componente en la preparacion
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de gasolinas y los productos secundarios son el hidrogeno, gases de
refineria y butanos (PDVSA, 2007).

2.2.2 Manejo de las Naftas Y Gasolinas

Una de las diferentes clases de productos mas importantes del
proceso de refinacion son las naftas, las cuales son utilizadas en la
preparacion de las gasolinas del mercado local, mejoramiento de crudo y
exportacion. Estos productos son producidos en las torres destiladoras
atmosféricas. Se componen principalmente de parafinas, naftenos y
derivados aromaticos, su rango de ebullicién oscila entre los 100°F y los
350°F y son enviadas a la unidad de fraccionamiento donde son
separadas en cortes livianos y pesados, denominados nafta liviana (nafta
despentanizada, DPN) y nafta pesada (nafta de fondo de la torre
despentanizadora, RTB) las cuales son almacenadas en los tanques del
area de Guaraguao para luego ser usadas como producto de exportacion
y componente de la gasolina siendo este el caso del DPN y alimentacion
de la unidad de hidrotratamiento de nafta para el RTB. En éste ultimo
proceso se obtiene como producto una nafta hidrotratada la cual alimenta
a la unidad de reformaciéon para obtener reformado, el cual es un producto
de mayor calidad en cuanto a octanaje y el bajo contenido de impurezas.
Este reformado es almacenado, usado en la mezcla de gasolinas y se
envian a otras refinerias por via cabotaje o despacho interno de 90 a 100
Mbbl.

Adicional a estos procesos también se tiene la unidad de
fraccionamiento catalitico de la cual se obtiene una nafta FCC y olefinas
siendo éstas ultimas la alimentacion de la unidad de alquilacion de la cual
se obtiene como producto final alquilato donde este componente y la nafta
FCC también conforman el inventario de componentes para las mezclas

de gasolinas.
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Sumandose a los productos obtenidos de las distintas unidades
también se traen via cabotaje otros componentes los cuales son
almacenados y usados como alimentacidon de los procesos y para
complementar la mezcla de gasolinas. Entre estos esta el CAO
(componente de alto octanaje), nafta Amuay (nafta pesada), nafta FCC
foranea y alquilato. También se recibe gasolina natural via poliducto

desde la planta de fraccionamiento del criogénico (PDVSA, 2007).

En la figura 2.1 se encuentra representado el esquema de manejo y
almacenamiento del sistema de naftas y gasolinas de la refineria de

Puerto la Cruz.
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Figura 3. Diagrama del manejo del sistema de naftas y gasolinas en la

refineria de Puerto la Cruz.
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2.3 Limites de Operaciéon Segura

2.3.1 Limites Operacionales y Consecuencias de Desviacién (LOCD)

Son listados de valores en donde se especifican las variables
maximas, minimas, tipicas y rangos de operacion caracteristicas de un
proceso, asi como también, las consecuencias de operaciones desviadas
de sus parametros maximos y minimos. Los LOCD se establecen para
recipientes, torres, reactores, intercambiadores, hornos, equipos rotativos
(bombas y compresores) y lineas de proceso. Se considera cualquier
equipo que aparezca en los diagramas de flujo de procesos (DFP) y/o de
tuberia e instrumentacién (DTI), exceptuando la instrumentacién y las

valvulas de seguridad (Osorio, 2001).

2.3.2 Variables de Operacién para las Cuales hay que Definir Limites
de Proceso

Son aquellas que se usan para controlar o caracterizar el proceso,
tales como presion, temperatura, flujo, nivel, composicién, velocidad u
otras (Osorio, 2001).

2.3.3 Limites de Operacion Maximos y Minimos

Es un listado de valores maximos y minimos que pueden tomar los
parametros caracteristicos del proceso, en cuyos rangos y bajo
condiciones normales de operacion no representan un riesgo para las
personas, el ambiente y/o la instalaciéon. Se establecen en funcién de
evitar los peligros de proceso y/o mantener la integridad fisica de los
equipos. No se refieren necesariamente a los valores asociados a la
operacion economica de la unidad o a la produccion de productos en
calidad. Sobrepasar este valor en la operacion puede resultar en un

incidente catastrofico o en una disminucion de la seguridad para el
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personal, la instalacion o el ambiente. Su propésito es promover en el
operador las acciones necesarias para regresar el proceso a sus limites
de operacidén segura. Usualmente se establece como este valor el del
disefio mecanico del equipo, aunque se puede tomar un valor superior a
este, siempre que se demuestre documentalmente que por analisis de
ingenieria y por inspeccion el equipo es capaz de soportar este valor
(Osorio, 2001).

2.3.4 Rango de Operacion

Es aquel en el cual la variable se mantiene estable y cumple las
metas de calidad, seguridad y ambientales. Fuera de él las metas no se
cumplen y ocurren perturbaciones al proceso (por ejemplo: alarma de alta

temperatura, de minima relacién de reciclo, etc.) (Osorio, 2001).

2.3.5 Valor Tipico

Es un valor representativo de la operacién normal en estado
estacionario. Generalmente viene dado por el punto de ajuste (Set Point)
(Osorio, 2001).

2.3.6 Consecuencias de Desviacion (CD)

Son efectos o0 eventos potenciales que pueden ocurrir cuando se
excede un valor maximo, un valor minimo o un rango de operacion. No
todas las variables que se encuentran en las tablas LOCD necesitan
mostrar su CD. Estas no se muestran siempre que no haya peligros o
consecuencias, o cuando los efectos sean comunmente entendidos, como
en el caso de sobrepresiones. Las CD se pueden referir a asuntos de
integridad mecanica (por ejemplo: causa dafio a los sellos mecanicos de
la bomba al sobrepasar la presion o6ptima de trabajo permisible) u

operacionales (por ejemplo: causa desbordamiento de crudo en tanque de
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almacenaje al violar el nivel maximo permitido de operacién). Las
consecuencias que se definan al excederse los limites mecanicos deben
ser concretas y especificas sobre los efectos inmediatos, y no se debe
especular sobre los efectos secundarios (como por ejemplo, referirse a
posibles explosiones ante violacion del limite maximo de presion) (Osorio,
2001).

2.3.7 Sistemas de Alivio y Venteo

Son los sistemas de despresurizacion existentes en las
instalaciones, disefnados para reducir en forma rapida y controlada la

presion de los equipos y sistemas operacionales (Osorio, 2001).

2.3.8 Equipos Criticos

Son todos aquellos equipos de procesos que segun las condiciones
operacionales de temperatura, presion y nivel, y de acuerdo al tipo de
servicio que prestan manejan productos quimicos, toxicos o inflamables,
que por una falla en la integridad mecanica pueden causar condiciones
inseguras que afectan la integridad del proceso y ponen en situacion de
peligro al personal que labora en el entorno de las instalaciones en el que

él mismo se encuentra (Osorio, 2001).

2.3.9 Tuberias

Son sistemas que constan de tubos, bridas, pernos, empacaduras,
valvulas, accesorios, juntas de expansion, tensores, juntas giratorias,
elementos para soportar tuberias, y aparatos que sirven para mezclar,

separar, amortiguar, distribuir, medir y controlar el flujo (Osorio, 2001).
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2.3.10 Presion de Trabajo Maxima Permisible (PTMP)

Es la maxima presion manométrica permisible en el tope de un
recipiente colocado en su posicion de operaciéon, a una temperatura
establecida. Esta presion se basa en calculos que usan el espesor
nominal, excluyendo la tolerancia por corrosién y excluyendo el espesor
requerido para satisfacer cargas diferentes a las de presidén para cada

elemento de un recipiente (Osorio, 2001).

2.3.11 Temperatura de Diseio

Es la temperatura del metal que representa las condiciones
coincidentes mas severas de presion y temperatura. Esta temperatura es
utilizada para el diseiio mecanico de equipos y tuberias. Esta temperatura
de disefio debe ser superior a la temperatura de operacion y a la

temperatura de operacion maxima/minima (Osorio, 2001).

2.4 Propiedades Fisicas de los Fluidos

La solucion de cualquier problema de fluidos requiere previo
conocimiento de las propiedades fisicas del fluido en cuestion (Crane,
1992).

2.4.1 Densidad

La densidad de una sustancia se define como la relacién entre su
masa y su volumen. Normalmente sus unidades son g/cm?® kg/m® vy
Ib/pie’.

2.4.2 Peso Especifico

Es el peso por unidad de volumen de un fluido, y se denota con la

letra “y”; sus unidades son: kgf/m*, N/m? y Ibf/ pie®.
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2.4.3 Gravedad Especifica

La gravedad especifica (S) es una medida relativa de la densidad.
La gravedad especifica de un liquido es la relacion entre su densidad a
una temperatura determinada y la densidad del agua a temperatura
estandar (60 °F).

p(T)
§= ——— .2.1
p(H,0 a 60°F) Ec.2.1)
Un hidrometro puede ser utilizado para medir directamente la
gravedad especifica de los liquidos. Una de las escalas hidrométricas
comunes es la escala API, la cual es utilizada para los aceites. La relacién

entre la escala API y la gravedad especifica se muestra a continuacion:

5
= e ——— 2.
S 141.13]"5 + APT (Ec.2.2)

Usando los graficos mostrados en el anexo A se pueden obtener la
gravedad especifica a la temperatura de operacion y con la densidad del
agua a temperatura estandar se despeja la ecuacion 2.1 para obtener la

densidad a la temperatura de operacion del sistema.

p(T)=S8(T) xp(H,0a60°F) (Ec.2.3)
2.4.4 Viscosidad Cinematica

La viscosidad cinematica v se define como el cociente entre la

viscosidad dinamica y la densidad:

-
[}
h=10 s =
m
[a]

[ 2]
wfa

Sus unidades se expresan en: m%s y pie?/s.
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2.4.5 Presioén de Vapor de Almacenaje

Es la presion de vapor generada en la superficie de un liquido
almacenado a una temperatura determinada (American Petroleum
Institute, 1997).

La presion de vapor verdadera de fluidos almacenados en tanques

de techo flotante se determina a través de la siguiente ecuacion:

f B
P‘,:EIp[ﬁ—(m)] [E{'.E.a]

Donde: Unidades

Py: presibn de vapor verdadera a la temperatura Psia
atmosférica promedio

Ts: temperatura de almacenaje promedio F
A: constante en la ecuacion de presion de vapor

B: constante en la ecuacion de presion de vapor R

Las constantes A y B dependen del hidrocarburo a almacenar, por lo
tanto, para productos refinados del petréleo (naftas y gasolinas) estas

constantes pueden ser estimadas por las siguientes ecuaciones:

A=15,64-1,854x8%,5-(0,8742-0,3280 x §°,5) x In(RVP) (Ec.2.

B=8742-1.042x5°5-(1.049-179,4x5"5) x In(RVP) Ee.2.
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Donde
Unidades

RVP= presion de vapor Reid Psia

S= pendiente de la destilacion ASTM D-86 al 10% en F/%V
volumen evaporado

A= constante en la ecuacion de presion de vapor

B= constante en la ecuacion de presién de vapor R

La pendiente de la destilacion ASTM D-86 al 10% de volumen

evaporado se calcula con la siguiente ecuacion:

Tys —Ts ,,
S = T (Ec.2.8)

Donde:
Unidades
S= pendiente de la destilacion ASTM D-86 al 10% UF/%V
en volumen evaporado
Ts y T1s= temperatura a la cual el 5% y 15% en F
volumen es evaporado respectivamente

2.5 Analisis Hidraulico en Tuberias

2.5.1 Flujo en Tuberias: Laminar y Turbulento

El régimen de flujo existente depende del diametro de la tuberia, de
la densidad y la viscosidad del fluido y de la velocidad del flujo. Luego, el
régimen de flujo se caracteriza por el numero de Reynolds, término
adimensional que relaciona las fuerzas dinamicas de la masa del fluido
respecto a los esfuerzos de deformacién ocasionados por la viscosidad
(Crane, 1992).

D xwvxp



Donde:

Unidades internacionales
D: diametro interno m
v : velocidad del fluido m/s
p: densidad del fluido kg/m?®
u: viscosidad del fluido Pa.s/m?
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Unidades inglesas

pie
pie/s
Ib/pie®
Ib/(pie.s)

Usualmente, el flujo en tuberias se considera como laminar si el

numero de Reynolds es menor que 2.100 y turbulento si el numero de

Reynolds es superior a 4.000. Entre estos dos valores estad la zona

denominada zona critica en donde el régimen de flujo es impredecible,

pudiendo ser laminar, turbulento o de transicion, dependiendo de muchas

condiciones con posibilidad de variacion (PDVSA, 1992). En la figura 2.2

se visualizan los dos tipos de regimenes de flujo.

0.0 .0/
ooooooool[ ‘ \,
(\\\‘0_\ O

Figura 4. Regimenes de flujo y perfiles de velocidad. Arriba: flujo laminar.

Abaijo: flujo turbulento.

Para obtener el numero de Reynolds también se puede usar alguna

de las siguientes ecuaciones, las cuales provienen de la ecuacion 2.9.

(PDVSA, 1992).

dxwvxp

Re= F; x
11

(Ec.2.10)
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Re= F, x (Ec.2.11)
Re= F; x xd (Ec.2.12)
Donde: Unidades Unidades
internacionales inglesas
d: diametro interno mm Pulg
Q: caudal de flujo volumétrico dm?/s Gpm
v : velocidad del fluido m/s pie/s
w: caudal de flujo masico kg/s Ibm/h
p: densidad kg/m?® Ib/pie®
M: viscosidad del fluido Pa.s/m? Ib/ (pie.s)
Fq: factor que depende de las 107 123,9
unidades usadas
F,: factor que depende de las 1,27 50,6
unidades usadas
F;. factor que depende de las 1,27x107 6,31

unidades usadas
2.5.2 Teorema de Bernoulli

El teorema de Bernoulli es una forma de expresion de la aplicaciéon
de la ley de la conservacién de la energia al flujo de fluidos de una
tuberia. La energia total en un punto cualquiera por encima de un plano
horizontal arbitrario fijado como referencia, es igual a la suma de la altura

geométrica, la altura debida a la presion y la altura debida a la velocidad.

F, xP vi
g 2g

z =H (Ec.2.13)
Si las pérdidas por rozamiento se desprecian y no se aporta o se
toma ninguna energia del sistema de tuberias (bombas o turbinas), la

altura total H en la ecuacion anterior permanecera constante para
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cualquier punto del fluido. Sin embargo en la realidad existen pérdidas o
incrementos de energia que deben incluirse en la ecuacion de Bernoulli.
Por lo tanto, el balance de energia puede escribirse para dos puntos en

una tuberia.

La ecuacion basica para el calculo de caida de presion para liquidos
en tuberias y accesorios es la ecuacion de Bernoulli generalizada, la cual
asume densidad constante, puede escribirse de la siguiente manera
(PDVSA,1994):

_F, x.lp=uxﬁ[v=)+g>-:;lz+
P Be Be

F (Ec.2.14)

Es decir

Cambio de presion = cambio de energia cinética + cambio de altura

+ perdida por friccidon

Donde: Unidades Unidades

internacionales inglesas

F.: friccion o pérdida de kPa.m3/kg pie.lbf/lbom

cabezal

g: aceleracion de la gravedad m/s? pie/s?

ge: constante dimensional 1x10° 32,174
kg/(kPa.m.sz) (Ib.pie)/(lbf.sz)

AP: cambio de presion kPa Psia

v : velocidad del fluido m/s pie/s

AZ : elevacion m Pie

p: densidad kg/m® Ib/pie®

o:. constante dependiente del perfil de

velocidad (a = 1,1 para flujo turbulento,
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a =2,0 para flujo laminar)

F,: factor que depende de las 1 144
unidades usadas

Todas las férmulas practicas para el flujo de fluidos se derivan del
teorema de Bernoulli, con modificacién para tener en cuenta las pérdidas

debidas al rozamiento.
2.5.3 Factor de Friccion

Este término sin dimensiones refleja la resistencia ofrecida por las
paredes del tubo al movimiento del fluido. Este factor debe ser

determinado experimentalmente u obtenido mediante férmulas empiricas.

Si el flujo es laminar (Re<2.100), el factor de friccion puede

determinarse a partir de la ecuacion:

64
f =

- — (Ec.2.15)
Re Ec.2.15)

Si el flujo es turbulento (Re>4.000), el factor de friccion puede

determinarse por la ecuacion empirica de Colebrook (PDVSA, 1994):

—

1 . g .E_d ) 1
f:-{-x[—?}.ﬁh.ﬂg[[_ﬁ.ﬂjﬂ'(T.F.} 11” (Ec.2.186)

Donde ¢/d representa la rugosidad relativa de las paredes internas

de la tuberia (sin dimensiones).

El valor del factor de friccion también se puede hallar usando la

figura A.1.3 diagrama de Moody.



46

Si el Re esta comprendido entre 2.100 y 4.000 (flujo en transicion),
se recomienda utilizar esta ecuacién para determinar el valor del factor de
friccion (PDVSA, 1996).

2.5.4 Pérdidas por Friccion

Las perdidas por friccion en un sistema de tuberias es un parametro
que interviene en los calculos de un sistema de bombeo, e incluye las
perdidas a la entrada y salida del recipiente, valvulas, equipos vy

accesorios.

Las pérdidas totales por friccion vienen dadas por la siguiente

ecuacion:
hy = hy + h, (Ec.2.17)
Donde: Unidades Unidades
internacionales inglesas
hs = pérdidas totales m Pie
h_ = pérdidas por longitud de m Pie
tuberia
h,= perdidas por accesorios m Pie

ePérdidas por longitud de tuberia. Para determinar las pérdidas

locales en tramos rectos se usa la siguiente ecuacion (PDVSA, 1994).

V:’
h]'=fxﬁx2xg (Ec.2.18)
Donde:
Unidades Unidades
internacionales inglesas

h.: perdidas por longitud de m pie
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tuberia
L: longitud del tramo m Pie
D: diametro m pie

f: factor de friccion

2

g: aceleracién de la gravedad m/s pie/s?

v: velocidad del fluido m/s pie/s

ePérdidas por accesorios. Las pérdidas menores o secundarias
(pérdidas por accesorios) son aquellas producidas por los accesorios que
necesariamente se deben colocar en las tuberias, para que estas puedan

realizar funciones especificas, tales como (PDVSA, 1994):

—Desviaciones en 90° y 45°.

—Corte de flujo (valvulas)

—Regulacion de presion o caudal (valvulas de regulacién, placas
orificio, etc.)

—Purificacion del fluido (filtros, retenedores, etc.)

—Division de flujo, etc.

Las pérdidas por accesorio se calculan a partir de la siguiente

ecuacion:

(Ec.2.19)

La constante K; relaciona las perdidas por accesorios que existen en
la tuberia. Cada accesorio tiene un K determinado que depende del factor
de friccion. Algunas relaciones para el calculo de K en diferentes

accesorios son (Crane, 1992).
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Tabla 1. Accesorios y su relacion de K correspondiente.

Accesorio K

Codo estandar 900 30xf

Codo estandar 4577 16xf
Conexion estandar “T” flujo directo 20xf

Conexion estandar “T” flujo desviado

290 60xf

Valvula de compuerta 8xf
Valvula check 50xf
Valvula de globo 340xf

El valor de K; sera la sumatoria de los K de los distintos accesorios.

2.5.5 Contribucion del AP Friccional (Pérdida por Friccion)

El gradiente de presion friccional es una funcion del esfuerzo de

corte en la pared de la tuberia,t, y del diametro interno de tuberia, D

(PDVSA, 1994).

pxgxhy
APfriccion = W
Donde: Unidades
internacionales
Ap: caida de presion debido a kPa
la friccion
hf: pérdidas totales por m
friccion
g: aceleracion de la gravedad m/s?
dc: constante dimensional 1x10°
kg/(kPa.m.s?)
p: densidad kg/m®
F4: factor que depende de las 1

unidades usadas

(Ec.2.20)

Unidades inglesas

Psi
Pie

pie/s?
32,174

(Ib.pie)/(Ibf.s?)

Ib/pie®
144
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2.5.6 Contribucion de AP de Elevacion (Pérdida de Carga
Hidrostatica)

Siempre que haya un cambio en la elevacion o inclinacion de la
tuberia con respecto al plano horizontal, los efectos gravitacionales

produciran un cambio en la presion (PDVSA, 1994).

plz; —zy)

APglevacicn = T (Ee.2.21)

Donde: Unidades Unidades

internacionales inglesas
Ap: caida de presion debido a la kPa Psi
elevacién
Z2 ¥ Zy: elevacion del punto 1 y 2 m Pie
respecto al punto de referencia
p: densidad kg/m? Ib/pie®
F4. factor que depende de las 1 144

unidades usadas

2.5.7 Contribucion de AP de Aceleracion (Pérdida de Energia
Cinética)

Cuando exista cambio en la seccion transversal del fluido, va a
existir una contribucion de pérdida de presion por cambio de energia
cinética. Este efecto puede ser expresado en términos de la velocidad de
masa, la cual es constante, y del gradiente de velocidad del fluido. Para la
mayoria de los casos de flujo de liquido, asi como para los flujos de vapor
a bajas velocidades (V < 200 pies/s) y AP bajas (AP < 10% de la presién
conocida), se puede asumir que la velocidad de fluido es constante o casi
constante, dentro de la precision esperada en la mayoria de calculos de
flujo de fluidos (£ 15%). El término de aceleracion se convierte en

insignificante en tales casos (PDVSA, 1994).
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AP initico= Fs X p x (v —v]) (Ec.2.22
Donde: Unidades Unidades
internacionales inglesas
Ap: caida de presion debido a la kPa Psi
elevacion
V2 ¥ Vi : velocidad del fluido en m/s pie/s

los puntos 1 y 2 respecto al

punto de referencia

p: densidad kg/m® Ib/pie®
Fs: factor que depende de las 5x10™ 1,08x10™

unidades usadas
2.6 Bombas

Son maquinas que absorben energia mecanica que puede provenir
de un motor eléctrico, térmico, etc., y la transforma en energia que la
transfiere a un fluido como energia hidraulica la cual permite que el fluido
pueda ser transportado de un lugar a otro, a un mismo nivel y/o a

diferentes niveles y/o a diferentes velocidades (PDVSA, 1997).

2.6.1 Bombas Centrifugas

El objetivo basico de una bomba centrifuga en cualquier sistema de
manejo de fluido es el de afadir energia al fluido, y ya que es una
maquina dinamica, la bomba depende completamente de cambios de
relaciones con la velocidad para proporcionar la energia. Las bombas
centrifugas comprenden una clase muy amplia de bombas en las que la
generacion de presion se logra con la conversion del cabezal de velocidad
en cabezal estatico. EI movimiento rotativo de uno o mas impulsores

comunica energia al fluido en la forma de un incremento de velocidad que
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se convierte en cabezal estatico util en la seccion de difusion del cuerpo.
No hay valvulas en las bombas de tipo centrifugo; el flujo es uniforme y
libre de pulsaciones de baja frecuencia. Como este tipo de bomba opera
convirtiendo el cabezal de velocidad en cabezal estatico, una bomba que
opera a velocidad fija desarrollara el mismo cabezal tedrico en metros
(pies) de fluido bombeado, independientemente de su densidad. Sin
embargo, la presion en kPa (psi) (correspondiente al cabezal
desarrollado) depende de la densidad del fluido (PDVSA, 1997).

2.6.1.1 Curvas Caracteristicas de Bombeo

Las curvas caracteristicas definen el funcionamiento de una bomba

centrifuga. Entre ellas se tienen:

e H (cabezal o altura) vs Q (caudal).
o1 (eficiencia) vs Q (caudal).

¢ P (potencia mecanica) vs Q (caudal).
¢NPSH;, vs Q (caudal).

Estas curvas se obtienen por métodos experimentales en bancos de

pruebas para tales fines y deben ser suministradas por el fabricante.

En la figura 2.3 se pueden observar con detalle las curvas

caracteristicas de una bomba centrifuga.

El punto de funcionamiento debe seleccionarse para la mayor
eficiencia, en este caso, para un caudal y un cabezal determinado; sin
embargo también se puede seleccionar su funcionamiento para cabezales
variables en la zona recomendada en donde la eficiencia varia un poco.
Una bomba centrifuga puede funcionar en todos los puntos a lo largo de

su curva H vs Q y para cada punto tendra un valor de cabezal a un caudal
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determinado. A medida que el caudal aumenta el cabezal aportado por la
bomba disminuye. Lo ideal es tomar en cuenta la eficiencia y seleccionar
su funcionamiento en el punto donde ésta es maxima. Para un punto
seleccionado se tendra entonces un valor de cabezal, caudal, eficiencia,

NPSH; y potencia.

2.6.2 Presion de Succion

La presion de succion de la bomba se calcula a partir de la presién
de operacion del recipiente de succion y calculando la diferencia total de
presion entre el nivel de referencia en el recipiente y el nivel de referencia
de la bomba (PDVSA, 1996).

P, = Py(recipiente) + Ap(recipiente — bomba) (Ec.2.23)
Donde: Unidades Unidades
internacionales inglesas
P4: presién de succion de la bomba kPa Psia
Po: presién en el recipiente de succion kPa Psia
Ap: diferencia de presion entre el nivel de kPa Psi

referencia del liquido en el recipiente de
succion y la entrada de la bomba (a su

nivel de referencia)

Con la excepcion de las bombas que succionan de equipos de vacio,
la presidn de succion de las bombas no deberia ser disefiada para estar
muy por debajo de la presion atmosférica. A presiones reducidas la
filtracion de aire al interior de la linea y/o la vaporizacion de gases
disueltos podrian causar problemas. La presidon de succion minima
recomendada es de 83 kPa absolutos (12 psia). Esto es aplicable para
casos tales como el de succionar desde tanques que tienen lineas de

succion muy largas.
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Eficiencia, n, %

Carga total, H, ft.

Potencia, bhp

Capacidad, cientos de gpm

Figura 5. Curvas caracteristicas de una bomba centrifuga (McNaughton,
1990).

2.6.3 Presion Maxima de Succion

Es la presidon de succiéon mas alta a la cual la bomba es sometida

durante la operacion.

Este valor se obtiene sumando la presion de ajuste de la valvula de
seguridad del recipiente desde el cual succiona la bomba (para los casos
donde no se dispone de la valvula de seguridad, sera definida por la
presion de disefio del recipiente), la caida de presion desde la valvula de
seguridad al punto donde se mantiene el nivel de liquido y el maximo
cabezal estético de liquido en la succién. Al calcular el cabezal estatico,

se debe utilizar el “alto nivel de liquido” de disefio para el recipiente.

La caida de presién por friccion en la linea de succién no se

considera en este célculo debido a que se asume que la condicion
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maxima de succion ocurre cuando el flujo a través de la bomba es cero,

con la valvula en la descarga cerrada (PDVSA, 1996).

La presibn maxima de succidn se calcula mediante la siguiente

ecuacion:
L . pxgxAH,,.

Pimax = Poac(recipiente) + TE, Xg.

Donde: Unidades
internacionales

Pimax: presion maxima de succion de la kPa
bomba
Pomax: presion de operaciéon maxima del kPa
recipiente de succion
AHmax: diferencia de altura entre el nivel m
de liquido alto del recipiente y el nivel de
referencia de la bomba
g: aceleracion de la gravedad m/s?
dc: constante dimensional 1x10°
p: densidad kg/m?®

F4: factor que depende de las unidades

usadas

2.6.4 Presion de descarga

Unidades
inglesas

psia

psia

pie
pie/s?
32,174

Ib/pie>
144

La presion de descarga de la bomba se calcula a partir de la presidn

de operacién del recipiente de descarga, el cual es el recipiente de

destino del fluido bombeado, recipiente de presidon controlada o abierto a

la atmdsfera aguas abajo de la bomba. A la presion del recipiente de

descarga debe adicionarsele la diferencia de altura entre la bomba vy el

recipiente expresada en presion, las perdidas dinamicas del circuito
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(friccion + aceleracion cuando no sean despreciables) y la caida de
presion de la valvula de control (PDVSA, 1996).

La presién de descarga se calcula mediante la siguiente ecuacion:

PXg

P, = Py(recipiente) + TS « (AH + Hy) (Ec.2.25)

Donde: Unidades Unidades
internacionales inglesas

P2: presidon de descarga kPa psia

Po: presion de operaciéon del kPa psia

recipiente de descarga

AH: diferencia de altura entre el nivel m pie

de liquido alto del recipiente y el

nivel de referencia de la bomba

Hs. perdidas por friccion en el tramo m pie

de descarga

g: aceleracion de la gravedad m/s? pie/s?

ge: constante dimensional 1x10° 32,174

kg/(kPa.m.s?) (Ib.pie)/(Ibf.s?)
p: densidad kg/m? Ib/pie>
F4. factor que depende de las 1 144

unidades usadas

2.6.5 Presiéon Maxima de Descarga

Es la maxima presién de succidén posible a ser encontrada, mas la
presion diferencial maxima que la bomba es capaz de desarrollar cuando
se opera a la condicion especificada de velocidad, gravedad especifica, y

temperatura de bombeo con el impulsor suministrado.
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Esta presion se utiliza para determinar la presion de disefo y es la
suma de la presion de succion maxima y la presion diferencial maxima. La
maxima presion diferencial para las bombas centrifugas normalmente
ocurre a flujo cero (shut off) y se asume que es 120% del diferencial
nominal basado en la maxima densidad absoluta prevista para el fluido.
La presion diferencial maxima también puede ser determinada mediante
la curva caracteristica de la bomba en el punto cero flujos en unidades de
cabezal liquido. Si se encuentra que el diferencial maximo es mayor de
120% del diferencial nominal (lo cual es particularmente predominante en
bombas de multiples etapas y de altos caudales de flujo) para la bomba
seleccionada, entonces las presiones maximas de descarga y de disefio
deberian ser incrementadas de acuerdo a esto. Esto tiende a ocurrir con
bombas de caudal alto de flujo debido a las caracteristicas de impulsores

de alta velocidad especifica que se utilizan (PDVSA, 1996).

F?.ml'l: = P!mn'-: + lfz l""":'{.:F"Z'—]-:il'::I {E[‘:Zﬁ)
Donde: Unidades Unidades
internacionales inglesas
Pomax:  presion  maxima de kPa psia

descarga de la bomba

Pimax: presion maxima de succién kPa psia
de la bomba

P,: presién normal de descarga kPa psia
P4: presidon normal de succién kPa psia

2.6.6 Cabezal de la Bomba

Es la cantidad de energia que la bomba debe ser capaz de
suministrar a cada unidad de masa del liquido. Por conversion en presion
se define como requerimiento de cabezal porque las unidades de energia

de entrada son equivalentes a las de una columna de liquido.
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El calculo de energia que requiere el fluido, se desarrolla por medio

de la ecuacion de Bernoulli (McNaughton, 1990):

P ) vi—vi)
Hi.: = F4 x&x(:—z——l)+izg —zl}+(“—gj”+

e 2 P

Donde:

Hsist: cabezal total

Hiotar: perdidas por friccion totales
del sistema

P2, P4: presion en el punto 2 y el
punto 1, respectivamente

V2 Y Vv4: velocidad en el punto 2 y
el punto1, respectivamente

Z, z¢: altura en el punto 2 y el
punto1, respectivamente

g: aceleracion de la gravedad

dc. constante dimensional

p: densidad
F4: factor que depende de las

unidades usadas

2 ®

Unidades
internacionales
m

m
kPa

pie/s

m/s?

1x10°
kg/(kPa.m.s?)
kg/m?®
1

2.6.7 Cabezal Neto de Succién Positiva (NPSH)

Hproran (Ec.2.27)

Unidades
inglesas
pie
pie

psia
pie/s
pie
pie/s?
32,174
(Ib.pie)/(Ibf.s?)

Ib/pie®
144

La fuerza tendiente a eliminar la cavitacion es el margen por el que

la presion estatica local del liquido excede la presion de vapor del liquido

a la temperatura en cuestion. Cuando es convertido en términos de

cabezal de liquido, este margen de presién es definido como el cabezal
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neto de succidon positiva, comunmente denominado NPSH (PDVSA,
1997).

2.6.7.1 Cabezal Neto de Succion Positiva Disponibles (NSPHd)

Se define como el margen entre la presion actual al nivel de
referencia de la bomba y la presion de vapor a la temperatura de bombeo
del liquido, convertido a cabezal del liquido bombeado. El NPSHp resulta
de las condiciones existentes en la fuente de donde proviene el liquido y
de los cambios de presion y temperatura a lo largo de la linea de succién.
Cuando se selecciona un modelo especifico de bomba y se disena su
base, el NPSH disponible se puede corregir al valor existente segun la
ubicacién real de la linea central de la bomba o de la brida de succion,
para establecer la comparaciéon con los requerimientos de NPSH de la

bomba particular.

El calculo de NPSH4 requiere la determinacién de la presion de
vapor del liquido a la temperatura de bombeo, y una cuidadosa
estimacion de la presidon de succién existente al nivel de referencia de la

bomba. La expresién matematica para el NPSHp es (PDVSA, 1997):

NPSH, .. = %x:jpu— P,) + AZ — H; (Ec.2.28)

Donde: Unidades Unidades
internacionales inglesas

NPSHy min cabezal de succion m pie

positiva neta disponible

Po: presién del recipiente de succion kPa psia

P.: presion de vapor del liquido kPa psia

p: densidad del fluido pie/s pie/s

g: aceleracion de la gravedad m/s? pie/s?
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de. constante dimensional 1x10° 32,174
kg/(kPa.m.s?) (Ib.pie)/(Ibf.s?)
F4. factor que depende de las 1 144

unidades usadas

AZ: diferencia de elevacion minima m pie
entre el liquido del recipiente y el eje

central de la bomba

Hs: perdidas por friccion m pie
2.6.7.2 Cabezal Neto de Succion Positiva Requerido (NSPHr)

Se refiere al NPSH que se requiere en la brida de entrada de la
bomba, o en la linea central del impulsor, segun haya sido sefalado por el
constructor, para una operacion satisfactoria a las condiciones nominales
especificadas. Este representa el cabezal necesario para que el liquido
fluya sin vaporizarse desde la entrada de la bomba a un punto en el ojo
del impulsor donde los alabes comienzan a impartir energia al liquido.
Esta es una caracteristica individual de cada bomba y esta determinada
por la prueba del suplidor. Es una funcién del disefio del impulsor, el

cuerpo de la bomba y la velocidad empleada (PDVSA, 1990).

2.6.8 Requerimientos de Energia

Los requerimientos de energia de una bomba se calculan como
sigue (PDVSA, 1996):

La potencia hidraulica esta definida como la potencia desarrollada

por la bomba para un determinado servicio.

O=xpxH g
= e—— Y —

PH
F? E:

(Ec.2.29)
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Donde: Unidades Unidades
internacionales inglesas
PH= potencia hidraulica kW HP
Q= flujo volumétrico m/s gpm
H= cabezal m pie
g= aceleracion de la gravedad m/s? pie/s?
g.= constante adimensional 1x10° 32,174
p = densidad kg/m?® Ib/pie®
Fs= factor que depende de las 1x10° 246.873

unidades usadas

Por otra parte se tiene la potencia al freno, la cual generalmente es
suministrada por el fabricante en las curvas caracteristicas de las bombas,

se obtiene mediante la siguiente ecuacion:

PH i .
PF = — :_Ef.2-3ﬂ'_}
E,
Donde: Unidades Unidades
internacionales inglesas
PF= potencia de freno kW HP
PH= potencia hidraulica m> pie®

E.= eficiencia global, incluyendo

perdidas hidraulicas y mecanicas

2.6.9 Eficiencia

La eficiencia global de la bomba incluye dos categorias de pérdida:
hidraulica y mecanica. Las pérdidas mecanicas son causadas por la
friccion en los cojinetes y en el sello del eje y son muy pequefas con
respecto a las pérdidas hidraulicas. Las pérdidas hidraulicas son

causadas por turbulencia, friccion del revestimiento y del disco, y
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deslizamiento o fugas internas desde la zona de descarga de la bomba

hacia la zona de succion.

Las pérdidas hidraulicas son una parte tan grande de las pérdidas
totales que las eficiencias hidraulica y global se pueden intercambiar para

propositos de disefio de servicio de bombas (PDVSA, 1996).

2.6.10 Flujo Minimo de Bombeo

Las bombas deben ser disefiadas para un flujo minimo determinado
para evitar el fendmeno de la cavitacién, recalentamiento del fluido
bombeado y otras consecuencias derivadas de la operaciéon por debajo
del mencionado parametro. Este se determina por medio de un criterio de
disefio grafico donde se relaciona la velocidad especifica de succion de
una bomba con los requerimientos de energia (potencia al freno, potencia

hidraulica y eficiencia).

El método se desarrolla de la siguiente manera:

En la hoja de especificaciones de la bomba aparecen registrados
sus valores de disefio, dentro de los cuales se encuentran la altura neta
de succion positiva requerida y la disponible. Con estos valores se

determina la relacién (Osorio, 2001):

NPSHdmIII
t= —— 2.
Chart NPSH., (Ec.2.31)

Donde:

Chart: relacion entre los cabezales netos de succién en el punto de

mejor eficiencia de la bomba, BEP (adimensional).
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Con este valor se corta la figura 2.4, correspondiente a
hidrocarburos y se lee el valor de la constante Ky con la cual se determina

el flujo minimo usando la siguiente ecuacién (Osorio, 2001):

F.,.= KyxBEPx( (Ec.2.32)
Donde: Unidades Unidades
internacionales inglesas
Frmin= flujo minimo dm®/s gpm

BEP= fraccion del flujo de disefio o
de mayor eficiencia
Q= flujo de disefio o de mejor dm®/s gpm

eficiencia

Para determinar el porcentaje de flujo de mayor eficiencia se usa la
figura 2.5, para la cual se hace necesario el calculo de la velocidad

especifica de succion (NSS) por (Karassik, 2001):

1
N55=% (Ec.2.33)
Donde:
Unidades
NSS= velocidad especifica de succién rpm
N= velocidad de rotacion rpm
Q= flujo maximo segun especificaciones de la bomba gpm

H= cabezal neto de succién positivo requerido para la pie

capacidad maxima de eficiencia
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Constante Adimensional (Km)

\
350\
N
30l N
\ ~.
Chart =% 25 “.\. M"‘H.h AEUH
20 R
\ [Hidrojcarburo
15 \x\_
H“-—
10 ~
0p 07 0B 0s 10

Figura 6. Relacion (Chart) en funcion de la constante KM (Karassik,

2001).

2.7 Lineas de Procesos

En las industrias de refinacion los fluidos son sometidos a

NUMerosos procesos Yy operaciones quimicas y fisicas, las cuales

permiten la separacion u obtencidén de los distintos productos deseados.

Las tuberias de seccidén circular son el medio de transporte mas

frecuente, debido a que esta forma ofrece no solo mayor resistencia

estructural sino también permite el flujo de fluidos de un lugar a otro en

forma continua o discontinua, sin producir algun impacto sobre el

ambiente.

El disefo, la fabricacién y la construccion de sistemas de tuberias

estan regulados por codigos, de acuerdo a su uso; entre los principales

cbdigos aplicables a tuberias de crudos y sus derivados en la industria

petrolera estan las normas ASME/ANSI B16.5 y B31.3.
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Figura 7. Flujo minimo continuo para bombas de proceso (Karassik,
2001).

2.7.1 Presion Maxima

La presibn maxima a través de lineas de tuberias es considerada
como la maxima de disefio del accesorio critico de la linea (brida) o
accesorio bridado, relacionando la clasificacion (rating) o clase (class) de
la tuberia y la temperatura de operacién, mediante la norma ANSI B16.5.
En la tabla 2.2 se presentan las presiones maximas para accesorios de

acero al carboén.

2.7.2 Velocidad de Erosion

Cuando se disefia una tuberia se debe tener en cuenta la velocidad
del fluido a través de la misma ya que una excesiva velocidad puede traer
como consecuencia dafos en la tuberia por efecto de la erosion. El

disefiador debe estar enterado de las condiciones siguientes que pueden
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incrementar la erosién e imponer limites de velocidad en el disefio
(PDVSA, 1996):

e Ambiente corrosivo donde los productos de corrosion forman una

costra de solidos desmenuzables.

¢ Metal blando (ejemplo: plomo o cobre).

e Presencia de solidos abrasivos en el fluido de proceso.

eGran numero de accesorios de tuberias con el consecuente alto

nivel de turbulencia

Tabla 2. Presidbn maxima para accesorios de acero al carbén (ASME
ANSI B16.5, 1996).

WORKING PRESSURES BY CLASSES, psig

Class
Tomp., °F 150 300 400 600 900 1500 2500
-20 to 100 285 40 990 1480 2 3705 6170
200 %0 675 900 1350 2025 3375 5625
300 230 655 875 1315 1970 3280 5470
400 200 635 845 1270 1900 3170 5280
500 170 600 800 1200 1795 2995 4950
600 140 550 730 1095 1640 7% 4560
650 125 535 115 1075 1610 2685 475
700 110 535 10 1065 1600 2665 4440
750 95 505 670 1010 1510 2620 4200
800 80 40 550 825 1236 2060 3430
850 65 mn 365 535 805 1340 22%
900 50 m 20 345 515 860 1430
950 3% 105 140 205 30 515 860
1000 20 50 0 105 165 260 430
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La velocidad limite de erosion, es el parametro inicial utilizado en el
area industrial para establecer las condiciones maximas de flujo en una
linea de proceso. En la figura 2.6 se muestran las velocidades de erosion
en funcion de la densidad del fluido, tanto para flujos continuos como
intermitentes describiéndose para cada caso una ecuacidn caracteristica
(PDVSA, 1996):

160
vemsnin = — (Ec.2.34)
VP

La velocidad de servicio intermitente:

125

vnmﬂ:ln = = {EE.Z,BS)
VP

La velocidad de servicio continuo:

100

v-r\u:.n:'ln = — {Ef.z.Bﬁ]
VP

Donde: Unidades

Verosion = velocidad de erosion  pie/s

p= densidad Ib/pie®

VELOCIDAD LIMITE DE DISENO, PIEISEG

R e o IR (S : F EEREEEEEH RENEE (ol PR N 52 N e o

UL

AT

= 10 20 20 40 =0 S0 70

p = DENSIDAD DEL FLUIDO, LB/PIE>

Figura 8. Velocidad limite de disefno vs densidad del fluido (Osorio, 2001).
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2.8 Tanques Atmosféricos para Almacenamiento de Hidrocarburos

Los tanques de almacenamiento atmosféricos son de gran
importancia para la industria petrolera, porque ellos forman parte
fundamental en los procesos de produccién y transporte de crudos y sus
derivados, y son de interés estratégico, ya que permiten definir la
flexibilidad operacional de los procesos. Estos tanques son disefiados de
acuerdo a la norma API-650 y pueden ser de techo fijo o flotante,
dependiendo la seleccién, de uno u otro, de la presion de vapor y el punto
de inflamacién de los productos a ser almacenados, tomando como
aspectos fundamentales la emision de mermas y la seguridad contra

incendios.

2.8.1 Tipos de Tanques Atmosféricos

De acuerdo al tipo de construccion del techo del tanque, estos
pueden dividirse en: tanques de techo fijo, tanques de techo flotante,
tanques de techo fijo con cubierta interna flotante y los tanques con domo
geodésico de aluminio con cubierta interna flotante. Dependiendo de la
volatilidad del hidrocarburo almacenado, cada tipo presentan ventajas y
desventajas desde el punto de vista operacional, economico y de

seguridad.

Los tanques de techo fijo se caracterizan por poseer un techo coénico
fijo el cual descansa sobre soportes internos y en el mismo borde de la
coraza del tanque. Estos tanques no son recomendables actualmente
para el almacenaje de hidrocarburos debido a las altas perdidas por
evaporacion que se generan a consecuencia de las operaciones de

parada, vaciado y llenado del tanque.

Los tanques de techo flotante (ya sean internos o externos) poseen

un techo movil el cual descansa en la superficie del liquido almacenado



68

impidiendo de esta forma la formacion de vapores en la superficie de la
misma. Estan equipados con unos sellos entre el borde del techo y la
coraza interna del tanque a fin de minimizar las perdidas por evaporacion

y el riesgo de incendio (American Petroleum Institute, 1997).

2.8.2 Regulaciones Ambientales para Tanques de Almacenamiento

Debido a la contaminacién ambiental ocasionada por las pérdidas
por evaporacion en los tanques de almacenamiento, la Ley Penal de
Ambiente segun el decreto N° 638, establece que las empresas que
utilicen compuestos organicos volatiles, incluyendo solventes de presién
de vapor mayor de 76 mm Hg a 25°C, que posean tanques de capacidad
superior a 150 m® para almacenar estos compuestos, deberan adoptar las

siguientes medidas (Ley penal de ambiente, 1995):

¢ Si la presién de vapor es menor o igual a 76 mm Hg, el tanque de

almacenamiento estara equipado con un respiradero de conservacion.

eEntre 77 y 570 mm Hg, estaran equipados con un techo flotante.

e Para presiones mayores de 570 mm Hg, contaran con un sistema

de recuperacion de vapor.



CAPITULO Il

DESARROLLO DEL TRABAJO

3.1 Estudio de los Equipos y Procesos Asociados a los Sistema de
Naftas y Gasolinas, Manejados en Las Areas de Guaraguao, el

Chaure y Terminal Marino

3.1.1 Estudio de los Equipos Asociados al Sistema

Para poder llevar a cabo esta fase se delimitaron los equipos
pertenecientes al sistema para luego recolectar los datos de disefio “data
sheet”, sus curvas operacionales y datos operacionales. Entre los equipos

a estudiar estan:

3.1.1.1 Bombas

Se obtuvo informacion referente a los sistemas de bombeos de las
areas, teniéndose que para el area de Guaraguao existen tres bombas
para la transferencia interna de producto, ocho para succién de los
compuestos del mezclador de gasolinas y dos para descarga de la mezcla
de gasolina hacia los tanques correspondientes, y en el area de El Chaure
se encuentran dos bombas las cuales sirven para enviar producto a
Guaraguao y muelle. En la tabla 3.1 se observan algunas caracteristicas
operacionales de las bombas y en el anexo B.1 se muestran las
especificaciones de disefio referente a las bombas con las que se va a

trabajar.
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Tabla 3. Caracteristicas de operacién de las bombas.

Caudal Temperatura de NPSH,
Bomba Ubicacion
(bbl/h) operacion (pies)
GA-1-
Fosa de bombas
10/1S-10/2- 2.500-3.500 14
(Guaraguao)
10
G-2823 A/B 1.200-2.200 18
G-2821 A/B 800-2.200 15
G-2824 Succion del mezclador de 900-1.200 90 °F 12
G-2826 gasolina (Guaraguao) 450-1.650 10
G-2832 450-1.650 10
G-2833 600-1.650 12
Descarga del mezclador
G-2834 A/B 2.500/5.000 26
de gasolinas (Guaraguao)
P-1M/2M Multiple norte (El Chaure) | 3.500-4.100 21

3.1.1.2 Lineas de Proceso

Las lineas a estudiar fueron las relacionadas a la succion vy
descargas de las bombas. El area de Guaraguao cuenta con el mayor
numero de lineas debido a la cantidad de componentes con los que se
trabajan. En la figura 3.1 se puede observar las lineas de succion y
descarga de la fosa de bombas de Guaraguao, y en las figuras 3.2 y 3.3
las lineas referentes a la succion y descarga del mezclador de gasolinas,
asi como también se pueden identificar los tanques desde los cuales se

succionan y descargan cada componente, y los nuevos tramos de tuberia.

Para ElI Chaure so6lo se tomé en cuenta las lineas: nafta EI Chaure
que se conecta en muelle #3 con la linea que envia reformado desde
Guaraguao, las succiones de las bombas del multiple norte desde cada
tanque y la descarga a muelle #6 por la cual se envia el reformado. En la

figura 3.4 se pueden observar las lineas mencionadas.
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El sistema de naftas y gasolinas en el area del Terminal Marino solo
comprende las lineas de recibo y despacho de los compuestos; todas
estan vienen desde Guaraguao hasta muelle #3 y desde el multiple norte

hasta muelle #3 y 6, siendo estas observadas en las figuras 3.1y 3.4.

De todas las lineas se recolectd la informacién referente a las
caracteristicas de disefio de las tuberias con la ayuda de los diagramas
de instrumentacién, isométricos, planos de planta y recorridos de las
areas. En la tabla 3.2 se puede observar la informacion recolectada en el
caso de los tramos de succion tanto de las bombas de la fosa de bombas
como las del mezclador de gasolinas para la transferencia de DPN desde
los tanques 56x11 y 80x21; el resto de las tablas para las succiones y

descarga de los distintos producto se pueden observar en el anexo B.2.

3.1.1.3 Tanques

El sistema cuenta con un total de treinta y dos tanques, entre las
areas de Guaraguao y el Chaure, de los cuales tres pertenecian
anteriormente a otro sistema, diez manejan un compuesto diferente y el

resto permanece igual.

En la tabla 3.3 se pueden observar los datos referentes a las
caracteristicas de disefios de los tanques, alarmas de nivel, cota en pies
con respecto al nivel del mar, entre otras caracteristicas operacionales,
ademas se sefalan los cambios de servicios realizados, y en el anexo
B.3 se muestra para el resto de los tanques. Todos estos datos son
necesarios para la determinacion de los valores maximos, normales vy

minimos de operacion.
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Una vez succionados los compuestos para la mezcla de gasolinas,

las bombas los descargan hacia el cabezal de mezclado pasando

previamente por un filtro y una valvula de control por medio de la cual se

regula el flujo dependiendo del tipo y la cantidad de gasolina a preparar. A

partir de las bombas que descargan al mezclador se pudieron obtener

valores de flujos operacionales y otros datos por medio de los planos,

pero no se pudo conseguir la hoja de especificaciones de disefio del

mezclador estatico de gasolina.

Tarminal marino
Muelie 3
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Figura 9. Lineas de succion y descarga de la fosa de bombas area de

Guaraguao.
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Figura 12. Lineas de succion y descarga del multiple norte de El Chaure.
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Tabla 4. Caracteristicas de las lineas de succion para la transferencia de

DPN.

Tramos desde tanque 56x11/80x21 hasta las bombas GA-1-10/1S-10/2-10

Tram DESD DIAMETR | LONGITU | LONGITU | ACCESORIO
o | UNEA | g HASTA | 95 (pulg) D (m) D (pie) s
Codo 90(1: 4
Vaélvula
Succ. Tanque | Tanque compuerta: 3
1 DPN 56x11 80x21 16 263 863 T desviada:
2
T directa: 1
Codo 901 7:
Bombas 10
Succ. Tanque GA-1-10/ Valvula
2 Alquilat 80x21 GA-1S- 16 580 1.902 compugna: 5
o 10/ GA-2- T desviada:
10 4
T directa: 4
Tramos desde tanque 56x11 hasta las bombas del mezclador de gasolinas
Tram DESD DIAMETR | LONGITU | LONGITU | ACCESORIO
o | LINEA E HASTA | "5 (pulg) D (m) D (pie) s
Codo 90(7: 4
s T Esquina Vélvurlta 4
ucc. anque compuerta:
1 DPN | 56x11 | ‘310ue 16 212 695 T desviada: 2
x4 —
Reduccion
16"x10”
Codo 901 :
12
Codo 4501:1
Esquin Valvula
Succ. a Frente al compuerta: 3
2 Tanque 10 532 1.745 —
DPN tanque 80x19 T desviada:
35x4 3
T directa: 1
Expansion:
10"x16”
Codo 901 7:
10
Vaélvula
Frente Esquina compuerta: 5
3 %“lf,fl' T al tanque 16 580 1.902 T desviada:
anque | gox14 4
80x19
T directa: 4
Reduccion:
16"x14”
Codo 90(7: 8
Esquin Bombas Valvula
Succ. a del compuerta:1
4 DPN tanque | mezclado 14 67 220 T depsviada:
80x14 r 1
T directa: 1
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Tabla 5. Caracteristicas de disefio y operacion de los tanques.

. . . Nivel de
Cot | Tip | Dimension .. | Cap. Alarmas
. Serv. . operacié . .
Are . a ode | es (pies) . Nomi (pies)
Tk anteri | Serv. actual . n (pies)
a (pie | tech nal
or . Ma | Mi
s) o H Di (Mbbl) | A-A | B-B
X. n.
80x
14 Gua GSP G-95 52 F 40 120 36 3 80 37 5
80x
13 Gua | G. Pop G-95 53 F 40 120 36 3 80 37 5
80x
12 Gua | G. Pop G-95 49 F 40 120 36 3 80 37 4
80x
11 Gua | G.Opt DPN 52 D 40 120 36 3 80 37 4
80x
10 Gua | G. Opt G-91 53 F 40 120 36 3 80 37 4
80x
9 Gua | G. Opt G-91 54 F 40 120 36 3 80 37 4
80x
20 Gua GSP DPN 56 F 40 120 36 6 80 37 4
80x
19 Gua RTB RTB 56 F 40 120 36 3 80 37 5
80x Alquilat
18 Gua Alquilato 57 F 40 120 36 3 80 37 4
[0}
80x
23 Gua FCC Reformado 61 F 40 120 36 3 80 37 4
80x Reformado/
Gua FCC 62 F 40 120 36 3 80 37 4
22 Alquilato
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80x Alquilat

Gua DPN 65 F 40 | 120 | 36 3 80 37 4
21 o]
Leyenda: Tk: tanque H: altura Di: didmetro
F: flotante C: conico D: domo geodésico
A-A: alarma alto-alto B-B: alarma bajo-bajo

3.1.2 Estudios de los Procesos Asociados al Sistema

En esta etapa se usé de referencia la actual descripcién de procesos
y con la ayuda de planos, filosofias operacionales, diagramas de flujo,
entre otros, se procedi6 a la identificacion de las modificaciones
realizadas al sistema en las distintas areas operacionales, sabiendo que
las principales modificaciones fueron a partir del proyecto VALCOR por la

introduccion de las nuevas unidades de procesos.

3.1.2.1 Modificaciones del Sistema en el Area de Guaraguao

La unidad 03 de redestilacion de nafta sélo tenia la torre de
fraccionamiento 051, actualmente también se encuentra operando la torre
052 la cual es alimentada con las naftas producidas por la DA-3 desde el
tanque 56x6, dicho tanque pertenecia al sistema pero manejaba RTB y

fue modificado para poder recibir las naftas SR-3.

Con la incorporacién de esta nueva torre crece el inventario de DPN
y RTB. La descarga de DPN era realizada por una linea de 4” a la cual se
le sumo una linea de descarga DPN 6” hacia los tanques de
almacenamiento 56x11, 80x21 y 80x11. Este ultimo anteriormente era
usado para la preparacion de gasolinas. Para la succion de este producto
hacia el mezclador de gasolina o transferencia hacia muelle se continuan

usando la succién alquilato 16", existiendo la posibilidad de usar la
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succion DPN 16°x14” para el mezclador de gasolina. Para ambos casos
sblo se succionan los tanques 80x21 y 56x11, a medida que éstos son
succionados se gravita el DPN desde el 80x11 hacia ellos de manera de

poder completar la carga del producto.

A pesar del aumento del inventario de RTB causado por la nueva
torre de redestilacion también se recibe una nafta pesada foranea debido
a que con la incorporacion de las unidades de hidrotratamiento de naftas
(NHT, U-19) y reformacion catalitica continua (CCR, U-20) la necesidad
de RTB aumentd, siendo este producto usado anteriormente para el
mezclado de gasolinas y envid via cabotaje, actualmente sélo es usado
para alimentar la planta NHT. A este sistema se le agregaron dos tanques
el 56x7 y 56x1, de donde el 80x19 (ya perteneciente al sistema) recibe el
RTB y la nafta pesada desde muelle y lo envia por gravedad al 56x7,
donde se almacena el producto, luego a través de la succién blanca de
16” y la descarga blanca de 8” y usando las bombas de la fosa de bombas
de Guaraguao (GA-1-10/ 1S-10/ 2-10) se transfiere el producto desde
estos tanques hacia el 56x1 el cual alimenta la unidad de NHT como se
observa en la figura 3.5, donde se encuentran senaladas equipos y

unidades nuevas en el sistema.

La nafta hidrotratada alimenta directamente la unidad CCR, teniendo
el tanque 56x2 como respaldo en caso de haber alguna falla. El
reformado obtenido de la CCR es descargado por una linea de 8” en los
tanques 80x23 y 80x22 donde es almacenado. Este compuesto es
succionado a través de la linea de succion gris de 16” hacia el mezclador
o hacia las bombas de la fosa de bombas de Guaraguao para
transferencia hacia ElI Chaure por medio de la linea kerosene de 12”x10”
hasta muelle #3 donde se conecta con la linea nafta El Chaure de 16”.

Todo este proceso se muestra en la figura 3.6.
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Dest. blanca a muelle
| i Dest. kerosens & muslk
| 7 g, dluialo 16°
Fasa de bomtes lhuelle
GA--10GA-1510
(GA-2-10
Desc. DPN 476"
l ! Succ DPN 167414
| | Mezrlador de gasolina
| |
el |o Bormbas del meztador
Wl |3
L
L
g
| |
ksl
a0 Suet: blanca 16° Desibiafioal’ .. . |
S6X7 — T S e .
Dasc. 15" | | T
Desc. 24 : | |
Fosa de bombas ™ i |
} BAHUGA1S [ |
I 1GA240 | | |
— R —
Dest. blanca 12°
Muglle

Figura 13. Sistema de manejo actual de DPN y RTB.

Suce. gris
16

Desc. kerosene
12°%10"

4@—‘ Ef Chaure

Fosa de bombas
GA-1-10/GA-15-10
GA-2-10

56X2
1
|
v 80X23
e =1l i B0X22

Mezclador de
gasolina
Eombas del

mezclador de
gasolina
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Figura 14. Sistema de manejo de nafta hidrotratada y reformado.

Actualmente también se maneja CAO, el cual es traido via cabotaje
y es recibido por las lineas de descarga naranja y roja de 12”x10” desde
muelle #3 o muelle #1 y se conectan en Guaraguao con la descarga
etanol de 12" para almacenar en el tanque 130x2, el cual pertenecia a
residual y fue modificado con un techo de domo geodésico para poder
pertenecer al sistema; adicional a éste, en caso de ser requerido, también
se pueden usar el tanque 80X11 y 80x21. EI CAO solo es usado para el
mezclador de gasolinas de donde es succionado usando el tramo de linea
etanol de 12” la cual se conecta con las lineas alquilato, gris o blanca,
dependiendo de la disponibilidad de éstas, en caso de necesitar
almacenarlo en los otros tanques se transfiere por gravedad desde el
130x2 usando la conexién de la linea etanol de 12” con la alquilato 16”
para el 80x21 y en caso del 80x11 desde la alquilato se conecta con la

linea de succién flamingo 16”.

3.1.2.3 Modificaciones del Sistema en el Area de El Chaure

En esta area solo se almacenaba la nafta SR-3 pero debido a que
ahora se consume mas de éste compuesto por la incorporacién de la
nueva torre de redestilacion y a la necesidad de espacios para almacenar
el reformado, la mayoria de los tanques ahora son usados para el nuevo
producto. El Chaure tiene un total de siete tanques destinados al sistema
de naftas y gasolinas, de los cuales dos son para la nafta SR-3 y cinco

para reformado.

La nafta SR-3 es descargada por una linea de 6”x8” hacia los

tanques 80x35 y 80x36; la misma linea continua hacia Guaraguao.
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El reformado es traido desde Guaraguao por la linea kerosene
12"x10” la cual llega hasta el muelle #3 donde se conecta con la linea de
nafta EI Chaure 16”x10” y esta a su vez se conecta en el multiple norte
con las lineas de succion - descarga de los tanques 80x37, 80x38, 80x39,
80x40 y 80x41. Para succionar éstos tanques en caso de que se requiera
envio de reformado o SR-3 hasta Guaraguao se usan las bombas
ubicadas en el multiple norte a través de la misma linea de nafta El
Chaure. En el caso de despacho a muelle el envio se hace por gravedad
debido a la gran altura que presentan estos tanques respecto al nivel del
mar, usando la misma linea de nafta El Chaure para muelle #3 y una linea
de 24" que descarga hasta muelle #6. Todo este proceso se puede

observar en la figura 3.7.

Cabe desatacar que todas las lineas usadas ya pertenecian al
sistema y la unica modificacion llevada a cabo fue el cambio de servicio
de los tanques 80x37, 80x38, 80x39, 80x40 y 80x41, para el manejo de

reformado.

- Mueled

M Mueleb
B0X37
Nafta El Chaure /

16%10°

Karosana 12"X10"

N u
—

Bombas multiple
norte

]

Guaraguao
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Figura 15. Sistema de manejo de nafta SR-3 y reformado en El Chaure.

3.2 Establecimiento de los Valores Maximos, Normales y Minimos de

Operacién de las Variables del Sistema

Para poder llevar a cabo esta fase fue necesaria la informacion
recolectada en la etapa anterior sobre las caracteristicas de disefio y

operacionales de los equipos.

En el establecimiento de los valores maximos, normales y minimos
de operacion se tomaron los valores de disefio correspondientes a las
variables de control de proceso (flujo, temperatura, presion, nivel, NPSH),
de acuerdo a la aplicacion de cada equipo, las cuales, forman parte de la
informacion requerida para la elaboracion de las tablas de limites de

operacion segura.

A continuacion se desarrollan los pasos seguidos para la

determinacién de los valores de operacion.

3.2.1 Propiedades Fisicas

Para poder realizar los calculos hidraulicos del sistema fue necesaria
la determinacion de las propiedades fisicas de los compuestos, para lo
cual se consiguieron las propiedades fisicoquimicas a partir del Sistema
de Laboratorio de PDVSA de donde se obtuvieron varios reportes de
calidades promedios trimestrales para distintas naftas mostrados en el
anexo A.2, de donde luego se obtuvieron los promedios de cada
propiedad a usar para la realizacién de los calculos (gravedad API,
gravedad especifica, presion de vapor Reid (RVP), entre otros), los cuales

se muestran en la tabla 3.4.
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Tabla 6. Propiedades fisicoquimicas promedios calculadas a partir de los

reportes de calidad promedio trimestrales de las distintas naftas y

gasolinas.
Propiedades fisicoquimicas
Gravedad API 55 API
Gravedad especifica
(60°F) 0,7585
RVP 8 psia
10% Vol (ASTMD-86) 209,84 °F
20% Vol (ASTMD-86) 233,6 °F
30% Vol (ASTMD-86) 248 °F

3.2.1.1 Densidad

Teniendo el valor de la gravedad especifica para las naftas a 60 F
mostrado en la tabla 3.4, se entro a la figura A.1.1 y se pudo leer un valor
de gravedad especifica a 90 F de 0,7429. Usando la ecuacion 2.3 y

sustituyendo el valor leido de gravedad especifica se tiene:

p (90°F) =S xp(H,0a60°F) =0,7429 x 62, 4

piti

Ib

pie?

p (90°F) = 46,357

3.2.1.2 Viscosidad

Para determinar la viscosidad del fluido se hizo uso de la figura 3.8,
donde con la temperatura de operacion de 90°F y la curva para gasolinas

se obtuvo una viscosidad de 0,533 cP.
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3.2.1.3 Presion de Vapor

Para poder obtener el valor de la presion de vapor se debe
conseguir la pendiente de la curva de destilacion ASTM D-86 al 10% en

volumen evaporado (S), a través de la ecuacion 2.8, donde se sustituye

los valores de Tis y Ts, los cuales se obtuvieron a partir de un proceso

iterativo de los valores de temperatura a 10% y 20% mostrados en la tabla
3.4. Teniéndose:

¢ Tis—Ts 220,94°F - 201,86°F 1,908 °F

10 10 %V

Sustituyendo S en las ecuaciones 2.6 y 2.7 se obtiene:

A=12,2033
B=5.336,6452
P [12 2033 (Is 336,012 )] 7,0107 psi
- — B . - . s - - = i, 51a
v =P 1 90 + 459, 6, P
RN
Pi===_==xci= SN
O s ey e~ NN
= BEg s N \
=== —===: N
: —— -—a:::: §§§\\\
= _{_‘__.._: === Q:\;\%;‘.\;‘:L‘;.\\—\
3 = T+ "‘%.\:'“‘H- ~ AN
= I—— — — S s o H Ko i
b ;_E;::: e~ _EQ%EEE i
w1 Tt . -
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Figura 16. Relacion viscosidad — temperatura, para agua y liquidos
derivados del petréleo.

3.2.2 Analisis Hidraulico del Sistema

En esta etapa se llevaron a cabo los calculos hidraulicos necesarios
para obtener los valores que no son posibles medir y son importantes
para la determinacidén de los rangos de operacién. Para ello se trabajé
tomando en cuenta las siguientes consideraciones: masa de entrada igual
a la de salida, flujo isotérmico, estado estacionario, densidad y viscosidad
constante y tuberias de acero comercial, usando las ecuaciones del

capitulo 2 para analisis hidraulico.

Para la realizacion de los calculos hidraulicos se tomaron en cuenta
dos operaciones principales de bombeo, la realizada por las bombas de la
fosa de bombas de Guaraguao y el multiple norte de El Chaure, y por las
bombas del mezclador de gasolinas. Seleccionando para cada operacion
las condiciones mas criticas: en la succion, el tanque de menor cota y en
la descarga, el tanque de mayor cota y con la maxima longitud desde la
descarga de la bomba.

A continuaciéon se describen las operaciones realizadas por las

bombas estudiadas y los calculos correspondientes.

3.2.2.1 Operaciones de las Bombas de la Fosa de Bombas de

Guaraguao y Multiple Norte de El Chaure

En este caso se evaluaron las bombas de la fosa de bombas de
Guaraguao (GA-1-10/GA-1S-10/GA-2-10) y las bombas del multiple norte
de El Chaure (P1M/P2M).
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Para el area de Guaraguao se tiene que las caracteristicas de las
bombas GA-1-10, GA-1S-10 y GA-2-10, son iguales como se puede ver
en las hojas de especificaciones de disefio mostradas en el anexo B.1 y
ademas realizan las mismas operaciones y la diferencia de distancia y
accesorios entre estas es despreciable por lo que el estudio realizado se
asumio igual para todas las bombas. Estas bombas realizan tres
operaciones importantes como lo son: transferencia de RTB desde los
tanques 80x19 y 56x7 hasta el 56x1, transferencia a muelle de DPN
desde los tanques 80x11, 80x21 y 56x11 y por ultimo envi6 de reformado

hacia El Chaure desde los tanques 80x22 y 80x23.

Los calculos hidraulicos se realizaron en base a las transferencias
con las condiciones mas criticas en cuanto a la succion y descarga. En
las tablas 3.5 y 3.6 se pueden observar las diferencias de distancia y
elevacion de las succiones y descargas con respecto a las bombas,
pudiéndose observar que en el area de Guaraguao no hay una sola
transferencia que cumpla las dos caracteristicas criticas al mismo tiempo,
por lo que se eligi6 la transferencia DPN desde el tanque 80x11 a muelle
#3 y de reformado desde el tanque 80x23 hasta el tanque 80x39 en El
Chaure, donde la primera cumple con la caracteristica critica en la succion
(11,5 pie de diferencial de elevacion respecto a la succion de la bomba) vy
la segunda en la descarga (129,5 pie de diferencial de elevacion respecto
a la descarga de las bombas y 11.582 pie de distancia del tramo de

descarga).

Tabla 7. Diferencias de elevacion y distancia desde los tanques de
succion hasta las bombas GA-1-10/1S-10/2-10, involucrados en las

distintas transferencias.

Transferencia

Succion

Diferencia de elevacion a
la succién de la bomba

(pie)

Distancia del tramo de
succion a la succion de
la bomba (pie)
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RTB Tanque 80x19 15,5 1.178
Tanque 56x7 24,5 3.730
DPN Tanque 56x11 25,5 2.670
Tanque 80x21 24,5 1.902

Tabla 7. Diferencias de elevacion y distancia desde los tanques de
succion hasta las bombas GA-1-10/1S-10/2-10, involucrados en las

distintas transferencias (continuacion).

Diferencia de elevacion a

Distancia del tramo de
succion a la succion de

Transferencia Succion la succién de la bomba
(pie) la bomba (pie)
DPN Tanque 80x11 11,5 1.091
Reformado Tanque 80x23 20,5 1.365
Tanque 80x22 21,5 1.571

Tabla 8. Diferencias de elevacion y distancia desde las bombas GA-1-

10/1S-10/2-10 hasta los tanques de descarga, involucrados en las

distintas transferencias.

Transferencia

Descarga

Diferencia de elevacién a
la descarga de la bomba

Distancia del tramo de
descarga de la bomba

(pie) (pie)
RTB Tanque 56x1 22,5 4.238
DPN Muelle #3 40,5 3.853
Tanque 80x37 92,5 11.569
Tanque 80x38 102,5 11.579
Reformado Tanque 80x39 129,5 11.582
Tanque 80x40 112,5 11.589
Tanque 80x41 128,5 11.605

Con respecto a las bombas del multiple norte al igual que las

bombas anteriores realizan las mismas funciones entre si y tienen iguales

caracteristicas, por lo que se evaluaron de manera similar que las bombas

de Guaraguao, es decir los calculos hidraulicos se consideran iguales

para ambas bombas (P-1M/2M).
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Estas bombas transfieren reformado hasta Guaraguao y en caso de
ser requerido, nafta SR-3. En la tabla 3.7 se pueden observar las
diferencias de elevacion y distancia de los tanques de succion y descarga
con respecto a las bombas del mdultiple norte para la transferencia de

reformado.

Tabla 9. Diferencias de elevacion y distancia desde los tanques de

succion y descarga hasta las bombas P-1M/2M, involucrados en las

distintas transferencias.

. . . . Distancia
. . Distancia Diferencia
Diferencia .. del tramo
s del tramo de elevacion
de elevacion . . de
. .. i de succion ala
Transferencia [Succién |a la succion Descarga descarga
de la descarga de
de la bomba de la
. bomba la bomba
(pie) (pie) (pie) bomba
(pie)
Tanque
80x37 111.8 694
Tanque
80x38 121.8 537
Tanque Tanque
Reformado 80x39 148.8 705 80x23 39,5 10.877
Tanque
80x40 131.8 738
Tanque
80x41 147.8 788

De acuerdo con

la tabla 3.7 se selecciond la transferencia de

reformado desde el tanque 80x37 hacia el tanque 80x23. Para los

calculos

relacionados con estas bombas se

tomaron

los datos

correspondientes al area de estudio, los cuales se encuentran en el anexo

B.3.

A continuacion se presenta una muestra de los calculos hidraulicos

realizados tomando en considerando transferencia de reformado desde el

tanque 80x23 hacia el tanque 80x39 y con la informacion recogida en la
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etapa anterior sobre las caracteristicas operacionales y de disefio de los

equipos involucrados, se realizo el siguiente analisis hidraulico:

En la tabla 3.8 se observan las caracteristicas de las lineas de
succidon - descarga desde el tanque 80x23 hasta las bombas de
Guaraguao y desde estas hasta el tanque 80x39 en El Chaure. El resto de

las tablas se encuentran en el anexo B.2.

Para los calculos a la succidon y descarga de las bombas se tomaron

diferentes valores de flujo desde 500 gpm hasta 3.500 gpm.

Tomando como ejemplo el tramo de succion de 16 pulg desde el

tanque 80x23 en para un flujo de operacién de 2.000 gpm, se tiene:

Q i
- = (Ec.3.1
V=g Ec )

Donde el area transversal de una tuberia de 16 pulg y cédula 40
(schedule 40) obtenida de la tabla A.1.1, es igual 1,2272 pie?.

pie?

1
5
448,83 gpm
1,2272 pie®

2.000 gpm =

ie
v= =3.6311—
5

Haciendo uso de la ecuacion 2.10 se calcula el numero de Reynolds:

15 pulg x 3,6311 2 x 45.35?p:23
Re = 1239 =586.783
¢ * 0,533 cP

Con este valor y la rugosidad relativa para paredes lisas se entra en

la figura A.1.4 diagrama de Moody o se hace uso de la ecuacion 2.16
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obteniéndose un valor de /= 0,014247 _Con la ecuacién 2.18 se calcula el

valor de las pérdidas locales en tramos rectos de tuberia:

1.365pie (3.6311P°/g)

hy =0,014247 -
SRR ¥ET P
=

= 3.1852 pie

En la tabla 2.1 se encuentran los valores de K para cada accesorio,

tomando en cuenta el numero de accesorios, se tiene:
Codo 90 :k=16x30xf =16x 30=0,014247 = 65,5356
Valvula compuerta: k =2x8x f =2x8x0,014247 = 0,2280
T desviada: k=2 x 60 x f=2x60x0014247 = 1,70%6
Tdirecta: k=5x20x f =5x 20 x 0,014247 = 1,4247
Entrada de tuberia: k = 0,78
Teniendo un K total de:
K= 10,9811

Sustituyendo en la ecuacién 2.19, resulta:

(3,6311P%/)
h, = 10,9811 x

——=2,2481 pie
2x32,255
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Tabla 10. Caracteristicas de las lineas succion-descarga de la

transferencia de reformado hacia El Chaure.

Tramos desde tanque 56x11/80x21 hasta las bombas GA-1-10/1S-10/2-10

Tramo

Linea

Desde

Hasta

Diametro
(pulg)

Longitud
(m)

Longitud

> Accesorios
(pie)

Succ.
Gris

Tanque
80x23

Bombas

GA-1-10/
GA-1S-

10/ GA-2-
10

16

416

Codo 90
16

Valvula
compuerta:

1.365 2

T desviada:
2

T directa: 5

Tramos

desde tanque 56x11 hasta las bombas del mezclador de gasolinas

Tramo

Linea

Desde

Hasta

Diametro
(pulg)

Longitud
(m)

Longitud

> Accesorios
(pie)

Desc.
kerosene
a muelle

Bombas
GA-1-10/
GA-1S-
10/ GA-2-
10

Sector
bomba
Kopa

12

2.231

Codo 90 :6

Codo 45 :3

Valvula
compuerta:
2

T directa:6

Curva
escuadra
15 :3

7.320

Curva
escuadra
30 :1

Reduccién
12"x10”

Desc.
kerosene
a muelle

Sector
bomba
kopa

Muelle 3

10

1.622

Codo 90 :9

Codo 45 :7
Valvula
compuerta:
3
Valvula
bola:1
T directa:4
Curva
escuadra
15 :12
Curva
escuadra
30 :1
Expansion
10"x16”

5.320

Nafta El
Chaure

Muelle 3

Multiple
norte

16

2.141

Codo 90(7:
16
Codo 45(7:
10
Valvula
compuerta:

7.024

2
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T desviada:
3

Reduccién
16"x12"

Tabla 11. Caracteristicas de las lineas succion-descarga de la

transferencia de reformado hacia El Chaure.

Tramos desde tanque 56x11 hasta las bombas del mezclador de gasolinas

Tramo Linea Desde Hasta Diametro Longitud (m) Long|tud Accesorios
(pulg) (pie)

Codo 9011: 3
Codo 450: 4

Desc. - Vaélvula
4 tanque Multiple | Tanque 12 211 692 compuerta: 2

norte 80x39 Curva

80x39
escuadra 15°:
4

T desviada: 2

Para obtener las pérdidas totales del tramo

ecuacion 2.17:

se sustituye en la

hy = 3,1852 pie + 2,2481 pie = 5.4333 pie

Con esto se pudo obtener las caidas de presion de la tuberia, las

cuales se calculan sustituyendo en las ecuaciones 2.20, 2.21 y 2.22:

Caida de presion por friccion:

APfriccion =

46,357

Ib

Zpie

32,=%
pie? * 52

#* 5,4333pie

144 =« 32,2

Caida de presioén por elevacion:

Ib % pie
Ibf x s2

=1.7498 psi

El siguiente diagrama (figura 3.9), muestra la operacion de succién

del reformado a través de la linea de succion gris y las alturas a las cuales

se encuentran los equipos con respecto al nivel del mar asi como también

el nivel maximo de operacion del tanque. En la tabla 3.9 se muestran las
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diferencias de alturas maximas y minimas que se pueden alcanzar en

esta seccion del sistema de bombeo.

36°

b

Z1

61'

80x23

Suce. gris 16" f 4

Desc. kerosene

Z2=425

!

Figura 17. Sistema de bombeo del reformado desde el tanque 80x23
hasta las bombas GA-1-10/1S-10/2-10.

Tabla 12. Diferencia de elevacion entre el tanque 80x23 y la bomba.

Nivel de Nivel de
Nivel de
elevacién elevacion .. Diferencia de | Diferencia de
elevacion de
maximo del minimo del altura maxima | altura minima
la bomba
tanque tanque
61'+36'= 97’ 61'+3'= 64 40,5+ 2'=425 54,5 21,5

Los niveles maximos y minimos de operacion del tanque se

obtuvieron de las caracteristicas de operacion de los tanques, a los cuales

se les sumo sus respectivas cotas o elevaciones respecto al nivel del mar.

En cuanto al nivel de elevacion de la bomba se calculé sumando la cota

de la fosa de bombas mas 2 pies de elevacion de la linea de succion, de
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acuerdo a las normas de disefo. Todo esto para poder obtener la caida

de presion causada por la diferencia de elevacion.

Ib -
46.375 pied * 54, 5pie

APglevacién mix = 144 =17,5517 psi

46,3752 x 21, 5pie
pie

APglevaciin min = 133 =6,9240 psi

Caida de presion por aceleracion:

En este caso no se considera debido a que no hay cambios de
didmetros en las tuberias y para el resto de los calculos los cambios son

muy pequenos por lo que se desprecia las pérdidas por aceleracion.

De igual forma se realizaron los calculos para la transferencia de
DPN a muelle #3 y de reformado con las bombas de ElI Chaure usando

los datos recogidos para cada area.

3.2.2.2 Operaciones de las Bombas del Mezclador de Gasolinas

Segun la filosofia operacional las bombas del mezclador de gasolina
manejan uno o varios productos principales pero operacionalmente ellas
pueden manejar cualquier producto debido a que las interconexiones en
las succiones lo permiten y de esta forma existe una mayor flexibilidad

operacional.

Igual que en la etapa anterior para la realizacién de los célculos
hidraulicos se seleccionaron las condiciones mas criticas de operacion;
para la succion se selecciono el tanque 80x27 el cual maneja gasolina

natural. Esta seleccion se hizo en base a la tabla 3.10 donde se puede



96

observar que es el tanque con menor elevacion respecto a las bombas del

mezclador de gasolinas y para la descarga se tomoé el tanque 35x4, el

cual tiene mayor diferencia de elevacién y se encuentra mas alejado

como se puede ver en la tabla 3.11.

Tabla 13. Diferencias de elevacién y distancia desde los tanques de

succion hasta las bombas del mezclador, involucrados en las distintas

transferencias.

Diferencia de elevacion a

Distancia del tramo de

Transferencia Succion < - . . .
la succién (pies) succion (pies)
Alquilato Tanque 80x18 11,5 1.200
DPN Tanque 56x11 20,5 2.434
Tanque 80x21 19,5 1.745
T 2 1 1.201
Reformado anque 80x23 5,5 0

Tanque 80x22 16,5 1.406
FCC local Tanque 80x26 13,5 2.208
Gasolina natural Tanque 80x27 8,5 1.923
ECC foranea Tanque 80x28 19,5 2.182
Tanque 80x29 26,5 2.487
CAO Tanque 130x2 26,5 2.178

Tabla 14. Diferencias de elevacion y distancia desde las bombas del

mezclador de hasta los tanques de descarga, involucrados en las distintas

transferencias.

Transferencia

Descarga

Diferencia de elevacion a

Distancia del tramo de

la descarga descarga
Tanque 80x9 8,5 1.371
Gasolina 91 Tanque 80x10 7,5 1.166
Tanque 35x2 20,5 2.259
Tanque 35x3 19,5 1.902
Tanque 80x14 6,5 378
Tanque 80x13 7,5 583
Gasolina 95 Tanque 80x12 3,5 788
Tanque 80x20 10,5 820
Tanque 35x4 21,5 2.442
Tanque 35x5 20,5 2.067
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También se tomdé en cuenta que operacionalmente cada
componente para la mezcla de gasolina es succionado secuencialmente

es decir uno por uno pudiéndose usar una o0 mas bombas.

Para el analisis hidraulico de los tramos de succion se realizé de la
misma forma que para las bombas de la fosa de bombas, pero en la
descarga hubo que tomar en cuenta que el flujo pasa por un filtro para
luego caer en el cabezal de mezclado. A continuacion en las figuras 3.10
y 3.11, se presentan despliegues de las pantallas de la consola de control
donde se puede observar la entrada y salida del cabezal de mezcla,
viéndose que a la salida se encuentran las bombas booster (G-2834A/B) y
luego otro filtro para después descargar en las lineas pertinentes
dependiendo del tipo de gasolinas a preparar (91 6 95 octanos) y el

tanque hacia donde van.

Normalmente operan sin las bombas booster por lo que se evalué el
sistema en dos modalidades una sin las bombas booster y otra con las
bombas booster, considerando que la caida de presion por disefio en los

filtros es de 15 psi y para el mezclador estatico es de 10 psi.

Sin las bombas booster (G-2834A/B). Dado a que las bombas que
succionan el mezclador de gasolina (G-2823 A/B, G-2821 A/B, G-2824, G-
2826, G-2832, G-2833) se encuentran una lado de la otra y se va a
estudiar una sola transferencia, se asumié que los calculos hidraulicos

realizados van a ser iguales para todas las bombas.

Usandose un flujo de 1.500 gpm y siguiendo los mismos pasos de la
seccion 3.2.2.1, con los datos operacionales observados en las tablas del

anexo B para las lineas de succion se obtuvo:
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Figura 18. Despliegue de consola- mezclador de gasolina.
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Figura 19. Despliegue de consola- cabezal de mezcla.

En el caso de la descarga se estimaron las perdidas por friccion del

tramo desde la salida de la bomba hasta el ultimo filtro (huftotal)

tomando

las consideraciones de diseno de

los equipos y

las

caracteristicas mecanicas de estos tramos de lineas. También se realizd

el analisis hidraulico para el tramo de succion flamingo desde la salida del

mezclador hasta el cabezal del tanque 35x4 (hi(fsucc. flaminfo))

Para obtener las pérdidas por friccion totales se partié de la ecuacién

2.17, donde se suman los diferentes tipos de pérdidas teniéndose:
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. F,xg,
hfd = hfsuwflamlnfu + hftramul. + '-_"ip mezclador T ‘iphltru) x ; % (Ec.3.2)
Donde: Unidades Unidades
internacionales | inglesas
hea: pérdidas totales desde la descarga de la m pie
bomba hasta el tanque 35x4
Bf ueccflaminfo: perdidas desde salida del m pie
mezclador hasta tanque 35x4
Nfrramat : perdidas del tramo de tuberia desde m pie
salida de la bomba hasta la entrada al
mezclador
Ap mezclador - Bprurs © Caidas de presion de kPa psi
disefio del mezclador (10 psi) y el filtro (15 psi),
respectivamente.
2 . 2
g : aceleracion de la gravedad m/s pie/s
g.: constante dimensional 1x10° 32,2
kg/(kPa.m.s?) Ib.pie/l
bf.s®
p : densidad kg/m® Ib/pie>
Fy . factor que depende de las unidades 1 144
usadas
g : aceleracion de la gravedad m/s’ pie/s”
gc: constante dimensional 1x10°
kg/(kPa.m.s?)

hy g = 4,3191pie+ 7,2751pie+ (10psi+2 x 15 psi) x

hyg = 135.8473 pie

144

==1b
"!'ﬁ.rs.'.l.l" ""pieH

eCon las bombas booster (G-2834A/B). Para realizar el analisis

hidraulico incluyendo estas bombas, el sistema se evalu6 como un

sistema de bombas en serie donde la succion del circuito estara dada por

la succidn de las bombas de succidn del mezclador y la descarga sera de

las bombas G-2834A/B, tomando en cuenta los flujos en funcion de la
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capacidad de estas bombas. Entonces la succion del sistema permanece

igual y se procede a calcular la descarga.

En la descarga se tomaron las pérdidas por friccién para el tramo de
tuberia hasta el tanque receptor mas la caida de presion originada por el

filtro que se encuentra a la salida de las bombas booster quedando:

Fy

hfd = hltramuﬂammgu + [‘ipflltrﬂ ) % F (Ec.3.3)

Dferamoflamings = pérdidas por friccién en el tramo de tuberia desde la

salida del filtro hasta el tanque receptor (pie, m).

Sustituyendo para un flujo de 1.500 gpm se tiene:

144

46,3571b;
.'ple

h[ d= 4,3191 [JiE' + i:]_s psi_} »

hyg = 50,914 pie

Todos los valores obtenidos a partir del analisis hidraulico realizado
para las distintas transferencias se encuentran en el anexo C y fueron
usados para determinar las condiciones operacionales de las bombas

como se muestran a continuacion.

3.2.3 Condiciones de Operacién de la Bomba

A partir del analisis hidraulico realizado en la etapa anterior se
procedio con el calculo de las condiciones operacionales de las bombas,
como lo son: presion de succion y descarga, NPSH y cabezal total, entre
otros, para tener asi todos los valores de operacidn bajo los cuales

trabajan las bombas.



102

3.2.3.1 Presiones de Succion y Descarga

Debido a que la mayoria de las bombas no presentaban
manometros o éstos no eran confiables para la toma de las presiones de
succion y descarga de las bombas, se opté por calcularlos a partir del

analisis hidraulico realizado a los tramos de tuberias.

Antes de realizar el calculo de las presiones de succion y descarga
de las bombas es necesario conocer la presion a la entrada de la tuberia
de succién y a la salida de la tuberia de descarga, las cuales se van a
obtener a través de la ecuacion de Bernoulli aplicada para dos puntos,
tomando en consideracion la figura 3.12 donde se muestra el tanque
80x23, sefialandose los puntos 1 y 2 los cuales representan la superficie

del fluido y la entrada de la tuberia de succion, respectivamente.

36' 80x23

Figura 20. Tanque 80x23 para el calculo de la presidn en la entrada de la

tuberia de succion.

Al aplicar la ecuacién 2.13 para los punto 1y 2, queda:

EEXF'II (

[22_11}']' axp K[]]:—PI]‘I" +h[=ﬂ [El.'.3.'§}

2 -vi)
g

(5] Rad =]
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Donde: Unidades Unidades
internacionales inglesas

Z7.Zy: altura en los puntos 2 y 1 m pie

respectivamente.

P5.P; : presidn en los puntos 2 y1 kPa psia

respectivamente.

V2.¥:: velocidad en los puntos 2 m/s pie/s

y1 respectivamente.

h¢: pérdidas por friccion m pie

g :aceleracioén de la gravedad m/s’ pie/s

g.: constante dimensional 1x10° kg/(kPa.m.s?) 32,174

(Ib.pie)/(Ibf.s?)
p : densidad kg/m® Ib/pie®
Fs: factor que depende de las 1 144

unidades usadas

Para el punto 1 que seria la superficie del fluido se tiene que la altura
es igual al nivel maximo del tanque (Z1 = 36 pie ), |a presidn es la presion

_oPie

atmosférica (P: = 14,7 psia ) y no hay velocidad (** s ). En el caso

del punto 2, la altura sera el minimo nivel de succion del tanque
(2= = 3 pie ), la presion no se conoce (P> =?) y la velocidad depende del
caudal y el diametro de la linea; en este ejemplo se trabajara con un
caudal de 2.000 gpm. Por ultimo en el tramo evaluado entre los puntos 1y

2 no hay pérdidas por friccion debido a que no hay tuberia ni accesorios
(he =0),

Despejando la presion 2 de la ecuacion 3.4, se tiene:

_ (vi —v3) gxp _
P:-((zl E:J+T h')xg{.XF,‘-FPJ' (Ec.3.53)
pie pie b
(3,6311 ] 322461570
P, = 136p1e~—3p19}— - + 14,7 psia
2 x 32,2 pe 32.2Mx14+
"JEXS"

P, = 25,2576 psia
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El valor de de P, obtenido va ser denotado como Pjg w-g0x23.

Con las caidas de presion obtenidas (APiriceisn + APelevacion ) se
pudo conocer la presion de succidn de operacion usando la ecuacion
2.23.

P, =25,2576psia +1,7498 psi + 6,924 psi = 33,9314 psia

Para el calcul6 de la presion de descarga de la bomba se uso la
ecuacion 2.25, donde se tuvo que calcular previamente la presion a la
salida de la tuberia de descarga la cual se obtuvo de igual forma que para
la entrada de la tuberia de succion, pero en este caso para al tanque

80x39 obteniéndose un valor de 24,1934 psia.

1b pie

46,357 ——=x 32,2
pie’ 57

P, = 24,1934 psia + x (126,5 pie + 185,9436 pie)

1b = pie

L
144 > 32, 2 = s2

P, = 124,7764 psia

Los calculos de presiones mostrados se hicieron de igual forma para

las demas transferencias y sus resultados se muestran en el capitulo 4.

3.2.3.2 Cabezal Total de la Bomba

En esta etapa se obtuvo el valor del cabezal total del sistema en las
distintas transferencias evaluadas para luego compararlas con la curva
caracteristica de cada bomba (H vs Q) graficando los valores obtenidos
con los de disefio y de esta forma poder observar el comportamiento de la

bomba con respecto a su cabezal.
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En la figura 3.13 se puede observar el sistema de bombeo de
reformado desde el tanque 80x23 siendo este el punto 1 hasta el punto 2

que seria el tanque 80x39.

36'
Z1

28 80x23

"

> 170’
GA-18-10/
1-10/2-10 425

61

Figura 21. Sistema de bombeo de reformado desde el tanque 80x23
hasta el 80x39.

Los puntos 1 y 2 se tomaron a la superficie del fluido por lo que las
presiones se consideran iguales a la presion atmosférica y la velocidad es

cero en ambos puntos, por lo que la ecuacion 2.27 quedaria como:

H.ise = (Za —Z4) + Heroral (Ec.3.6)

El valor de (Z,-Z4) corresponde a la diferencia de elevacion entre los
puntos, también conocida como cabezal estatico del sistema, donde se
obtienen dos tipos de cabezal estatico, uno maximo y otro minimo los
cuales representan las diferencias de elevacion maxima y minima del

sistema. El calculo de estos se observa en la tabla 3.12.
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Tabla 15. Calculo del cabezal estatico maximo y minimo para la

transferencia de reformado desde el tanque 80x23 hasta el tanque 80x39.

Tanque de Tanque Cabezal estatico maximo Cabezal estatico
salida receptor (pie) minimo (pie)
80x23 80x39 Z,-Z4= (1 7(1)2356)-(61 +3)= | Z,-Z4= (1 7O7+§)-(61 +36)=

Hiota: €S la suma de las pérdidas por friccidn tanto en la succion

como en la descarga.
H.ist max = 145 pie + 188,3769 pie = 333,3769 pie

Hiot min = 79 pie + 188,3769 pie = 270,3769 pie

Luego se procedio a graficar los valores de cabezal de disefo de las
bombas vs carga maxima y minima para los distintos flujos como se

muestra en el capitulo 4.

3.2.3.3 NPSH

Este valor se obtuvo a partir de la ecuacion 2.28 sustituyéndose los
valores de presién del recipiente de succion, presidon de vapor, diferencia
de elevacién minima entre el tanque y la bomba y las perdidas por friccion
a la succion calculadas a partir del analisis hidraulico del sistema. Para un

caudal de 2.000 gpm se tiene:

144 x 32,2%

NPSH; i = x (14,7 psia— 7,0107 psia) 4 21,5 pie — 5,4333 pie

b 47 70X pie

16,357 s 3L

NPSH4 min = 39.9522 pie

Al igual que para el cabezal se procedi6 a graficar los distintos
valores de NPSHy y NPSH,.q como se observa en el capitulo 4. El valor

del NPSH disponible se obtuvo con el fin de determinar si en el rango de
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funcionamiento del sistema las bombas estarian expuestas al fendmeno

de la cavitacion.

3.2.3.4 Requerimientos de Energia

En esta seccidn se obtiene la potencia hidraulica y potencia al freno
de la bomba, para lo cual se usa la ecuacion 2.29 y 2.30 respectivamente,
donde se sustituye el valor del cabezal de disefio de la bomba (444 pie) y
la capacidad (3.250 gpm), valores obtenidos de la hoja de
especificaciones de disefio de la bomba y la curva de operacion de

disefo, mostrados en el anexo B.1.

3.250 gpm x 46,357 “J_-Fies x 444 pie

PH = 246 .873

PH = 270,9618 HP

Para obtener la potencia al freno de la bomba se utiliza la potencia

hidraulica entre la eficiencia de la bomba:

270,9618 Hp
F= T.Bl =334,5207 HP

Estos resultados para las distintas bombas se presentan en el

capitulo 4.

3.2.4 Definicion de los Valores Maximos y Minimos de Operacion

La definicion de los rangos de operacién de las variables del sistema
se llevo a cabo mediante la revision de la data operacional y la evaluacion
hidraulica del sistema, tomando en consideracion la normativa establecida
por PDVSA.
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3.2.4.1 Equipos Rotativos (Bombas)

Considerando la transferencia de reformado desde el tanque 80x23
hasta el tanque 80x39 y tomando los valores obtenidos a través del

analisis hidraulico se tiene:

A- Temperatura

Temperatura de disefio. La temperatura de disefio se toma de las
hojas de especificaciones de la bomba y debe ser al menos 18°F superior

a la temperatura de operacién maxima (PDVSA, 1995).

B- Presion de Succion

Presién de succion maxima. La presion en el recipiente mas el
cabezal estatico al shut off. (PDVSA, 1997)

Haciendo uso de la ecuacion 2.24 se tiene:

b
pie?

144 < 32,2

46,357

e

x 54,5 pie x 32,2P'¢/

Pimax = 25,3235 psia + = 42,8683 psia

Ib x pie
Ibf x s

La Potk-s0x23 max se determino a un flujo de 0 gpm.

C- Presién de Descarga

Presién de descarga maxima: es la presion a flujo cero. Es la presion
de succion maxima mas el diferencial de presion operacional a flujo cero
(shut off) el cual se puede asumir 120% del diferencial de presion a
operacion normal (PDVSA, 1997).
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Tomando la ecuacion 2.26, donde se suma la presion maxima de
succion mas el 120% del diferencial de presion para obtener la presion
maxima de descarga, pero sustituyendo este diferencial de presion por el
diferencial a flujo cero ya que se puede conocer a través del cabezal de

disefio a flujo cero (Hshut off), S€ tiene:

P:"::nd..‘: = pl::l._-i.'.' + ‘ﬁpshulu" {Ef-3- 7]

Donde el APshyt off €S €l diferencial de presion a flujo cero, valor que

depende del cabezal a flujo cero (Hshut off)-

P X Hopurofr X £
Prrmax = Pimax + F: :t; (Ec.3.8)
i

Se obtiene el Hght off @ partir de las curvas caracteristicas de las
bombas (anexo B.1), donde se lee el valor de cabezal cuando el flujo es

igual a cero y se sustituye en la ecuacién 3.8.

1b
pie?

144 x 32,2

46,357

x 550 pie x 32,2P%¢/

Pa,.. = 42,8683 psia + Ib x pie =219,9263 psia

Ibf x 57

D- NPSH

¢NPSH requerido. Suministrado por el fabricante segun API 610

(hoja de especificaciones anexo B.1).

¢NSPH minimo disponible. EI NPSH disponible debe estar por lo
menos 3 pie por encima del NPSH requerido. Este se calculé usando el
procedimiento mostrado en la etapa anterior pero para el flujo maximo de

bombeo.
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E- Flujo

¢ Flujo maximo. El flujo se calcula con los requerimientos de energia
(potencia al freno, potencia hidraulica y eficiencia). Este valor se toma de
la hoja de especificaciones de la bomba y es la capacidad de la bomba
(PDVSA, 1997).

eFlujo minimo. Se determina con un criterio de disefio, grafico que
relaciona la velocidad especifica de una bomba con el flujo de mejor
eficiencia. Para la obtencién de este valor se siguen los pasos descritos a
continuacion, tomando como ejemplo los datos de disefio de la bomba
GA-1-10:

- Capacidad: 3.250 gpm.

- Velocidad del motor: 1.192 rpm.

- NPSH;: 14 pie.

- NPSHd: 21,2467 pie (valor obtenido usando la capacidad de la

bomba para la transferencia desde el tanque 80x11).

Se obtiene el valor de Chart, siendo éste la relacion de NPSH4 con el

NPSH,q de la bomba; usando la ecuacion 2.31, se tiene:

21,2467 pie
Chart = ———=1,5176
14 pie
Con este valor se entra a la figura 2.4 y se lee un valor de Ky=

0,664.
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Para determinar el porcentaje de flujo de mayor eficiencia se usa la
figura 2.5, para la cual se hace necesario el calculo de la velocidad

especifica de succidon (NSS) por la ecuacion 2.33:

1.192 RPM x 3.250 gpm /2

NSS = 14 pie?

.75 =9.389,06 rpm

En la figura 2.5 se entra con el valor de NSS obtenido y se corta la
curva B, la cual es usada para procesos de etapa simple con impulsor
voladizo y descargas de 6” o mas grandes (velocidades de 1.800 rpm y

mas bajos), leyéndose un valor de %BEP= 29,31.

Sustituyendo en la ecuacion 2.32, se tiene un flujo minimo igual a:

Foiin = 0,604 % 0,2931 % 3.250 gpm = 632,5098 gpm

bbl
F..., = 903,5854 T

3.2.4.2 Lineas de Procesos

A- Temperatura

El valor normal de las lineas de procesos para todas las naftas se
obtuvo operacionalmente y es de 90 F. Segun la norma PDVSA, la
temperatura maxima de operacion sera 50°F por encima de la
temperatura de operacién. Y la temperatura minima para climas calientes
es econodmicamente aceptable utilizar la temperatura promedio mas baja
de un dia (de 61°F a 70°F) (PDVSA, 1995).

B-  Flujo

Flujo maximo: éste se obtiene a partir de la norma PDVSA referente

a dimensionamiento de tuberias la cual establece que el flujo maximo en
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una seccidn de tuberia esta dada por la velocidad de erosion a través de
las lineas y se recomiendan velocidades comprendidas entre 50% y 60%
de la velocidad limite de erosién (PDVSA, 1993).

La velocidad limite de erosion va depender de la densidad del fluido
y de la frecuencia de operacion de la tuberia, en este caso el servicio es

intermitente por lo que se sustituye el valor de la densidad en la ecuacién 2.35:

125 pie

UEI‘DSHIIH. = b = 18,3591 _5
46,357 —

hY pe

Teniendo que el flujo maximo recomendado es un 50% de la
velocidad de erosion obtenida y considerando el tramo de succion gris de

16” con un area de 1,2272 pie?, se tiene:

Qe = 0,50 %V, noian ¥ drea (Ec.3.9)

iel

ie
PIe 1,2272 pie® = 11,2651 P

5 4

Quuax = 0,50 x 18,3591

bbl
Quuax = 7.223,04 —

C- Presion

La presiéon maxima considerando la norma ANSI B16.5, es la presion
maxima de disefio de accesorios bridados, relacionando el rating y la
temperatura. Teniendo la temperatura de operacion del sistema y un
rating de 150 se puede leer en la tabla 2.2 un valor de 285 psi para una
temperatura de 90 °F. Dicho valor representa la presion maxima de disefio

para todas las lineas del sistema.
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3.2.4.3 Tanques

e Temperatura maxima. Este valor por ser tanques atmosféricos
viene dado por la temperatura promedio mas alta del dia o la temperatura
de operacién y se le adicionan 50 °F, segun criterios de disefio. Entonces

para estos tanques la temperatura maxima de operacion seria:

Tmix = Top + 50°F (Ec.3.10)
Tz = 90°F + 50°F = 140°
e Temperatura minima. Para climas calientes es econdmicamente

aceptable utilizar la temperatura promedio mas baja de un dia (de 61°F a
70°F).

A. Temperatura

e Temperatura maxima. Este valor por ser tanques atmosféricos
viene dado por la temperatura promedio mas alta del dia o la temperatura
de operacién y se le adicionan 50 °F, segun criterios de disefio. Entonces

para estos tanques la temperatura maxima de operacion seria:

Tmzx = Top + 50°F (Ec.3.10)
Tpix = 90°F + 50°F = 140°

e Temperatura minima. Para climas calientes es econdmicamente
aceptable utilizar la temperatura promedio mas baja de un dia (de 61°F a
70°F).

B. Flujo

Flujo maximo. Se determina por medio de un grafico que relaciona el

requerimiento de venteo con la capacidad del tanque para obtener el flujo
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maximo de llenado y/o vaciado. Existen graficos para vaciado y llenado de

productos con flash point mayores y menores a 100°F.

C. Presion

Segun la norma para el llenado de tanques de techo coénico este es
disefiado para una presion interna maxima de 1/3 psi por encima de la
presion atmosférica y en el caso de vaciado este es disefiado para una
presion de disefio interna minima de 1/10 psi por debajo de la presién
atmosférica. En el caso de tanques de techo flotante se definieron como

presiones maximas y minimas la presién atmosférica (0 psi).

D. Nivel

e Nivel maximo: Nivel de alarma alto-alto.

eNivel minimo: Nivel de alarma bajo-bajo (al nivel de la tuberia de
succion y descarga para tanques de techo coénico y los soportes para el

techo flotante).
3.2.4.4 Mezcladores Estaticos
Los limites maximos y minimos estan definidos por el disefio.

3.3 Analisis de las Consecuencias Ocasionadas por las Desviaciones

Operacionales de las Variables de Proceso

Esta etapa consistidé en predecir las consecuencias que podrian
ocurrir cuando se operan los diferentes equipos evaluados fuera de los
limites de operacién segura establecidos, tomando en cuenta la integridad

mecanica de los equipos, el ambiente y la seguridad del personal.
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Para ello se consideraron varias fuentes de informacion, entre estas,
literatura especializada, incidentes anteriores y experiencia profesional.
Las consecuencias ocasionadas por las desviaciones operacionales de
las variables se pueden observar en las tablas de los limites

operacionales en el capitulo 4.



CAPITULO IV

DISCUSION DE RESULTADOS, CONCLUSIONES Y
RECOMENDACIONES

Esta seccion tiene la finalidad de mostrar y discutir los resultados

mas importantes obtenidos en el desarrollo de la investigacion realizada.

4.1 Estudio de los Equipos y Procesos Asociados a los Sistemas de
Naftas y Gasolinas, Manejados en las Areas de Guaraguao, El Chaure

y Terminal Marino

El estudio de los equipos y procesos asociados a los sistemas de
naftas y gasolinas fue una fase importante del proyecto ya que ayudo a
conocer las areas de trabajo asi como también recolectar la informacion

necesaria para el desarrollo de éste.

Esta etapa se enfocd en las modificaciones realizadas al sistema a
partir de la incorporacion de las nuevas unidades de procesos,
determinando los impactos ocasionados en las operaciones de los

distintos equipos.

En el caso de las bombas que operan actualmente se pudieron
conocer las condiciones bajo las cuales trabajan y las diferentes
transferencias que realizan asi como también las lineas que utilizan. Cabe
destacar que todas las bombas que se estudiaron siempre han
pertenecido al sistema, es decir no hay bombas nuevas dentro de éste a
pesar del incremento en el inventario de productos; esto trae problemas

operacionales a la hora de enviar los cargamentos hacia muelle ya que
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suelen ser insuficientes para poder cumplir con los tiempos de carga y
cuando estan siendo usadas para los cargamentos, los operadores se ven
en la necesidad de utilizar las bombas del sistema de productos fuera de
especificacion (SLOP) para la transferencia de RTB ya que tienen la
responsabilidad de mantener el nivel del tanque de alimentacion a la
planta NHT.

Las bombas que actualmente realizan Ilas transferencias
mencionadas son las GA-1-10/1S-10/2-10, bombas que regularmente son
puestas fuera de servicio por rompimiento de los sellos mecanicos o de
las juntas de expansion. Esto se debe a que para poder cumplir con los
cargamentos las pueden estar operando por encima de sus limites

operacionales.

Las lineas de procesos estudiadas se delimitaron segun la succion-
descarga de las bombas del sistema, mostrandose éstas en las figuras
3.1, 3.2, 3.3, 3.4; donde también se pueden ver las lineas o tramos de

tuberias nuevos dentro del sistema, los cuales se resumen en la tabla 4.1.

Los tramos de tuberias mostrados en la tabla 4.1 son conexiones
agregadas a las lineas ya existentes para poder manejar los nuevos
productos incorporados. Esto trajo como consecuencias la disminucion de
la flexibilidad operacional del sistema ya que se conectaron a tuberias

que manejan multiples productos.

Un ejemplo de esto es el tramo etanol 12" que va desde la succion
del tanque 130x2 y se conecta con las lineas alquilato, gris y blanca, las
cuales regularmente son usadas para transferencia de DPN, reformado y
RTB, respectivamente, lo que trae problemas a la hora de transferir el
CAO hacia el mezclador de gasolinas ya que son productos que se

transfieren continuamente. En la figura 4.1 se observan los principales
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tanques a los cuales conectan las lineas alquilato, gris y blanca, asi como

también la conexion del tramo etanol de 12” a dichas lineas.

Tabla 16. Tramos de tuberias nuevos en el sistema de naftas y gasolinas.

Linea Servicio Diametro Desde Hasta
Succ. alquilato | Alquilato/DPN 16" Esq“é%i ;%”q“e Tanque 80x21
» . Tanque
Succ. blanca RTB 16 Esquina planta Merox 56x2/56x1
Succ. blanca . . Bombas del
) Gasolina » Esquina tanque
(o gasolina 16 mezclador de
natural 80x20 X
natural) gasolinas
Esquina tanque Bombas del
Succ. gris FCC local 16” mezclador de
80x20 ;
gasolinas
Conexion linea de
Desc. etanol CAO 127 recibo roja y naranja Tanque 130x2
desde muelle
» Frente al tanque
Succ. etanol CAO 12 Tanque 130x2 80x21

130x2

56x7

|
80x26

1 1
- BDx23 BOx22 BOx21 56x11
. | L I
3 I I
2
BOx20 B0x19 80x18
L X [ ]
- 1 1
80x14 BOx13
- 1 1
-
r | | Leyenda :

— Succion gris

—— Succidn alguilato
— Succion etanol
— Succidn blanca

[
MEZCLADOR

FOSA DE BOMBAS

Figura 22. Lineas de succidn gris, alquilato y blanca y conexion del tramo

etanol, hasta el mezclador de gasolinas y la fosa de bombas.
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Otro problema similar ocurre para la transferencia de reformado
hacia El Chaure, para la cual se usa la linea de descarga kerosene hasta
muelle #3 donde se conecta con la linea nafta El Chaure. A través de la
misma linea kerosene también se reciben grandes cargamentos de nafta
pesada desde muelle hacia Guaraguao, por lo que en el caso de que se
presente un alto inventario en el tanque de reformado que recibe de
planta y se esté transfiriendo nafta pesada se tendria que disminuir las
cargas de las unidades NHT y CCR para evitar el rebose del tanque
(figura 4.2).

Varias de las lineas que operan el sistema, principalmente las que
conectan Guaraguao con Terminal Marino han presentado varios
incidentes de fugas por ruptura de las lineas, debido al alto grado de
corrosién que presentan, pudiendo atribuirse a la operacion de la linea
cerca de la velocidad limite de erosion, ya que son lineas usadas para
cumplir con grandes cargamento y manejar multiples componentes

considerados como corrosivos.

56X2

%

80X23
BOX22 X

FOSA DE BOMBAS

Terminal marino
Muelle 3

 smar |
Leyenda : ggﬁ;

—_— Succion gris 80X39

Descarga BOX40

kerosene/ naranja B0X41

amuelle/ roja a

muelle/ blanca a El Chaure

muelle

Nafta El Chaure

Figura 23. Sistema de manejo de reformado hasta El Chaure.
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En cuanto a los tanques se pudo conocer cuales son nuevos dentro
del sistema como es el caso de los tanques 130x2, 56x1 y 56x2, como se
puede observar en la tabla 4.2, los cuales manejaban anteriormente
residual y diesel respectivamente. En el caso del 130x2 se le realizd
cambio de techo, antes este tanque tenia un techo conico y ahora
presenta un techo de domo geodésico con cobertura interna flotante, a los
tanque 56x1 y 56x2 se les hizo colocacion de techo flotante interno,
sistema de atmosfera positiva usando nitrégeno (para evitar la formacion
de gomas y presencia de oxigeno en la nafta) y modernizacion del
sistema de deteccién, combate y extincion de incendio, arreglos
necesarios para que pudieran cumplir con la Ley Penal del Ambiente,
decreto N 638. Para los tanques que ya pertenecian al sistema pero
ahora manejan un compuesto diferente solo se les hizo las conexiones

necesarias en los cabezales.

Tabla 17. Tanques modificados para ser introducidos al sistema de naftas

y gasolinas.
Tanque Servicio anterior Servicio actual
56x1 Diesel RTB
56x2 Diesel NHT
130x2 Residual CAO

A pesar de la introduccion de los tanques mencionados, el sistema
de igual forma se vio impactado con respecto a recipientes de
almacenaje, un ejemplo de esto es el CAO el cual es recibido
periddicamente en grandes cargamentos y a pesar de que el tanque
130x2 es el mas grande del sistema no es suficiente por lo que se ven en
la necesidad de usar el tanque 80x11, el cual a su vez es usado para

DPN trayendo como consecuencia desviacion de producto hacia el
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sistema SLOP en caso de que hubiera retraso del buque de carga. El
tanque 80x11 anteriormente era usado para la mezcla de gasolina de 91
octanos y al cambiarlo a DPN se generaron problemas en el despacho de
gasolinas, ya que varios de los tanques que envian a llenadero son de
poca capacidad e insuficientes para satisfacer la creciente demanda, lo
que ha causado retrasos en entregas y también varios problemas con la
calidad de los productos ya que suelen succionar mas de lo debido

causando arrastre de sedimentos.

Muchos de los tanques estudiados han presentado derrames a
través de los alivios y venteos o en casos mas extremos por las paredes
externas del tanque, lo cual ocurre mayormente por fallas o descuidos
operacionales. Otro caso es el tanque 80x12, el cual maneja gasolina de
95 octanos, y que fue puesto fuera de servicié debido a fallas mecanicas
en el techo flotante ocasionando filtraciones del producto a través de él,
hecho que pudo ocurrir debido a manejo incorrecto de los niveles

operacionales del tanque.

A través de recorridos de las areas y revision de planos se pudo
conocer las conexiones nuevas y las ya existentes de los diferentes

tanques.

En el anexo B se encuentran los datos recogidos en esta etapa

sobre bombas, tanques y lineas de procesos.

4.2 Establecimiento de los Valores Maximos, Normales y Minimos de

Operacioén de las Variables del Sistema

Esta etapa se llevo a cabo con la finalidad de determinar y comparar
los valores maximos, normales y minimos de operacion de las variables

del sistema, siendo los valores maximos y minimos los determinados a
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partir de las normas y criterio de disefio de PDVSA, considerados para
garantizar la integridad mecanica de los equipos, asi como también la

seguridad de las personas que laboran en el area.

Los valores operacionales fueron los datos recolectados en los
distintos equipos, para las diferentes variables consideradas: flujo,
presion, temperatura, nivel y en el caso de las bombas el cabezal neto de
succion positiva y cabezal total del sistema, los cuales se obtuvieron por

medio de los calculos mostrados en el capitulo 3.

A continuacién se presenta la comparacién de los valores maximos,
normales y minimos obtenidos para las bombas, lineas de procesos y

tanques.

4.2.1 Valores Maximos, Normales y Minimos para las Bombas del

Sistema

Los flujos de operacion de las bombas se tomaron operacionalmente
y mediante filosofias y manuales operacionales, teniéndose que para las
bombas GA-1S-10/1-10/2-10 se encuentran en un rango de operacion de
entre 2.500 bbl/h y 3.500 bbl/h (1.750 gpm y 2.450 gpm), dependiendo de
la transferencia realizada, como se muestran en la tabla 4.3 de limites

operacionales y consecuencias de desviacion.

El flujo nominal o maximo para disefio se puede considerar igual a la
capacidad de la bomba que en este caso es de 4.642 bbl/h (3.250 gpm)
valor tomado de las hoja de especificaciones de disefio de las bombas
(anexo B.1), pero adicionalmente se calcularon las cargas del sistema lo
que permitié conocer el maximo flujo operacional que son capaces de
manejar las bombas para llevar a cabo las transferencias estudiadas. Este

valor viene representado por el corte de la curva caracteristica de la
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bomba (H vs Q) con la de operacién del sistema obtenido para cabezal

estatico maximo y cabezal estatico minimo.

En la figura 4.3 se presentan las curvas para cabezal estatico
maximo y minimo (Hop c. max y Hop c. min, respectivamente) en la
transferencia mas critica (reformado desde el tanque 80x23 hasta 80x39)
vs la curva de cabezal de disefio (H dis) para éstas bombas (GA-1S-10/1-
10/2-10). Se observa que los cortes se dan a flujos de 3.900 bbl/h y 4.170
bbl/h (2.730 gpm y 2.919 gpm); comparando éstos valores con la
capacidad de la bomba se observa que son mas restrictivos por lo que
ofrecen mayor garantia para la seguridad del equipo, tomandose como
flujo maximo, el valor obtenido a cabezal estatico maximo ya que es el

menor.

S00 1000 1500 200} 2500 3000 3500

Capacidad (gpm)

Figura 24. Curva caracteristica de disefio para las bombas GA-1S-10/1-
10/2-10 vs curva caracteristica de operacion para la carga de reformado

desde el tanque 80x23 hacia el tanque 80x39.



Tabla 18. Tabla de limites operacionales y consecuencias de las

desviaciones para las bombas.
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En cuanto al flujo minimo éste se calculé siguiendo las normas de
PDVSA y el procedimiento mostrado en el capitulo 3, dando un valor de
904 bbl/h (632,8 gpm) como se observa en la tabla 4.3.

De igual forma se graficaron los cabezales para el resto de las
transferencia con sus respectivas bombas, obteniéndose un resultado
similar para las bombas de El Chaure (P-1M/2M).

Ya que las bombas del mezclador de gasolina trabajan solas o en
serie, en la tabla 4.4 se observan los valores obtenidos para la
transferencia desde el tanque 80x27 hasta el 35x4 para ambas
modalidades. En la figura 4.4 se tiene el funcionamiento de las bombas G-
2823A/B cuando trabajan solas, observandose que la curva para cabezal
maximo se encuentra por encima de la curva operacional de la bomba lo
que significa que la bomba no es capaz de operar a cabezal estatico
maximo, y la curva de cabezal minimo corta a un valor de 2.500 bbl/h
(1.750 gpm) por lo que las bombas solo son capaces de trabajar a

cabezal estatico minimo hasta este flujo.

Tabla 19. Cabezales estaticos y cargas totales maximos y minimos de

bombeo desde el tanque 80x27 hacia el tanque 35x4.

Cabezal estatico Carga total (pies) Cafga total (pies)
Caudal (gpm) (pies) sin bombas G-2834A/B | °" serlezcg%r;:mebas G-

Maximo Minimo Maxima Minima Maxima Minima

500 170,1004 109,1004 91,1557 30,1557
1.000 174,9739 113,9739 92,6140 31,6140
1.500 182,7123 121,7123 94,9140 33,9140
2.000 44 -17 193,2963 132,2963 98,0569 37,0569
2.500 206,6633 145,6633 101,9890 40,9890
3.000 222,8529 161,8529 106,7540 45,7544
3.500 241,8446 180,8446 112,3350 51,3354
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Para el caso de la operacion del sistema en serie se tuvo que
trabajar con la curva de cabezal de disefio de las bombas G-2834A/B ya
que no se disponia de la curva caracteristica de disefo para el sistema en
serie, en la figura 4.5 se observa la curva de disefo junto con las curvas
correspondientes a la carga total maxima y minima calculadas para

cuando las bombas trabajan en serie.

En la figura 4.5 se observa que las curvas se realizaron hasta un
valor de 4.500 gpm, el cual es un flujo cercano a la capacidad de las
bombas G-2834A/B. Las curvas para las cargas del sistema no llegan a
cortar la curva de disefio de las bombas, lo que garantiza un trabajo
eficiente del sistema mientras opere por debajo de la capacidad de estas

bombas.

Todas las bombas de succién del mezclador de gasolinas se
comportan de manera similar a las G-2823A/B, y sus tablas de resultados

y graficas se pueden ver en el anexo C.

250

210 /
190
— 170 4 1.750 gpm
2 135 pie /I
2 —— a—
=
130 2

=@ H op ¢. min
110 .—é./—i G-2823 A/B

90

70

50

500 1000 1500 2000 2500 3000
Capacidad (gpm)

Figura 195. Curva caracteristica de disefio para las bombas G-2823A/B
Vs curva caracteristica de operacion para la carga de gasolina natural

desde el tanque 80x27 hacia el tanque 35x4.
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Figura 206. Curva caracteristica de disefio para las bombas G-2834A/B
Vs curvas caracteristica de operacion para la carga de gasolina natural

desde el tanque 80x27 hacia el tanque 35x4.

Las presiones de succion y descarga se calcularon para diversos
caudales como se muestra en las tablas 4.5 y 4.6, recordando que para
las bombas GA-1S-10/1-10/2-10 se estudiaron dos transferencias
diferentes, observandose que las condiciones mas criticas tanto para la
succion como la descarga corresponden a la transferencia de reformado

ya que tiene los valores mas altos de presiones.
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Tabla 20. Presiones de succién y descarga para distintos flujos en la

transferencia de DPN desde el tanque 80x11 hasta muelle #3.

Caudal (gpm) Ps (psia) P4 (psia)
500 29,5059 4,6988
1.000 29,9171 14,6276
1.500 30,5740 30,5567
2.000 31,4700 52,4321
2.500 32,6051 80,2497
3.000 33,9788 114,003
3.500 35,5907 153,688
Leyenda:

AP 1otal: Caida de presion total en los tramos de succion.
Po w«-sox11: presion en la entrada de la linea de succién del
tanque 80x11.
P muellex3: presion en el muelle#3.
Ps y Pq: presiones de succion y descarga de las bombas GA-
1S-10/1-10/2-10.

Tabla 21. Presiones de succién y descarga, para distintos flujos en la

transferencia de reformado desde el tanque 80x23 al tanque 80x39.

Caudal (gpm) P (psia) P4 (psia)

500 32,3745 72,6329

1.000 32,7043 84,1884

1.500 33,2244 102,7323

2.000 33,9314 128,1599

2.500 34,8239 160,4684

3.000 35,9012 199,6448

3.500 37,1628 245,6848

Leyenda:

AP total: Caida de presidn total en los tramos de succion.

Po -sox23: presion en la entrada de la linea de succion del
tanque 80x23.

Po w«-s0x39: presion en la salida de la linea de descarga del
tanque 80x39.
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Ps y Pq4: presiones de succion y descarga de las bombas GA-
1S-10/1-10/2-10.

Para llenar las tablas de los limites de operacion se obtuvieron los
valores de presion de succion y descarga tipicos basandose en el rango
de flujo operacional establecido (1.750 gpm y 2.450 gpm) obteniéndose
los resultados mostrados en la tabla 4.3 para las bombas GA-1S-10/1-
10/2-10 de limites de operacién segura, donde la presion de succion es
de 19 psi y la presidon de descarga 150 psi, y las presiones maximas de
succion y descarga calculadas por las normas fueron de 23 psi y 193 psi
respectivamente. De igual forma se presenta para el resto de las bombas

en el anexo D.

En cuanto al valor de NPSH minimo disponible, éste calculo se
realizd para diversos flujos como se observa en la tabla 4.7, los cuales se
procedio a graficar en la figura 4.6 NPSHygisponiie VS NPSHeq, donde se
puede ver que para la capacidad de la bomba se trabaja con un NPSH
por encima de los 3 pies con respecto al valor de disefio (NPSHeq), para

las dos transferencias evaluadas.

Tabla 22. NPSH calculados para las transferencias evaluadas desde los
tanques 80x11 y 80x23 vs. NPSHreq de las bombas GA-1-10/1S-10/2-10

para distintos flujos.

NPSH gisponibie (Pi€S) .
Caudal (gpm) Tk-80x11 - Tk-80x23 NPSHeq (pies)

500 38.8675 44.97847 40196
1.000 37.4946 43.91584 6,3808
1,500 35.2045 42.23699 8,3612
2.000 32.2881 39.95216 10,1288
2.500 28.475 37.06574 11,7535
3.000 23.8571 33.58001 13,2725
3.500 18.4354 29.49628 14,7090
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Figura 217. Curva de funcionamiento de NPSH requerido para las
bombas GA-1S-10/1-10/2-10 vs curva de NPSH disponible para el
sistema de DPN desde el tanque 80x11 y de reformado desde el tanque
80x23.

Los NPSH calculados para las bombas de El Chaure (P-1M/2M) se
encuentran en la tabla 4.8, observandose que los valores son bastante
altos en comparacion con el NPSH,q. Esto se debe a que éste valor
depende principalmente de la altura de elevacion minima del tanque con
respecto a la succion de la bomba y en este caso para cualquier tanque
estudiado en esta area, la elevacion es bastante alta en comparacion con
los tanques evaluados para las transferencias de las demas bombas. Esto
no representa un peligro para la bomba pero por normas de disefio
cuando el NPSH disponible que se calcula es mayor de 7,6 m (25 pie), un
valor de 7,6 m (25 pie) minimo se especifica, en vez del valor real
(PDVSA, 1997).
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Siguiendo la norma de disefo citada, en las tablas de limites de

operacion para éstas bombas se colocé un valor de 25 pie como NPSHyn.

Tabla 23. NPSHdisponible calculados para la transferencia evaluada
desde el tanque 80x37 y NPSHreq de las bombas P-1M/2M para distintos

flujos.
Caudal (gpm) NPSH gisponible (Pi€S) NPSH,., (pies)

500 139,1041 16,67
1.000 137,2995 16,67
1.500 134,3841 16,67
2.000 130,4029 16,67
2.500 125,3479 20

3.000 119,2208 22,22
3.500 112,0226 28,89

Para el resto de las bombas los resultados de NPSH para distintos
flujos de observan en el anexo C y en el anexo D sus limites valores

operacionales.

4.2.2 Valores Maximos, Normales y Minimos para las Lineas del

Sistema

En la tabla 4.9 se encuentran los limites operacionales establecidos

para algunas lineas y el resto estan en el anexo D.

Los valores operacionales de las lineas de proceso van a depender
de la operacién que realicen; como solo se evaluaron las lineas de
succion - descarga de las bombas del sistema entonces éste valor

depende de las operaciones realizadas por las bombas.

En cuanto a los valores maximos de flujo, estos se calcularon

dependiendo del didmetro de la tuberia y la velocidad de erosion para
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servicio intermitente, tomandose un 50% de este valor, observandose que
las lineas no operan por encima de su limite maximo, y para flujo minimo

no existe restriccion por lo tanto no representa un problema.

El valor de presion maximo permisibles de trabajo fue el mismo para
todas las lineas ya que este se calculo en base al “rating” de las tuberias
y accesorios, obteniéndose una presion de 285 psi. Todas las presiones
de operacién para las lineas se encuentran por debajo de su limite
maximo, el cual esta establecido por las presiones de succidon y descarga

de las bombas.

Tabla 24. Tabla de limites operacionales y consecuencias de las

desviaciones para las lineas de proceso del area de Guaraguao.

’% LIMITES OPERACIONALES Y CONSECUENCIAS DE LAS DESVIACIONES EN MCYP
~ Area: Almacenaje de Productos Guaraguao
PDVSA : enay 29
LINEAS DE PROCESO
PRESION (PSIG) FLUJO BPH) TEMPERATURA (F)
DESCRIPCION . Rango operacion Disefio ) Rango Disefio . Rango Disefio
Tipico Tipico operacion Tipico operacién
p1 P2 Pmin. [ Pmax f f2 Fmin. [ Fmax. [ t2 Tmin. | Tméx.
16" X10"X16"X14" SUCCION DPN
Tas BX11 22 | 15 285 | 2100 | 450 | 20 as| & || 0| 0 |
BOMBAS DEL MEZCLADOR
Fuente: a a c b b b a b b b c a
Consecuenda de las desviaciones P méx: potendial da'“?;ilggteg'khd mecérica de F méx.: erosion T min.: posible estratificacion del producto
16" SUCCION ALQUILATO
TQS 56X11/80X21/80X22/80X23
10 24 285 1600 300 1.650 9.246 & & D0 0 140
BOMBAS DEL MEZCLADORY LA
FOSA DE BOMBAS
Fuente: a a c b b b a b b b c a
Consecuendia de las desviaciones P méx: potendal darr‘Jaa“Ir::tegn(hd rica do F méx.: erosion T min.: posible estratificacion del producto
16" SUCCION ALQUILATO
T 1 1
QS80XIBBOIDXD 10 21 285 2100 600 3500 9246 & & €D o 140
BOMBAS DEL MEZCLADORY LA
FOSA DE BOMBAS
Fuente: a a c b b b a b b b c a
Consecuencia de |as desviaciones P méx: patendal dar?a;?ilra;:tegrmd rica de F méx.: erosion T min.: posible estratificacién del producto
16" SUCCION GRIS
Tas 80232221 10 | 2 285 | 2100 | 600 | 3mo o6 | & |&| 0| m | 14
BOMBAS DEL MEZCLADORY LA
FOSA DE BOMBAS
Fuente: a a c b b b a b b b c a
Consecuenda de las desviaciones P méx: potendial dan‘)aalilra;:tegmiad rica do F méx.: erosion T min.: posible estratificacion del producto
Leyenda:
a) Valar ccuado
b)Informacion cperaciona
c) Nomas y Criterios de Disefio
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La temperatura operacional se encuentra por encima de la
temperatura ambiente, siendo este el limite inferior y en cuanto al
superior, ya que no se tiene la de disefio, esta se fijo en 50 F por encima

de la temperatura de operacion (PDVSA, 1995) .

4.2.3 Valores Maximos, Normales y Minimos para los Tanques del

Sistema

La tabla 4.10 contiene los valores operacionales establecidos para
algunos tanques del sistema, el resto se encuentran en el anexo D. Cabe
destacar que los limites de nivel establecidos se obtuvieron de las
alarmas alto-alto y bajo-bajo, valores calculados recientemente por la
Gerencia Técnica (gerencia encargada de la evaluacion y control de
riesgo asociados a los procesos industriales) y mostradas como datos
operacionales recolectados en la tabla 3.3, debido a la inexistencia de la
informacion de disefio del fabricante y de los soportes de los techos

flotantes.

Los flujos operacionales establecidos para cada tanque dependieron
de las operaciones realizadas, es decir si la descarga o la succion es de
una planta entonces depende del valor promedio que ésta establezca o
en caso de que sean por transferencias de las bombas entonces seran los
flujos que se obtuvieron para la operacion de las bombas, como se
observa en la tabla 4.10. Debido a la falta de informacién en cuanto a los
alivios y venteos de los tanques no se pudieron obtener los flujos de
disefo, por lo cual no se pudo hacer una comparacion de estos con los de

operacion.

En el caso de los niveles de disefo de los tanques para el limite
maximo se tiene que en todos los casos este valor se encuentra a un

margen de entre 4 y 5 pies con respecto a la altura del tanque esto con el
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fin de que se tenga tiempo de tomar las previsiones necesarias en caso
se pase este limite y poder controlar el derrame ocasionado, y en

operacion normalmente se opera hasta 1 pie por debajo de esta alarma.

La alarma bajo-bajo de los tanques fue establecida dependiendo de
la altura a la cual se encuentra la succién de éste para los de techo
cdnico, pero como la mayoria son de techo flotante el limite minimo es de
4 a 5 pies, valor que depende de la altura a la que se encuentren los
soportes del techo. En la tabla 4.10 se puede observar que los tanques
generalmente los operan por debajo de ésta alarma bajo-bajo, lo que

puede traer graves consecuencias.

En cuanto a las temperaturas de disefio maximas y minimas debido
a la falta de informacion se siguid lo establecido por las normas de disefo
de PDVSA para temperatura y presién de disefio, donde la minima es
igual a la temperatura ambiente (70°F) y la maxima es la operacional mas
50°F (140°F), observandose en la tabla 4.10.

4.2.4 Valores Maximos, Normales y Minimos para el Mezclador de

Gasolina

Para el mezclador de gasolina no se consiguio la data de disefio, por
lo que siguiendo algunas normas para lineas de proceso se establecieron

parte de los valores, mostrados en la tabla 4.11.
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Tabla 25. Tabla de limites operacionales y consecuencias de las

desviaciones para los tanques.

% LIMTESCPERACIONALES Y GCONSEOLENO AS CE LAS CESMACIONES ENVCYP
/Area Amecerdiede Rrad.cios
Gaage
EQUPCSESTATIOCS- TANQLES
FRESON(FSG N\ELF) TEVPERAILRACH FLUOEPH
DESCRRIN o ~ o ir
Disdio Rangp e Disefio Rangpce Disefo Srdin Descaga
T * Tigo ®
Pnin Pmix fl 2 Lmin | Lméc il T2 | Tmin Tméx | Tipico | Frméx | Tipico | Fréx
Tg B2
0 3 » 5 | & @D s | @ o 0 3%”5'00 M %‘gﬁ M
Senida Go
Flerte: d b b a a b b b d d b d b d
. L néx : deraredd produdo o - - .
Qrsmg‘pacb\es | nin cnitaiéndelas arastreds Tnm.rzns_e'llalmctdnmcaynaao
cbsviaiones 4 riesgosodd podicio
Tag B3
0 3 % | 5| 7| o |&|o| 0| w 3(1;7[;.(1) m fggf m
Sanida Ga
Ferte: d b b a a b b b d d b d b d
. L néx: demaredd prod.do A i . .
@rwx_a‘l_aade\as | nin cnitadiéndeles arestreds Tnm.chus@lalrhgldﬂrrmczynaao
cbsviaiones P riesgosodd podicio
Eelee)
Tg B4
0 3 % 5 | & D & | @0 ) W 303"'(1’ M %gns 0]
Smida | G% 2 4
Flente: d b b a a b b b d d b d b d
. L néx: deraredd prod.do o - - .
Qrsmg‘pacb\es | nin cvitaiéndelas arastreds Tnm.rzns_e'llalmctdnmcaynaao
cbsviaiones P riesgosodd podicio
Eeleed)
Tag B6
0 3 % | 5| 7| o || 0| 0| w 3(1;77“) m f@gm m
Smida | G% 2 4
Rente: d b b a a b b b d d b d b d
Qorsenendadel s Lnin Lr‘mx‘:' delssw arestreds Téx: defosenlainiegiced mecénicay nargjo
desviadones p riesgosodd podicio
Eelee)
Noetas: .
[1} Serequiereirfonedénde losverteosyalios f@ 8 Lisiacedames
[2: Rueimiertodecbspado ":w“’a peraciond
[3: Depenck celacparaddnarediza iy o
{4 Db laneniacegira A Nomsy aiterics cedsefio

Tabla 26. Condiciones operacionales del mezclador de gasolinas.

Presion | Flujos operacionales )
de (bbl/h) Temperatura (°F)
diseno . o . Rango operacional | Disefio
. M M T
(psig) nimo aximo PICO Minimo | Maximo | Minimo | Maximo
740 2.000 5.000 90 85 90 70 140
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El cabezal de mezclado presenta un diametro de 20 pulgadas y el
‘rating” para los accesorios es de clase 300 por lo que se establecio una
presion maxima de trabajo igual a 740 psi. En cuanto a las presiones de
operacion no se pudo establecer debido al amplio rango de presiones que

se puede generar por los diferentes tipos de mezclas.

Los flujos operacionales van a depender de la operacién de las
bombas y se encuentran en rango entre 2.000 bbl/h y 5.000 bbl/h y el

valor limite no se pudo establecer por falta de la data de disefo.

Las temperaturas maximas y minimas se pudieron establecer
siguiendo las normas de PDVSA, donde la minima sera la ambiente y las

maximas la de operacion mas 50°F.

4.3 Analisis de las Consecuencias Ocasionadas por las Desviaciones

Operacionales de las Variables de Proceso

Las consecuencias ocasionadas por las desviaciones operacionales
de las distintas variables de proceso se analizan a continuacién para los
distintos equipos estudiados. Dichas consecuencias también se
encuentran resumidas en las tablas de los limites operacionales

establecidos para cada equipo.

4.3.1 Analisis de las Consecuencias Ocasionadas por las
Desviaciones Operacionales de las Variables de Procesos para las

Bombas

En el caso de que la presién de descarga llegara a sobrepasar su
presidon maxima establecida se provocaran danos potenciales a las
conexiones Yy sellos mecanicos de las bombas, por lo que se presentaran

fugas del fluido manejado. Cuando la bomba trabaja con presiones y
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temperaturas muy cerca a las de vaporizacion del producto ocurre el
fendbmeno llamado vaporizacion donde hay pequefias explosiones
(bocanadas) y expulsidn de vapores en las caras del sello produciendo

fugas excesivas y danos.

Si la bomba llegara a operar a flujos bajos, la temperatura del liquido
bombeado se incrementara y pueden excederse los limites permisibles,
ademas se puede llegar al punto que ocurra recirculacion interna tanto en
la succion como en la descarga del impulsor; cuando esto ocurre hay
dafos considerables en los materiales de los impulsores, platos de

succion y otros elementos en la parte hidraulica del equipo.

Otra consecuencia de operar a bajo flujo es la formacién de burbujas
de gas o aire dentro del rodete provocando problemas de cavitacion y por

consiguiente dafos en los rotores y altas vibraciones y ruidos.

La temperatura de operacion no deberia sobrepasar su valor
maximo establecido ya que puede producir variabilidad de la estructura
metalografica del material de las carcazas de las bombas, asi como
dafios mecanicos en los internos de las mismas (impulsores, sellos,
cojinetes), y al producirse dafios en los sellos de las bombas se

presentaran fugas del fluido.

Operar a flujos por encima de su capacidad de disefio hara que la
bomba presente problemas de cavitacion. Para evitar esta situacion las
bombas deben disponer de suficiente NPSH disponible (mayor que el
NPSH requerido) (tabla 4.3).

En la tabla 4.12 se muestran los limites operacionales establecidos
para las bombas del sistema, los cuales fueron determinados en el afio

2001 por PDVSA, y en la tabla 4.13 se comparan dichos valores con los
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obtenidos en la evaluacién de las bombas GA-1-10/1S-10/2-10. Al
comparar los flujos maximos de disefio se observa que el valor actual esta
por encima del obtenido, esto es debido a que cuando se establecieron
los limites actuales se tomo como flujo maximo la capacidad de la bomba
pero para la evaluacion realizada este valor fue delimitado por las curvas
de carga del sistema, como se discutido en la etapa 4.2, por lo que se
deduce que el sistema puede estar operando fuera limites ocasionando
las fallas operacionales que se estan presentando, tales como

rompimiento de sellos, fugas de fluido, cavitacion de las bombas, etc.

Tabla 27. Limites operacionales actuales para las bombas del sistema
(PDVSA, 2001).

.)v(‘ . LIMITES OPERACIONALES
A AREA: Almacenamiento de Productos Guaraguao
PDWVSA
EQUIFOS ROTATIVOS - BOMBAS
FLUJO (BFH)
DESCRIFPCION Tapice ;‘::i"c;'n Dizedo
1 £2 Frmim_ Fmax_
Tax: GA-2-10
Servicio: CASOLIMAS / HNAFTAS 32000 2500 4000 1000 4643
P&ID: MW-I-2E5147 (b} (bl ()] (cd {a)
Eevizidm: a
Comsecuencias de las Desvinciomes- Fmin.: BEecalentamiento del fluido
Tax: GA-T-10
Servicie: GEP / MAFTAS 3000 2500 4000 1300 4643
P&ID: MWV-I-2E5142 (b} (b (b)) {c) {a)
Eevizidm: a
Comsecnencias de las Desviaciomes: Fmin : BEecalentamiente del fluido
Tax: GA-16-10
Serwicio: GEP / MAFTAS 3000 2500 4000 1300 4643
P&ID: MW-I-2E5142 (b} (bl (b} (3] {a)
Eevizidm: a
Comsecnencias de las Desviaciomes: Fmin. : REecalentamienie del fluido
Tap: GA-1-1&
Serwicis: CASOLIMAS / NAFTAS 3000 2500 4000 1000 4643
PRID: MV-I-285147 =) ] (3] (b) (3] {a)
Bevizion: o
Comsecnencias de las Desviaciomes: Fmin. : REecalentamienie del fluido
Tag: GA-1E-10
Serwicis: GASOLIMAS / MAFTAS 3000 2500 4000 1000 4643
P&ID: MV-I-283147 (b} (bl (b} {c) {al)
Revisiom: o
Comsecnencias de las Dexviaciomes: Fmin. : REecalentamienie del fluido
Levenda: a) Hoja de Especificaciones b) Informacidn Cperacional

c} Valor Calculado
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Tabla 28. Comparacién de los valores limites actuales y obtenidos para
las bombas GA-1-10/1S-10/2-10.

Bombas GA-1- Rango Operacional (Bbl/H) Disefo (Bbl/H)
10/1S-10/2-10 F1 F2 F Min F Max
Limite Actual 2.500 4.000 1.000 4.643

Limite Obtenido 2.500 3.500 904 3.900

4.3.2 Analisis de las Consecuencias Ocasionadas por las
Desviaciones Operacionales de las Variables de Procesos para las

Lineas de Proceso

Las presiones de operacion de las lineas no deben estar por encima
de la presidon maxima establecida debido a que se presentarian danos en
la integridad de los accesorios, bridas, valvulas y elementos de medicion

presentes en las lineas de proceso.

Si el flujo tipico es mayor que el flujo maximo habra problemas de
erosion en las paredes internas de las tuberias lo que puede causar
acumulacion de sedimentos y acelerar el proceso corrosivo de la tuberia
(tabla 4.9).

En la tabla 4.14 se comparan los valores de flujos maximos
obtenidos mediante la evaluacién de las linea de descarga naranja a
muelle 12"x10” con los que se encuentran actualmente establecidos
(PDVSA, 2001). Dicha linea presentd recientemente fugas por alto grado

de corrosion.
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Tabla 29. Flujos maximos por disefo calculado y limite actual para la

linea descarga naranja a muelle 12°x10”.

Flujo maximo por diseio (bbl/h)
Limite obtenido Limite actual
4.125 7.400

El limite operacional con el que cual trabaja actualmente la linea de
descarga naranja a muelle 12’x10” es de 7.400 bbl/h, dicho valor fue
calculado a partir de un 90% de la velocidad limite de erosion, pero
siguiendo las normas de PDVSA para disefo de tuberias en la evaluacion
realizada a las lineas se tomo un 50% de la velocidad limite de erosion
dando un valor de 4.125 bbl/h.

La causa por la cual muchas de las lineas evaluadas han presentado
altos grados de corrosion y como consecuencias fugas de productos, se
puede deber a que el valor limite bajo el cual son operadas actualmente
se encuentra cercano a la velocidad limite de erosién y mientras esto
ocurra se arriesgan a que haya formacién de sedimentos y por lo tanto

corrosion de las lineas.

4.3.3 Analisis de las Consecuencias Ocasionadas por las
Desviaciones Operacionales de las Variables de Procesos para los

Tanques

Si el nivel de operacion se incrementa por encima del nivel maximo

habra derrame del liquido almacenado.

Para el caso de la temperatura de operacion cuando se encuentre
por encima de la maxima habra dafios en la integridad mecanica del

equipo, ademas de manejo riesgoso del producto almacenado.
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La mayoria de los tanques del area operan por debajo del nivel
minimo por disefio (tabla 4.10). Este valor fue calculado recientemente y
depende de la altura de los soportes de los techos flotantes; cuando se
opera por debajo del minimo se ocasionan problemas de cavitacion en las
bombas que succionan de los tanques y arrastres de solidos del fondo del
tanque lo que comprometeria la calidad del producto y pueden llegar a
ceder los soportes que aguantan los techos flotante, causando graves

danos.

Esta falta operacional que se comete al succionar los tanques ha
traido graves consecuencias principalmente con las calidades de los
productos y el manejo de las bombas, asi como también se han sacado

de servicio algunos tanques como el 80x12, por dafos en el techo.

4.3.4 Analisis de las Consecuencias Ocasionadas por las
Desviaciones Operacionales de las Variables de Procesos para el

Mezclador de Gasolina.

Cuando se sobre pasa la presién establecida como limite maximo de
presion puede ocurrir dafio potencial a la integridad mecanica del equipo.
Para el caso de la desviacién de los valores de flujo puede afectar la

calidad de la mezcla.

4.4 Conclusiones

1- Las bombas usadas para transferencia y carga de productos (GA-1-

10/1S-10/2-10) no son suficientes para cumplir con los compromisos de la

empresa.
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2- Los tramos incorporados a las lineas de proceso no ayudan a la
flexibilidad operacional del sistema, se requiere de la incorporacién de

nuevas lineas de procesos.

3- A pesar de la incorporacion de los tanques al sistema éstos no son
suficientes para disminuir el impacto ocasionado por el aumento de

productos.

4- Se modificaron los tanques introducidos al sistema para poder cumplir

con las normativas exigidas.

5- Los flujos maximos de disefio para las bombas fueron tomados de la
intercepcidn de las curvas caracteristicas de las bombas (H vs Q) con las
curvas originadas por las cargas del sistema a cabezal estatico maximo,
ya que este valor es mas restrictivo en comparacién con la capacidad de

la bomba.

6- Las bombas GA-1-10/1S-10/2-10 y P-1M/2M se encuentran operando

actualmente fuera de limite con respecto al flujo maximo.

7- Las bombas de succién del mezclador de gasolinas no deberian operar
sin las bombas G-2834A/B, ya que solo pueden trabajar a cabezal

estatico minimo lo que no garantiza la seguridad e integridad del equipo.

8- Cuando las bombas de succion del mezclador de gasolinas operan en
serie con las bombas G-2834A/B pueden trabajar a cualquier flujo dentro

de su capacidad de operacion.

9- Las lineas de proceso se encuentran operando para flujo por encima
del limite establecido lo que puede ser la causa de las fugas presentadas

en distintos tramos de tuberias.
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10- La operaciéon continua de los tanques fuera de sus limites
establecidos para nivel de operacién pueden ser la causa de los
problemas en la estructura que algunos han presentado, asi como

también las fallas en la calidad del producto y cavitacion en las bombas.

11-  Los limites de flujo para los tanques no se pudieron determinar por

falta de informacién sobre los alivios y venteos.

12- Las consecuencias derivadas del funcionamiento de los equipos
fuera de los limites de operacion establecidos afectan principalmente a la
integridad mecanica de estos, asi como también la calidad de los

productos manejados, la seguridad del personal y el ambiente.

4.5 Recomendaciones

1. Analizar las posibilidades de incorporar nuevas bombas, lineas y

tanques al sistema.

2. Operar las bombas de succion del mezclador s6lo en serie con las

bombas G-2834 A/B para garantizar la integridad y seguridad del equipo.

3. Instalar instrumentos de medicién (presion, temperatura y caudal) y

calibrar los ya existentes para los equipos de las distintas areas.

4. Evitar descuidar los niveles de los tanques al momento de hacer una
transferencia de productos ya que pueden traer graves consecuencias

tanto al equipo como al ambiente.

5. Operar los equipos dentro de sus valores maximos y minimos

establecidos para evitar dafios a la integridad fisica y mecanica de éstos,
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y no comprometer la calidad de los productos asi como también la

seguridad del personal y el ambiente.
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