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RESUMEN

Maldonado A., Debbie E.

INCREMENTAR LA CAPACIDAD DE SEPARACION
GAS/LIQUIDO DE LA ESTACION PRINCIPAL JUSEPIN 2,
MEDIANTE LA OPTIMIZACION DEL PROCESO DE
SEPARACION DEL MODULO 11 Y III

Tutor Académico: Prof. Armando Guillen. Tutor Industrial: Ing. Efrain
Manduca. Tesis. Caracas, U.C.V. Facultad de Ingenieria. Escuela de
Ingenieria de Petroleo. 2005, 327 p.

Palabras Claves: Separadores, Intercambiadores de Calor, Enfriadores por Aire,
Lineas de Flujo, Disefio en Ingenieria.

Resumen. El objetivo principal de este trabajo de investigacion se basa en el
incremento de la capacidad de separacion gas-liquido en la Estacion Principal
Jusepin 2, mediante la mejora en los mddulos II y III, los cuales manejan una
produccion de 70 MBD de crudo y 72 MMPCND de gas. La investigacion
consistid en evaluar los separadores, depuradores y enfriadores de gas de estos
moédulos de produccién de manera de disminuir la presion de operacion de la
primera etapa de separacion de 500 Ipc hasta 120 y 40 Ipc. De acuerdo a la
evaluacion realizada a los equipos, se plantearon varias propuestas de manera de
obtener el incremento de la producciéon en media presion 120 Ipc con la menor
inversion posible. Ademas, se realizd un estudio de sensibilidades con el
simulador PIPEPHASE™ para disefiar las lineas de crudo y gas de la propuesta
seleccionada. Se evidencio que los separadores, depuradores y enfriadores pueden
operar a las presiones y caudales obtenidos de la evaluacion de las capacidades de
los mismos, verificando que las velocidades en las boquillas son menores a las
recomendadas en las normas. Las velocidades obtenidas en el disefio de las lineas
de crudo y gas de la propuesta seleccionada, se encontraron menores a las
velocidades mdximas permitidas y la caida de presion generada se encontr6 dentro
de los valores permisibles, por lo que se garantiza el buen funcionamiento de las
lineas. La propuesta seleccionada gener6 un incremento de 12 MBD de crudo y 15
MMPCND de gas, lo que representa un 12 % adicional en el manejo de crudo y
gas de los modulos de produccion 11 y I11.
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INTRODUCCION

INTRODUCCION

El fluido que se obtiene de un yacimiento petrolifero, por lo general, es
multifasico. La separacion fisica de estas fases es una de las operaciones
fundamentales en la produccion, procesamiento, tratamiento del crudo y gas

natural.

Los fluidos que se generan son en su mayoria mezclas complejas de
hidrocarburos, agua, particulas de arena y contaminantes. En el recorrido del
fluido desde el yacimiento hasta las instalaciones de superficie, existe una
disminucion de la presion y la temperatura, haciendo posible la separacion del
gas de los hidrocarburos en estado liquido. Los regimenes de flujo varian desde un
fluido monofasico (liquido) hasta multifasicos, y en algunos casos,

completamente gaseosos.

En una estacion de flujo existe un conjunto de equipos interrelacionados para
recibir, separar, almacenar temporalmente y bombear los fluidos provenientes de
los pozos que le son asignados. Las caracteristicas como dimension, ubicacion, y
equipos de una Estacion de Flujo van a depender de las propias del campo, del
tipo de fluido que se maneja, de la configuracion y ubicacion de los pozos y de las

instalaciones aguas abajo asi como del factor econémico.

La explotacion de los pozos de los campos El Furrial Este, El1 Corozo y Amarilis,
y la fase de manejo y procesamiento de crudo a través de los procesos de
separacion crudo-gas, estabilizacion y deshidratacion de crudo, se lleva a cabo en
las instalaciones de la Estacion Principal Jusepin 2 (EPJ-2) ubicada en el
Complejo Jusepin al Norte del estado Monagas, la cual cuenta con siete (7)
modulos de produccion (I, 11, 11, IV, V, VI 'y VII) para la separacion del crudo y
gas, y tres (3) modulos de prueba (JOM , Moédulo Iy IV de prueba) para el
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INTRODUCCION

monitoreo de los pozos. La produccion actual manejada y procesada en la EPJ-2

es de 400 MBD de crudo de 28,7 °API y 480 MMPCND de gas.

Una vez en el multiple de entrada a la EPJ-2 la produccion es distribuida en los
7 modulos de produccion (I, 11, II1, IV, V, VI y VII) de acuerdo a la presion (500,
120 6 40 Ipc), al contenido de agua y sedimento y al flujo.

En los moédulos de produccion se ejecutan los procesos de separacion
gas/liquido. El gas es enfriado y depurado, para ser enviado posteriormente a las
Plantas Compresoras de Jusepin. El crudo ya desgasificado, es enfriado y enviado
a los tanques de estabilizacion 10.003/4 cuando su % Ay S es < 0.7% (crudo
seco) o enviado a los tanques 10.001/2/5/6 cuando el % Ay S es > 0.7% (crudo

hiimedo).

Los andlisis que se realizan en un sistema de produccion, permite predecir el
comportamiento actual y futuro de un conjunto de pozos productores de
hidrocarburos. Como resultado de este analisis, se puede obtener por lo general

una mejoria en la eficiencia de flujo, o bien un incremento en la produccion.

Debido a la necesidad de incrementar la capacidad de separacion gas-liquido
en la Estacion Principal Jusepin 2 (EPJ-2), producto de los planes de crecimiento
de produccion, se hace necesario evaluar en detalle los equipos existentes en dicha
estacion de manera de proporcionar seguridad y confiabilidad durante la
operacion normal de la estacion; ya que un disefio incorrecto de los componentes
de una estacion de flujo puede traer como consecuencia una reduccién en la

capacidad de operacion de la totalidad de las instalaciones asociadas a la unidad.

Por esta razéon en la Estacion Principal Jusepin 2, especificamente en los

modulos II y III, se requiere realizar una evaluacion a los separadores,
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depuradores, enfriadores que se encontraban operando a una presion de 500 Ipc,
con el fin de que puedan operar a una presion menor (120 Ipc, 40 Ipc).
Adicionalmente, de acuerdo al analisis realizado a los modulos, elaborar
propuestas tomando en cuenta la disponibilidad de los equipos existentes, en
miras de incrementar la capacidad de separacion gas-liquido en la etapa de media

presion.
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CAPITULO I PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

CAPITULO1
PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

1.1 PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

El Complejo Jusepin comprende los servicios necesarios para la separacion
gas-liquido, estabilizacion, deshidratacion, almacenamiento del crudo, compresion

y tratamiento del gas, manejo de agua, inyeccion de gas e inyeccion de agua.

El crudo proveniente del campo Furrial Este, Corozo y Amarilis es recolectado
en los 6 multiples de produccioén repartidos en diferentes localizaciones del
campo, de estos multiples, parte un sistema de lineas troncales multifasicas de
diferentes diametros que pasan por el MF-5 (multiple de Furrial 5) y luego llegan
a la Estacion Principal Jusepin 2 (EPJ-2). El sistema de lineas troncales lo
conforman 13 oleoductos laterales (6” prueba, 6 media, 6” JOM, 8” prueba, 8”A,

127, 16” A/B/C/D/E/F y 24”) los cuales manejan produccién seca y humeda.

Una vez en el multiple de entrada a la EPJ-2 la produccion es distribuida en los
7 médulos de produccion (I, IL, 11, TV, V, VI y VII) de acuerdo a la presion (500 6
120 Ipc), al contenido de agua y sedimento y al flujo. Actualmente los modulos
de produccion I, II, III, VI y VII reciben crudo himedo (> 0.7% AyS) y los
moédulos IV y V reciben el crudo seco (< 0.7% AyS).

La produccion actual del Campo Furrial Este es manejada y procesada en la
EPJ-2 (400 MBD de crudo de 28,7 °API y 480 MMPCND de gas). Esta
produccion alcanza las capacidades disponibles en los equipos de separacion de la

EPJ-2, por lo tanto se requiere incrementar dicha capacidad con el objetivo de
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CAPITULO I PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

aumentar la flexibilidad operacional y manejar la produccion de crudo y gas que

se estima producir en los proximos meses.

Por otra parte, la produccion actual de crudo y gas en la etapa de 500 Ipc (31
MBD de crudo y 98 MMPCND de gas) es muy baja en comparacion con la
capacidad disponible a esta presion (182 MBD de crudo y 182 MMPCND de gas),
existiendo de esta manera una oportunidad de operar equipos disponibles a esta

presion (500 Ipc) a otros niveles de presion (120 Ipc, 40 Ipc).

Especificamente, los modulos II y III reciben el crudo proveniente del Furrial
Este de alta presion, el cual pasa a través de tres etapas de separacion gas/liquido,
siendo la primera etapa, en los separadores de alta presion a 500 Ipc, para luego
continuar su recorrido por los de media presion a 120 Ipc, y finalmente por los de
baja presion a 45 Ipc. Todo el gas proveniente de los depuradores de baja y alta

presion, es enviado a las Plantas y Miniplantas Compresoras de gas.

Adicionalmente a esto, el crudo que sale de los separadores gas/liquido de baja
presion es sometido a la fase de enfriamiento hasta alcanzar 140 °F y luego es
enviado a los Tanques de Estabilizacion 10.001 y 10.002; una vez estabilizado el
crudo es enviado al Tanque de Lavado 55.004 y 55.005 donde se le extrae la

mayor cantidad de agua en los deshidratadores.

Actualmente, el médulo II y III tiene cuatro separadores de 500 Ipc, cuatro
enfriadores de gas de 500 Ipc y dos depuradores de 500 Ipc que se encuentran
fuera de servicio, pues el fluido es separado directamente en la etapa de 120 Ipc.
Debido a que estos equipos estan disponibles, se plante6 la alternativa de usarlos a
una presion menor (120 Ipc, 40 Ipc), con el objetivo de incrementar la produccion
de la Estacion Principal Jusepin 2, mediante mejoras al proceso de separacion de

los médulos 11 y 1.
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Los equipos mencionados anteriormente, formardn parte del universo a
estudiar en el desarrollo de este trabajo en el cual, se realizara un anélisis
evaluativo a los equipos ya expuestos y de esta manera disefiar un nuevo sistema
de separacidon que pueda garantizar un incremento en la capacidad de separacion

gas/liquido de la Estacion Principal Jusepin 2.

1.2 OBJETIVO GENERAL

Incrementar la capacidad de separacion gas/liquido de la Estacién Principal

Jusepin 2, mediante la optimizacion del proceso de separacion del modulo 1T y I11.

1.2.1 Objetivos Especificos

v Recopilar informacion del disefio actual del sistema de separacion de los
modulos 11 y III de produccion.

v Evaluar los equipos de separacion de alta presion (500 Ipc) del modulo 1Ty 111,
con el objeto de determinar la posibilidad de manejar los fluidos que
provienen de lineas de 120 Ipc.

v" Proporcionar calculos de disefio de los equipos de separacion, enfriamiento y
depuracion.

v Evaluar la factibilidad de usar los equipos existentes de baja presion (35 Ipc)
para manejar los fluidos provenientes de los “nuevos” equipos de 120 Ipc o
incorporar un nuevo separador de baja presion.

v’ Disefiar nuevas lineas de gas y crudo.

v" Realizar evaluaciones econdmicas.
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1.3 JUSTIFICACION

La optimizacion de los procesos de separacion de fases, representa una
actividad de importancia, ya que con esta, se busca aumentar el valor de los
fluidos obtenidos por la explotacion de los yacimientos, mediante la evaluacion a

los equipos de separacion, en miras de mejorar la produccion.

Los andlisis que se realizan de un sistema de produccion, permite predecir el
comportamiento actual y futuro de un conjunto de pozos productores de
hidrocarburos. Como resultado de este analisis, se puede obtener por lo general

una mejoria en la eficiencia de flujo, o bien un incremento en la produccion.

Por esta razén, en los modulos II y IIT del Complejo Jusepin 2, se requiere
realizar una evaluacion a los equipos existentes que se encuentran disponibles, en
miras de incrementar la capacidad de separacion y de esta manera poder anticipar

los cambios que se puedan generar a largo plazo.

1.4 LIMITACIONES (Premisas).

v" Los calculos para el disefio de las lineas de crudo y gas estara limitado al
manejo de las ecuaciones utilizadas por el simulador comercial
PIPEPHASE™ en su version 8.1.

v" La evaluacién de los equipos estara limitada a considerar su forma original sin
posibilidad de alterar sus especificaciones.

v' Las lineas a disefiar estan condicionadas a la ubicacion de los equipos y
algunas tuberias que no se pueden alterar.

v' El trabajo se enfoca a realizar una ingenieria conceptual y a un estimado de

costos.
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v En las simulaciones que se realizaran con HYSYS se considera la distribucion
de flujo uniforme para cada uno de los modulos, con lo que se condiciona el

modelo; ya que no se dispone de una prueba de capacidad actual del médulo.
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CAPITULO II
FUNDAMENTOS TEORICOS

2.1 ESTACIONES DE FLUJO

El concepto moderno de una estacion de flujo se refiere al conjunto de equipos
interrelacionados para recibir, separar, almacenar temporalmente y bombear los

fluidos provenientes de los pozos que le son asignados.

El liquido (petréleo y agua) y gas asociado, proveniente de los pozos llega a la
estacion de flujo a un cabezal (Multiple) o “cafion” de produccion general y luego
a los separadores generales donde ocurre la separacion gas — liquido. El gas sale
por el tope de los separadores y va al depurador, donde deja los residuos de crudo
que pudieron haber quedado en la separacion. El gas limpio es enviado a las
plantas de compresion a través de las tuberias de recoleccion. El liquido es
enviado desde los separadores hacia los tanques de recoleccion, donde es
bombeado a los patios de tanques en tierra a través del sistema de recoleccion de

crudo (lineas de bombeo) correspondiente.

Los volimenes de liquido y gas de cada pozo son llevados a un separador (con
caracteristicas e instrumentos especiales) que permiten cuantificar los volimenes

de fluidos producidos por cada pozo.

Algunas estaciones de flujo, escogidas estratégicamente, son utilizadas como
punto de inyeccion de quimica deshidratante, cuya funcion es acelerar el proceso
de separacion crudo-agua y evitar la formacion de emulsiones fuertes. También se

utiliza, dependiendo del tipo de crudo, la inyeccidon de quimica antiespumante en
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los separadores, con el propdsito de minimizar la formaciéon de espuma que afecta

el proceso de separacion crudo-gas.

Las caracteristicas como dimension, ubicacion, y equipos de una Estacion de
Flujo (Figura 2.1) van a depender de las propias del campo, del tipo de fluido que
se maneja, de la configuracion y ubicacion de los pozos y de las instalaciones

aguas abajo asi como del factor econdémico.

Figura 2.1 Vista aérea de una Estacion de Flujo (Estacion Principal Jusepin-2).

2.1.1 Principales Funciones de las Estaciones de Flujo

Recolectar la produccion de diferentes pozos de un area determinada.
Separar el gas del liquido a distintas presiones.

Probar los pozos de manera individual.

Almacenar temporalmente la produccion obtenida.

Medir la produccion de gas y liquido.

AN NN N NN

Distribuir los fluidos (gas y liquido) a las demads instalaciones aguas abajo.
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2.1.2 Principales Componentes de una Estacion de Flujo

v/ Miuiltiples de produccién: son dispositivos que reciben el fluido transportado
por varias lineas de transferencia proveniente de los pozos productores. Estan
construidos de manera que permitan, en cualquier momento, desviar de la
corriente total, la produccion de un pozo en particular hacia el Sistema de
Prueba de Pozo para cuantificar su produccion individual.

v' Lineas de Flujo: simplemente son las distintas tuberias existentes en la
estacion que transportan un fluido determinado.

v' Separadores: son recipientes o dispositivos mecéanicos utilizados para separar
un fluido en sus diferentes fases.

v' Calentadores y/o enfriadores: empleados para controlar la temperatura de
los fluidos que se manejan en la estacion.

v Patio de Tanques: instalaciones que almacenan los volimenes de liquidos
producidos por la estacion. Se encuentran generalmente a condiciones
atmosféricas de presion. Pueden ser de techo flotante, en donde los recipientes
cilindricos poseen un techo moévil que tiene la finalidad de evitar la pérdida
por evaporacion de las fracciones mas livianas o de techo fijo los cuales
poseen un techo inmoévil. El tipo de tanque a utilizar depende directamente del
tipo de crudo que se recibira en ellos.

v' Sistema de Bombeo: empleado para llevar el liquido producido que se
encuentra en los tanques a los distintos puntos de distribucion.

v' Estaciéon Eléctrica: equipos empleados para suministrar la energia necesaria
para poner en funcionamiento los distintos dispositivos existentes en la
estacion.

v' Sistemas contra incendios: capaces de suministrar agua o agentes para las
labores de combate de incendios y enfriamiento de las estructuras de la

estacion de flujo.
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Otros sistemas que se pueden encontrar en las estaciones de flujo son los

siguientes:

v Tanques de productos quimicos (antiespumantes, agentes desmulsificantes,
etc.)

Bombas de inyeccion de productos quimicos.

Sistema de seguridad y pararrayos.

Sistemas de proteccion sobre corrosion.

Sistemas de manejo de raspadores.

Sistemas de manejo de gas de levantamiento.

Sistemas de venteo.

Sistemas de transmision de sefales.

NS N N N N N S

Sistemas de Aire de Instrumentos.

Las estaciones de flujo pueden ser de tipo manual, cuando su funcionamiento
depende del personal, o semiautomatica, donde parte de sus funciones se realizan

con controles automaticos.

Para realizar las mediciones de flujos de gas en la estacion generalmente se
emplean dispositivos que usan el método de presion diferencial como placas
orificio. Para la medicion del liquido existen diferentes métodos dentro de los
cuales estan el uso de flotadores, rotametros, aforacion directa e indirecta, conteo

de carga o descarga, desplazamiento positivo y coriolis.

En la figura 2.2 se pueden observar los diferentes componentes que se pueden

encontrar en una Estacion de Flujo Convencional.
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Figura 2.2 Componentes de una Estacion de Flujo Convencional.

2.2 SEPARADORES FiSICOS

La separacion es el proceso mediante el cual se aislan los diversos
componentes que posee el fluido proveniente de los pozos (crudo, agua y gas),
con el fin de optimizar el procesamiento y comercializacion de algunos de ellos

(crudo y gas) (Martinez 1990).

El término separador es aplicado a una gran variedad de equipos usados para
separar mezclas de dos o mas fases (figura 2.3). Estas mezclas pueden estar
formadas por: una fase vapor y una liquida; una fase vapor y una sélida; dos fases
liquidas inmiscibles (aceite/agua); una fase vapor y dos liquidas o alguna otra

combinacion de las anteriores.

El disefio apropiado de los separadores es de suma importancia, debido a que
estos tipos de recipientes son normalmente los equipos iniciales en muchos
procesos. Un disefio inadecuado puede crear un cuello de botella que reduzca la

capacidad de produccion de la instalacion completa.
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Figura 2.3 Separador horizontal bifésico.

2.2.1 Principios de la Separacion

En el disefio de separadores es necesario tomar en cuenta los diferentes estados
en que pueden encontrarse los fluidos y el efecto que sobre éstos puedan tener las

diferentes fuerzas o principios fisicos.

Los principios fundamentalmente considerados para realizar la separacion
fisica de gas, liquidos o s6lidos son: el momentum o cantidad de movimiento, la
fuerza de gravedad y la coalescencia. Toda separacion puede emplear uno o mas
de estos principios, pero siempre las fases de los fluidos deben ser inmiscibles y

de diferentes densidades para que ocurra la separacion (GPSA 1998).

2.2.1.1 Momentum (Cantidad de movimiento)

Fluidos con diferentes densidades tienen diferentes momentum. Si una
corriente de dos fases se cambia bruscamente de direccion, el fuerte momentum o

la gran velocidad adquirida por las fases, no permiten que las particulas de la fase
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pesada se muevan tan rdpidamente como las de la fase liviana, este fendémeno

provoca la separacion.

2.2.1.2 Fuerza de gravedad

Las gotas de liquido se separan de la fase gaseosa, cuando la fuerza
gravitacional que actia sobre las gotas de liquido es mayor que la fuerza de

arrastre del fluido de gas sobre la gota (ver Figura 2.4).

Fuerza de
arrastre del gas
sobre la Gota

iy
’ :
e ",
I A
[ |
| Gota de Liquido |
Dp
y
\\“_l_ L

Fuerza Gravitacional
sobre la Gota

L

Velocidad del Gas

Figura 2.4 Fuerzas sobre una gota de liquido en una corriente de gas.

Estas fuerzas definen la velocidad terminal o velocidad libre de asentamiento,

la cual matematicamente se presenta usando la siguiente ecuacion:

Vt:\/4'g'D“'(pl_pg) (Ecuacion 2.1)
3.pe C
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Se ha determinado que el coeficiente de arrastre (C’) es una funcion de la

forma de la particula y el nimero de Reynolds del flujo de gas, para efectos de

esta ecuacion la particula es considerada como una esfera rigida. El namero de

Reynolds se define como:

Donde:

Vi

Re

Pg

P1

_ 1488 .D,V,.p,
y7,

Re

Velocidad terminal de la gota de liquido [pie/seg].

:  Numero de Reynolds [adim)].

Aceleracion de la gravedad [32.174 pie/seg’].
Didmetro de la gota [pie].

Densidad del gas [Ib/pie’].

Densidad del liquido [Ib/pie’]

Viscosidad del fluido [cp]

(Ecuacioén 2.2)

Coeficiente de arrastre que depende del Numero de Reynolds [adim].

En soluciones donde la velocidad terminal y el didmetro de particula son

incognitas, un procedimiento iterativo aportara los valores de la variable. Para

evitar este procedimiento los valores del coeficiente de arrastre son presentados en

la figura 2.5 como funcion del producto del coeficiente de arrastre (C’) y el

nimero de Reynolds al cuadrado, esta manipulacion matematica elimina la

velocidad de la expresion (GPSA 1998).
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975X107 'pg 'D; -(pl _pg)

C(Re)* = 5 (Ecuacion 2.3)
y7,
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Figura 2.5 Coeficiente de arrastre de esferas rigidas.
2.2.1.2.1. Asentamiento por gravedad (Condiciones limites):

Como otros fenomenos de fluidos bifasicos, el coeficiente de arrastre alcanza

valores limites a altos nimeros de Reynolds (GPSA 1998).

2.2.1.2.1.1. Ley de Newton

En particulas relativamente grandes (aproximadamente 100 micrones o
mayores) el asentamiento por gravedad es descrito por la Ley de Newton. El
limite del coeficiente de arrastre es 0,44 para nimeros de Reynolds superiores
a 500. Sustituyendo este valor en la expresion dada por la velocidad terminal, se

obtiene:
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Vt = 1,74 \/g'm"("“pg) (Ecuacién 2.4)
Pg

Un limite superior para la Ley de Newton se alcanza cuando el tamafio de la
gota es tan grande que se requiere una velocidad terminal de tal magnitud que se
genera una excesiva turbulencia. La maxima gota que puede ser asentada puede

ser determinada por:

0.33

2

Dp=Kcr- (,uj (Ecuacion 2.5)
g e (p-px)

para la Ley de Newton el valor limite para el nuimero de Reynolds es 200000 y

Ker es igual a 18,13.
2.2.1.2.1.2. Ley de Stokes

A bajos numeros de Reynolds (menores que 2), existe una relacion lineal entre
el coeficiente de arrastre y el nimero de Reynolds (correspondiente a flujo
laminar). La Ley de Stokes aplica en este caso y la ecuacion para la velocidad

terminal queda como:

Vit = 1488 - g 'IEPZ'(PI-Pg) (Ecuacion 2.6)
U

El didmetro de particula correspondiente a un nimero de Reynolds igual a dos,
puede ser calculado usando un valor de Kcr igual a 0,0080. El limite inferior para
la aplicabilidad de la Ley de Stokes es un didmetro de particula aproximado de 3

micrones, mientras que el limite superior es de 100 micrones.
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2.2.1.3 Coalescencia

Las particulas muy pequefnias que se definen como “neblina” practicamente no
pueden ser separadas por gravedad. Estas gotas pueden coalescer para formar
gotas mas grandes que tendran un asentamiento por gravedad. La coalescencia es
el fendmeno que hace posible que las gotas de la fase dispersa se aglomeren y

formen una fase continua (Ver figura 2.6).

L
LI
e R L
L AR N
4.+ 1
-,n
. "L LAS GOTAS
T . CAENDEEIDO A
. LA ATRACCICN
.o. . .;; N m— CELA
ANy . GRAVEDAD
: . . ll‘
= ® . ‘
LAS PEQUERAS GOTAS COALESCEN PARA ‘
FORMAR GOTAS GRANDES

Figura 2.6 Fenoémeno de Coalescencia.

Se inicia al ocurrir choques entre gotas con fuerza suficientes para romper la
pelicula interfacial. Una vez en contacto fisico, el proceso se completa por fuerzas
superficiales. Sistemas de coalescencia en los separadores obligan al gas a fluir
por un camino tortuoso. La cantidad de movimiento de las gotas les causa choques
entre gotas, formando gotas de mayor tamafo. Estas gotas de mayor tamafio
pueden separarse del gas por gravedad. Las redes de alambres o mallas son tipicos

sistemas de coalescencia usados en los separadores bifasicos.
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2.2.2 Funciones que debe cumplir un Separador

Un recipiente bien disefiado hace posible una separacion del gas libre y de los

diferentes liquidos. Por ende, el objetivo es cumplir con las siguientes funciones:

v

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

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

Liberar parte de la fraccion gaseosa que pueda permanecer en la fase liquida.
Descargar, por separado, las fases liquida y gaseosa, para evitar que se puedan

volver a mezclar, parcial o totalmente.

2.2.3 Requisitos necesarios para el disefio de un Separador

Para satisfacer las funciones que debe cumplir un separador, es necesario tomar

en cuenta los puntos siguientes:

<\

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

Los flujos de las fases liquida y gaseosa deben estar comprendidos dentro de
los limites adecuados que permitan su separacion a través de las fuerzas
gravitacionales que actian sobre esos fluidos y que establezcan el equilibrio
entre las fases liquido-vapor.

La turbulencia que ocurre en la seccion ocupada principalmente por el gas
debe ser minimizada.

La acumulacion de espuma y particulas contaminantes deben ser controladas.
Las fases liquida y gaseosa no se deben poner en contacto una vez separadas.
Las regiones del separador donde se puedan acumular sélidos deben, en lo

posible, estar provistos de facilidades adecuadas para su remocion.
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v El equipo serd provisto de la instrumentacion adecuada para su
funcionamiento adecuado y seguro en el marco de la unidad/planta a la que
pertenece.

v" El separador requiere de valvulas de alivio, con el fin de evitar presiones
excesivas, debido a diferentes causas, por ejemplo: lineas obstaculizadas.

v El separador debe estar dotado de mandmetros, termdmetros, controles de
nivel, visibles; para hacer, en lo posible, revisiones visuales.

v Es conveniente que todo recipiente tenga una boca de visitas, para facilitar la

inspeccién y mantenimiento.

El cumplimiento de los puntos antes mencionados es fundamental para obtener
la eficiencia requerida. Por consiguiente, la separacion depende, con preferencia,
del diseno del equipo usado en el procesamiento y de las condiciones tanto

corriente arriba como corriente abajo.

2.2.4 Factores que se deben considerar durante el disefio de un Separador

A los efectos del disefio de un separador se deben considerar los parametros
que afectan el comportamiento del sistema, los cuales llevan a determinar, el tipo

de recipiente que se ha de utilizar.

2.2.4.1 Propiedades de los Fluidos

Cuando se disefia un separador, es necesario tomar en cuenta ciertos factores y
propiedades asociados con los fluidos que van a ser procesados. Entre ellos estan

los siguientes:

v' Las tasas de flujo minima y maxima del liquido y del gas y su respectivo

promedio.
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\

La temperatura y la presion de operacion del separador.

Las propiedades de los fluidos, tales como: densidad, viscosidad y
corrosividad.

La presion de diseno del separador.

El nimero de fases que debe manejar la unidad, por ejemplo: liquido - gas
(separador bifasico) o crudo — agua — gas (separador trifasico).

Las impurezas que pueden estar presentes en los fluidos, como arena, parafina
y otras.

La tendencia de los fluidos a formar espuma y su impacto en la corriente
aguas abajo.

El efecto de la velocidad de erosion.

Las variaciones transitorias de la tasa de alimentacion del separador.

La informacion sobre todos los elementos mencionados es necesaria para

determinar el disefio mecanico adecuado.

2.2.4.2 Condiciones Mecanicas de los Separadores

Seglin el manual de PDVSA Principios Basicos - Separadores (1995), los

separadores, para poder cumplir con las funciones y requisitos sefialados

anteriormente; deben poseer cuatro secciones principales (Figura 2.7). Estas son

las siguientes:

v
v
v
v

Primera seccion de separacion.
Secciodn de las fuerzas gravitacionales.
Seccion de extraccion de neblina.

Seccion de acumulacion de liquidos.
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SALIDADE GAS

SEPARACION POR

‘ SEPARADOR HORIZONTAL /
| COALESCENCIA

SEPARACIOI
PRIMARIA

_ r bdh kil
SEPARACION SECUNDARIA bbb

\ RECOLECCION DE LAS FASES LIQUIDAS
|
f

| SEPARADOR VERTICAL

Figura 2.7 Secciones principales en un separador.

2.2.4.3 Clasificacion y descripcion de los separadores

Los separadores pueden clasificarse, segin su forma en:

v" Separadores cilindricos.

v' Separadores esféricos.

v’ Separadores de dos barriles.

También los separadores cilindricos pueden clasificarse segun su orientacion en:
v’ Separadores verticales.

v Separadores horizontales.

Otra clasificacion seria de acuerdo a la manera de inducir fisicamente la

separacion:
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v’ Separadores por gravedad (tipico separador vertical gas — liquido)
v’ Separadores por impacto (separadores de filtro)

v’ Separadores por fuerza centrifuga (separadores centrifugos)

En la figura 2.8 se puede observar los diferentes tipos de separadores.

Dos cuerpos Cilindricos E=zféricos

ehy O

Figura 2.8 Distintos tipos de separadores.

A continuacion se hace una breve descripcion de los separadores mas usados
(verticales y horizontales) y asimismo se definird una de las innovaciones mas

recientes en separadores (separadores ciclonicos compactos).

2.2.4.3.1 Separadores Verticales

Son recipientes cilindricos colocados verticalmente para separar el petroleo y
el gas natural, en estos equipos la fase pesada decanta en direccion opuesta al flujo

vertical de la fase liviana. Por consiguiente, si la velocidad de flujo de la fase
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liviana excede levemente la velocidad de decantacion de la fase pesada, no se
producira la separacion de fases, a menos que esta fase pesada coalesca en una

gota mas grande (Martinez 1990).

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

extractor de niebla (GPSA 1998).

2.2.4.3.1.1 Ventajas

v' Empleados normalmente cuando la relacidon gas — liquido es alta y/o cuando se
esperan grandes variaciones en el flujo de gas.

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

v Ocupa poco espacio horizontal.

v La capacidad de separacion de la fase liviana no se afecta por variaciones en el
nivel de la pesada.

v" Facilidad en remocion de solidos acumulados.

2.2.4.3.1.2 Desventajas

v El manejo de grandes cantidades de fluido, fuertes variaciones en la entrada de
liquido, obliga a tener excesivos tamafios de recipientes, cuando se selecciona

esta configuracion.
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v Requieren mayor didmetro, que un tambor horizontal, para una capacidad
dada de gas.

v" Requieren de mucho espacio vertical para su instalacion.

\

Fundaciones mas costosas cuando se compara con separadores horizontales.
v" Cuando hay formacion de espuma, o quiere desgasificarse el liquido ya
recolectado, se requieren grandes cantidades de volumenes del mismo y, por

lo tanto, tamafios grandes de separadores verticales.

2.2.4.3.2 Separadores Horizontales

Es un cilindro instalado horizontalmente empleado generalmente cuando
existen grandes volumenes de liquidos, crudos espumosos y agua. En estos
equipos la fase pesada decanta perpendicularmente a la direccion horizontal de
flujo de la fase liviana, permitiendo que la fase liviana continua pueda viajar a una
velocidad superior a la velocidad de decantacion de la fase pesada discontinua

(hasta un cierto limite).

Estos separadores normalmente requieren un didmetro inferior al vertical
cuando las condiciones de flujo del gas son iguales. Esto se debe a que estos tipos
de recipientes tienen una interfase liquido-gas mayor que el vertical, lo cual ayuda
a la separacion. No obstante, su didmetro generalmente obedece a los
requerimientos de acumulacion del liquido (o liquidos separados, si el sistema es
trifasico), particularmente cuando éste debe cumplir con altos periodos de

residencia en el tambor (Martinez 1990).

2.2.4.3.2.1 Ventajas

v Normalmente empleados cuando la relacion gas — liquido es baja.

v Requieren de poco espacio para su instalacion.
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v Fundaciones mas economicas que las de un separador vertical equivalente.

<\

Por lo general, son més econdmicos.

v" Requieren menor diametro, que un separador vertical, para una capacidad
dada de gas.

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

v" Los volimenes de retencion facilitan la desgasificacion de liquido y el manejo

de espuma, si se forma.

2.2.4.3.2.2 Desventajas

v’ Variaciones de nivel de la fase pesada afectan la separacion de la liviana.
v" Control de nivel del liquido mas critico.
v Ocupan mucho espacio horizontal.

v" Dificil remocion de sélidos acumulados.

2.2.4.3.3 Separadores Ciclonicos Compactos

Durante los ltimos afios la tecnologia ha introducido variantes en el disefio de
separadores que conducen a incrementar la capacidad de las unidades, mientras se
reduce el tamafo y el peso de los equipos. Una de las innovaciones mas recientes
se refiere al uso de las fuerzas centrifugas para separar los fluidos que entran,
como alimentacion, al recipiente. A este tipo de unidades se les llama: separadores

ciclonicos.

Se describira la filosofia de operacion de una de estas innovaciones, los

Separadores Compactos Ciclonicos Gas - Liquido (Gas - Liquid Cylindrical
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Cyclone GLCC), los cuales fueron desarrollados en la Universidad de Tulsa a

través del Tulsa University Separation Technology Project (TUSTP).

El GLCC, es simple, compacto, de bajo peso y bajos costos de construccion y
operacion, a diferencia de los convencionales separadores pesados, grandes, con

altos costos de construccidon y mantenimiento y con altos tiempos de residencia.

Representa una alternativa de dimensiones compactas sin piezas internas, el
cual ya ha sido utilizado en diversos campos productores del mundo, obteniendo
resultados satisfactorios. Un esquematico el GLCC se muestra en la figura 2.9
Como se puede observar su construccién consiste en una tuberia de entrada
inclinada que provoca que el flujo entre en forma tangencial a una tuberia vertical
con salidas de gas y crudo en el tope y fondo. La entrada tangencial del flujo
multifasico produce un “swirling” o giro radial en descenso en el seno del GLCC,
el cual produce fuerzas centrifugas. La gravedad y las fuerzas centrifugas
asociadas con el efecto “swirling” son las responsables del proceso de separacion.
El fluido pesado es forzado hacia las paredes del equipo y el fluido liviano es
movido hacia el centro del GLCC, ocurriendo la separacion. Como resultado
existe un liquido en el fondo del equipo y gas en el tope del mismo. El arrastre
observado de liquido con la corriente de gas y las burbujas de gas observadas en el
seno del liquido es muy pequefio para este equipo. Esto hace que el GLCC sea un
equipo muy eficiente para la medicion de flujo de liquido y gas, y cuando es
usado con este objetivo las corrientes de salida son mezcladas nuevamente. Sin
embargo, otras aplicaciones de campo diferentes a la medicion han sido usadas.
Cuando se emplea el GLCC para separar las corrientes de gas y liquido, deben

emplearse sistemas de control.
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Ligeid Base | 50|

Figura 2.9 Esquema del Gas Liquid Cylindrical Cyclone (GLCC)

Las aplicaciones de campo que han sido usadas con este equipo son:
separacion primaria de crudo y gas costa adentro y costa afuera, medicion
multifasica, despojadores de liquidos (Knockout systems), depuradores de gas,
equipos de pruebas portatiles de pozos y controladores del flujo tapon o “slug

catchers”.

El desempefio del GLCC es fuertemente dependiente de las velocidades
tangenciales, causadas por el flujo de entrada al equipo. El régimen flujo en
entrada del equipo puede ser estratificado, slug o tapén, anular y burbujas
dispersas. En la figura 2.10 se muestran cada uno de estos regimenes de flujo. El
flujo pasa a través de una tuberia inclinada que permite la preseparacion del fluido
y garantiza un régimen estratificado en la entrada del equipo. En la entrada del
equipo, el fluido pasa a través de un area reducida o “nozzle”, el cual es el
elemento crucial que determina la distribucion del flujo y las velocidades
tangenciales dentro del cuerpo del GLCC. En la parte inferior del GLCC se forma
un vortice ubicado especificamente en la interfase gas/liquido. Cuando existen
grandes velocidades tangenciales de liquido, algunas burbujas de gas entran
dentro de la fase liquida pudiendo causar arrastre de gas con el liquido, este

fendomeno es conocido como “gas carryunder”. Cuando existen altas ratas de flujo
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de gas o liquido, el liquido pudiese ser arrastrado con el gas, este fendémeno es

conocido como “liquid carryover”

Slug Anular Disperso

Figura 2.10 Regimenes de flujo en la entrada del GLCC.

Con el objetivo de un mejor entendimiento del proceso y eliminar los
fenomenos indeseables de arrastre de liquido y/o gas es necesario caracterizar el
vortice de interfase gas-liquido y el comportamiento del fluido en todas las
secciones del GLCC. Existen muchos autores que han desarrollado modelos
mecanisticos que predicen el comportamiento de todos los efectos que se dan
lugar en el equipo: régimen de flujo en la tuberia de entrada o “Inlet”, distribucion
de velocidades, caida de presion en el equipo, eficiencia de separacion basada en
la trayectoria de burbujas y gotas arrastradas, distribucion de velocidades axiales y
tangenciales, entre otros efectos y estudios relacionados con los sistemas de
control y automatizacion. Todos estos modelos han permitido la creacion de
modelos computarizados y simuladores que reproducen los fendomenos que
ocurren en las diferentes regiones del GLCC. Todos estos trabajos han permitido
disefiar equipos que actualmente estdn siendo aplicados en campo, obteniendo

resultados muy satisfactorios.
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2.2.4.3.3.1 Ventajas

v

Con el empleo de la tecnologia ciclonica se aumenta de manera considerable
la capacidad de los separadores convencionales.

Dada la fuerza centrifuga que se emplea para generar el vortice, el
mantenimiento de los recipientes disminuye.

En aquellos casos donde se convierte en obligante el uso de quimicas para
romper el espumaje, el empleo de unidades ciclonicas proporciona ahorros
considerables por efectos de los antiespumantes.

En aquellos casos donde se acostumbre el empleo de separadores
convencionales trifasicos, la tecnologia ciclonica, de hecho, proporciona
ahorros evidentes, dado el uso de unidades més pequefias.

En instalaciones costa afuera, el empleo de unidades ciclonicas tiene ventajas
indiscutibles, debido a la disminucién del peso de los equipos y el incremento
de la capacidad operativa.

Se requieren didmetros mucho mas pequefios que los empleados en
separadores convencionales y compactos y no siguen las normas de esbeltez
para el disefio de separadores.

El tiempo de retencion del fluido dentro de la unidad es muy bajo porque la
separacion de las fases no se produce por efectos del tiempo de residencia.
Posibilidad de manejo de mayor volumen de gas a futuro con un arreglo
simple (colocacidon de una nueva seccion de tuberia a la entrada del equipo

GLCC con Dual Intel o doble entrada de liquido) (ver figura 2.11).
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Figura 2.11 GLCC con Dual Intel o doble entrada de liquido, para volimenes

elevados de gas.

2.2.4.3.3.2 Desventajas

v' El sistema de control del liquido en el GLCC debe ser muy rapido pues
facilmente el equipo puede inundarse. Por lo tanto, el sistema de valvulas de

control deben ser amplias para manejar grandes volimenes rapidamente.

2.2.5 Separadores Gas-Liquido

Se disefian para separar dos fases, la fase liquida de la gaseosa, por lo general
operando a una alta velocidad, la cual ocurre por la diferencia de densidades. Un
separador gas-liquido tiene dos secciones basicas. En la seccion superior, el gas
fluye hacia arriba, a través del recipiente y del extractor de niebla, y las gotas del
liquido caen en la fase del liquido. La seccion inferior permite que las burbujas de
gas en el liquido emerjan y pasen a la fase de gas. Siempre habrd un arrastre de
una fase a la otra, es conveniente mantener el arrastre dentro de limites razonables

(Martinez 1990).
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En algunas ocasiones, la seccion de manejo del liquido del separador tendra un
tamafio basado en el tiempo de retencion. El recipiente puede servir no solo como
un separador de fases, sino también como un recipiente compensador del liquido,
amortiguando las variaciones de flujo, de modo que los controles automaticos

aguas abajo puedan operar con un minimo de perturbacion (GPSA 1998).

Los separadores gas-liquidos son fabricados en tres configuraciones
basicas: vertical, horizontal y esférica. Cada una tiene ventajas especificas y su
seleccion se realiza por lo general de acuerdo con cudl de ellos produzca los

resultados deseados con un minimo de costo.

2.2.6 Depuradores

Los depuradores son separadores que no poseen:

v Capacidad para hacer una separacion gas-liquido, cuando los volimenes del
liquido pueden ser apreciables.
v' Tamaiio suficiente para que el asentamiento por fuerzas gravitacionales sea

Optimo.

La funcién basica de un depurador es remover pequefias cantidades del liquido
de una mezcla con predominio gaseoso. Su disefio se fundamenta en la primera
seccion de separacion, donde predominan elementos de impacto para remover las

particulas liquidas.

En los depuradores es frecuente la instalacion de dispositivos que garanticen la
produccion de gas libre de particulas de liquido o con la pureza deseada. Uno de

estos mecanismos internos es el tabique.
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2.2.7 Diseiio de los Procesos de Separacion en Separadores Bifasicos

Para que los separadores puedan cumplir con su funcién, poseen una serie
de componentes internos los cuales hacen que se cumplan con los principios de

separacion, y los mismos se llevan a cabo a través de cuatro secciones principales

2.2.7.1 Seccion de separacion inicial

Comprende la entrada de los fluidos al separador. Esta seccion permite
absorber la cantidad de movimiento de los fluidos de la alimentacion. En ella
también se controla el cambio abrupto de la corriente, lo que produce una
separacion inicial. Generalmente, la fuerza centrifuga originada por su entrada
tangencial en el envase remueve volimenes apreciables de liquidos y reorienta la

distribucion de los fluidos.

La corriente de entrada a un separador gas — liquido posee una velocidad
apreciable, por lo tanto, la cantidad de movimiento en la entrada del separador es
alta. Por este motivo, se hace necesario usar dispositivos como se muestran en la
figura 2.12, para producir cambios en la cantidad de movimiento, en la direccion

de los fluidos y en su aceleracion.

Deflector ciclonico

PLANCHA DEFLECTORA CODC DE B0

Figura 2.12 Tipos de deflectores
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Los dispositivos antes mencionados pueden clasificarse en dos grupos: los
deflectores y los de tipo ciclon. Los primeros trabajan por agitacion mecanica y se
disefian en forma de placa, angulo, cono o de semiesfera. El objetivo de los
deflectores es lograr un cambio rapido en la direccién y en la velocidad de la
corriente de entrada, siendo ésta la razon predominante para que se produzca la

separacion gas — liquido en la primera seccion.

El disefio de los deflectores se basa fundamentalmente en que deben resistir la
carga que origina el impacto de los fluidos a la entrada del separador. Los conos y
las semiesferas son los dispositivos mas ventajosos, ya que con ellos se produce
una menor cantidad de perturbaciones y, en consecuencia, se reducen los

problemas de emulsiones, los cuales se generan por la recombinacion de los

fluidos.

El segundo grupo lo integran los de tipo ciclon. Estos funcionan mediante
fuerzas centrifugas, en lugar de la agitaciéon mecénica que caracterizan a los de
primer grupo. La entrada de los fluidos al separador con esta clase de mecanismo
se hace mediante una chimenea ciclonica, como se muestra en la figura 2.13.
Algunas veces, en el caso de los separadores verticales, se introduce el liquido
forzando el fluido a dirigirse tangencialmente hacia las paredes internas del
separador. Esta practica puede generar la formacion de un vortice. Si tal cosa
ocurriera, la unidad quedaria desactivada y el gas se iria con el petroleo por la

parte inferior del recipiente.

SALIDADE GAS

SALIDA DE LIQUIDO EMTRADADE FLUJO

Figura 2.13 Deflector tipo ciclon.

58



CAPITULO I FUNDAMENTOS TEORICOS

2.2.7.2 Seccion de las fuerzas gravitacionales.

En esta parte, las fuerzas gravitacionales tienen una influencia fundamental.
Las gotas de liquido que contiene el gas son separadas al maximo. Este proceso se
realiza mediante el principio de asentamiento por gravedad. En este caso, la
velocidad del gas se reduce apreciablemente. En consecuencia, la corriente de gas

sube a una velocidad reducida (Martinez 1990).

Las fuerzas de gravedad dominan el proceso de separacion. Las gotas del
liquido estan sometidas a la influencia de varias fuerzas, siendo las principales la
de gravedad y las originadas por el movimiento del gas (Figura 2.14). Las fuerzas

de flotacion son pequeiias, si la turbulencia es controlada.

Como se puede apreciar en el diagrama de la Figura 2.14, el comportamiento
de una gota de liquido en un separador vertical es diferente de su comportamiento
en un separador horizontal. En el separador vertical, las resultantes de la
sumatoria de las fuerzas poseen una direccion vertical, mientras que en el
horizontal las resultantes siguen una direccion inclinada. Esta diferencia hace
posible que la velocidad del gas en un separador horizontal pueda alcanzar valores

mayores que los que se obtienen en uno vertical.

Separador Vertical Separador Horizontal
W A Ry T R
W TR
- - -
A \
. —p Delzas
a "
Y —p Flotacion
g__. ,
e Gravedad
4__:.. ; — aveda
’E-L_ —p Resultarte
- . L
s e i)
Pt iy

Figura 2.14 Fuerzas que intervienen en el proceso de separacion.

59



CAPITULO I FUNDAMENTOS TEORICOS

Existe una velocidad critica del gas. Cuando se trabaja por debajo de ella, las
fuerzas de gravedad controlan el movimiento del gas. Por consiguiente, al disefiar
esta seccidn es necesario tratar de obtener una velocidad menor que la critica, con
el fin de lograr que las fuerzas de gravedad hagan caer las gotas del liquido y que
¢éstas no sean arrastradas por el gas. Esto indica que para obtener las dimensiones

de esta seccion, es fundamental poder calcular lo mejor posible ese parametro.

Una vez determinada la velocidad critica, se puede conocer la seccion
transversal minima del separador, lo cual se logra dividiendo el flujo volumétrico

del gas, en condiciones de operacion entre la velocidad.

La velocidad critica se puede predecir mediante las relaciones que se derivan

de la ley de caida de Newton, la cual se expresa de la forma siguiente:

pPr—pPe
Pg

Vc:K

(Ecuacion 2.7)

donde:
K: constante de Souders y Brown.
pi: densidad del liquido en condiciones de operacion [Ibs/pie’].

pg: densidad del gas en condiciones de operacion [Ibs/pie’].

La importancia del valor de la constante K, en la ecuacion de Souders y
Brown, es uno de los parametros que mayor relevancia tiene en el momento de
predecir el comportamiento de los fluidos dentro de un recipiente. En cierto modo,
es el valor que acerca o aleja las predicciones del funcionamiento real del sistema

(Martinez 1990).
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Cuando se habla de la constante K, existen dos consideraciones principales:

v' La primera de ellas es la que utiliza la Asociaciéon de Productores y
Procesadores de Gas de los E.U.A., siguiendo este criterio, el valor de K es
igual a 0,35 (a 100 Ipcm) y disminuye una centésima (0,01) para cada 100 Ipc.

v El segundo procede de la norma britanica y ha sido asimilado por PDVSA ¢
incluido en su propia normativa. En este caso se comparan las tasas masicas
(expresadas en Lbs/seg) del liquido y del gas en el separador (WI/Wg) para

escoger el valor correspondiente de K.

Es indudable que la seleccion de uno u otro criterio tendra un impacto
determinante en la velocidad critica del gas dentro del separador y, por lo tanto, en
la seleccion del diametro. Para los fines de este estudio, se utilizara el criterio
adoptado por PDVSA, proveniente del sistema britanico, el mismo establece lo

siguiente:
v Separadores Verticales y Depuradores

La seleccion del valor de la constante K, para los separadores verticales y
depuradores, atiende las tasas masicas del gas y del liquido depositado en la
unidad. El usuario de esta informacion debe conocer todo lo relativo al
comportamiento de las fases en las mezclas de hidrocarburos, de modo tal que

pueda calcular la relacion W1/Wg, asi:

Wi Wi Wi
WL 0,15 k= 01<Wl 5.\ >0,1; k=02
We 0,1, 0,35 Wg< 1,0; k=0,25 We 0,1, 0,20

Donde WI1, Wg: Tasa de flujo de liquido y de vapor respectivamente, Ib/seg.
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v" Separadores Horizontales

En el caso de los separadores horizontales, la seleccion de la constante de
Souders y Brown se basa en la relacion longitud (pie)/didmetro (pie) del

recipiente, considerada de costura a costura. El valor madximo que se permite es K

igual a 0,7.
25< L <40, k=04 40< L<60; k=05
D ’ D
1/2
Ly6.0:K =05 *[ L ]
D Lbase
Donde:
Lbase _ 0,6
D

En consecuencia, el factor K, en la mayoria de los casos, es mayor en un
separador horizontal que en uno vertical. Ademas, en los separadores horizontales

se introduce un factor de correccion por longitud que incrementa el valor de K.

Un incremento en el valor de K puede ocasionar un aumento en el arrastre del
liquido en la fase gaseosa. La calidad del gas que se desea obtener, ya sea rico o

pobre en componentes pesados, depende en parte de la velocidad permitida.

Generalmente, el flujo volumétrico del gas se conoce en condiciones normales.
Por lo tanto, para convertir este flujo en condiciones operacionales, se usa la

ecuacion siguiente:

Qo= QN[];I: j[;:j(Z) (Ecuacion 2.8)
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Donde:

Q.: Flujo volumétrico de gas en condiciones operacionales [pies/seg].
Qn: Flujo volumétrico de gas en condiciones normales [PCND].

Px: Presion en condiciones normales [Ipcal].

P,: Presion operacional [Ipca].

Tn: Temperatura normal [°R].

T,: Temperatura operacional [°R].

Z: Factor de compresibilidad [adim].
La densidad del gas se puede calcular con la ecuacion:

_ (Po)(v£)(28,9625)

(Ecuacion 2.9)
(10,732)(To)(Z)

Donde:

vq: gravedad especifica del gas.

Para determinar la velocidad del gas, es necesario tomar en cuenta su tendencia
a la formacion de espuma. En esta circunstancia, se puede usar cualquier de las

siguientes alternativas:

v' Se pueden instalar tabiques enderezadores o placas en la seccion central de la
unidad como se muestra en la figura 2.15. De esta manera, se logra reducir la
turbulencia y se obtiene un asentamiento con menor cantidad de espuma.

v" Permitir que el tiempo de retencion sea lo suficientemente grande como para

garantizar la separacion y reducir de modo apreciable la formacion de espuma.
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Figura 2.15 Rompe Espuma

2.2.7.3 Seccion de extraccion de neblina o coalescencia

La mayoria de los separadores utilizan, como mecanismo principal de
extraccion de neblina, la fuerza centrifuga o el principio de choque. En ambos
métodos, las pequenias gotas de liquido se separan de la corriente de gas en forma

de grandes gotas, que luego caen a la zona de recepcion de liquidos.

Una vez que el gas sale de la seccion dominada por las fuerzas de gravedad,
entra al extractor de niebla (figura 2.16), en el cual se remueven las gotas del
liquido que quedan en el gas. Estos dispositivos son convenientes cuando se
necesitan que el gas que sale del separador sea lo mas seco posible. Se suele
hablar de un arrastre permitido de un GPM = 0,1 a 0,2 (galones por cada mil pies

cubicos de gas).

Figura 2.16 Extractores de niebla
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En la figura 2.17 se muestran ejemplos de extractores de tabiques. El gas fluye

a través de estos y hace que las gotas golpeen las paredes del deflector y cambien

de direccion. Posteriormente se asientan.

Figura 2.17 Extractores de tabiques.

La figura 2.18 ofrece otros dos tipos de dispositivos, uno de alambre y uno de
malla de arcos metdlicos. La efectividad de estos dispositivos depende de la

velocidad del gas. Cuando se trabajan a velocidades muy altas o muy bajas, los

extractores son poco efectivos.

a. Malla b. Cilindros

Figura 2.18 Dispositivos para la recuperacion de liquidos
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2.2.7.4 Seccion de recepcion de liquidos

Los liquidos separados en las secciones anteriores se acumulan en la parte
inferior del separador, por lo tanto, se requiere de un tiempo minimo de retencion
que permita llevar a cabo el proceso de separacion. También se necesita un
volumen minimo de alimentacion, en especial cuando el flujo es intermitente. Esta
parte posee controles de nivel para manejar los volimenes de liquido obtenidos

durante la operacion.

Esta parte se disefia sobre la base del lapso que un pequefio volumen de liquido
permanece en el separador, el cual se denomina tiempo de retencion y debe ser tal

que permita la salida del gas atrapado en el fluido.

Para crudos livianos y medianos, el tiempo de retencion es alrededor de tres
minutos. Sin embargo, cuando existen problemas de emulsiones, los tiempos de
retencion deben ser mayores. La norma PDVSA N° 90616.1.027 para el disefio de

separadores tienen advertencias especificas sobre esta materia.

Para los separadores verticales aplica lo siguiente:

v Un minuto y medio para destilados y petroleo crudo con gravedad de 40° API
0 mayor.

v Tres minutos para petrdleos crudos que sean catalogados como no espumosos,
en condiciones operacionales y gravedades API entre 25 y 40 °.

v" Cinco minutos para petroleos crudos que sean considerados espumosos y/o

gravedades API por debajo de 25°. Se debe permitir un méximo de 37,8
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Lts/min (10 gal/min) de liquido por pie cuadrado de area de separacion. Esta
es una regla practica que en muchos casos trabaja satisfactoriamente; no
obstante, debe ser utilizada con cuidado, ya que su respuesta es solo

aproximada.

v Proveer un volumen de oleaje adecuado.

v' Asegurar una profundidad conveniente para evitar que el gas sople
violentamente y dejar un espacio de separacion suficiente para evitar el
arrastre del liquido.

v Proveer el espacio adecuado para evitar que la fase de agua se vuelva a

mezclar con la fase aceitosa.

Para los separadores horizontales, el tiempo de retencion del liquido debe ser el
mismo que el especificado para los separadores verticales. Para el caso especifico
de los separadores trifasicos, se recomienda utilizar un tiempo de retencion
minimo de cinco minutos para la separacion de las dos fases liquidas (agua y
petroleo); no obstante, si el espacio lo permite se deben emplear separadores

horizontales.

Para los depuradores de gas, el tiempo de retencion del liquido debe ser menor
o igual a 1 minuto en caso de que haya arrastre de liquido Tr < 1 min. El tiempo
de residencia del gas en el depurador debe ser mayor que el tiempo que necesita la
gota de liquido para salir de la fase gaseosa. La capacidad méaxima de liquido a
manejar por el depurador debe ser menor o igual al cinco por ciento p/p del gas

manejado por el mismo. Cap. Max. de liquido < 5% p/p.

En cualquier recipiente es factible que, al descargar los fluidos por la parte
inferior, se forme un vortice, el cual es un remolino originado en el separador por

efectos de la rotacion de los fluidos. Puede aparecer espontdneamente, cuando se
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abre la valvula para descargar liquido o como consecuencia de una rotacion
inducida. Al producirse el remolino, el fluido tomara la apariencia de un embudo
que descarga el gas por la parte inferior y el recipiente ya no actuara como
separador. Es logico que deban colocarse mecanismos capaces de evitar la
formacién de los remolinos. La Figura 2.19 ilustra algunos tipos de vortices y los

dispositivos que se usan para evitarlos.

Tipos de Vortices Dispositivos

v &

S
'ﬂ“‘T

; JE 4F 1C

L]

Figura 2.19 Tipos de vortices y dispositivos

2.2.8 Problemas de Operacion de los Separadores

Los principales problemas que se presentan en la operacion de un separador
son: crudos espumosos, arena, parafina, emulsiones y escape de liquido o de gas 'y
desgaste por la erosion producida por el fluido, en especial cuando tiene arena. A

continuacion se discuten cada uno de ellos.

2.2.8.1 Rompe olas

Cuando se tienen separadores horizontales muy largos, se debe evitar la
propagacion de las ondulaciones y los cambios de nivel en direccion longitudinal
que se producen por la entrada subita de tapones de liquido dentro del separador.

Para eliminar dichas ondulaciones es usual colocar placas en sentido transversal al
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separador, conocidas como rompe-olas. Dichas placas son de gran utilidad para
las labores de control de nivel, evitando medidas erroneas producto del oleaje

interno (ver Figura 2.20).

Figura 2.20 Rompe olas.

2.2.8.2 Crudos Espumosos

Con frecuencia, el espumaje es causado por las impurezas y el agua presentes
en el crudo, que no se hayan podido remover antes de que la corriente llegue al
separador. Muchos productos quimicos, como los inhibidores y anticorrosivos
agregados directamente a las tuberias, son formadores de espuma, la cual impide
el buen funcionamiento del separador. Otra de las causas de este problema puede
ser el incremento del volumen de gas por encima de los niveles que el separador

esta en capacidad de manejar, lo cual aumenta la velocidad en el sistema.

Los problemas principales que causa la espuma son:

v" Dificultad para controlar el nivel de liquido.
v Inconvenientes para obtener las condiciones Optimas, a fin de separar el gas

del liquido, debido al volumen que ella ocupa.
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v' Probabilidad de que tanto el gas como el liquido puedan salir del separador

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

Es importante senalar que el espumaje depende, entre otros parametros, de la
presion de operacion y de las caracteristicas del liquido en las condiciones de
separacion. Asimismo, es recomendable tener presente que, al bajar la presion de

la unidad, aumenta el volumen del gas en la misma proporcion.

La capacidad del separador puede aumentarse mediante el empleo de los
inhibidores de espuma. No obstante, cuando se disefia un separador no debe
tomarse en cuenta el efecto del inhibidor, ya que su accion esta en funcion de las
caracteristicas del crudo, las cuales cambian a lo largo de la vida del yacimiento.
Adicionalmente, el costo de los inhibidores puede, en muchos casos, hacer

prohibitivo su uso.

Una medida muy sana y recomendable es hacer el disefio considerando la
presencia de espuma, de tal manera que al dejar el espacio necesario para manejar

esta fase, no se necesite el empleo de los inhibidores.

Para un operador es muy importante haber determinado las causas probables de
la generacion de espuma. Por esta razon, se suele clasificar las espumas, segiin su

origen, en:

v" Espumas de tipo mecanico: aquellas que se producen como consecuencia de
los volimenes o velocidades del fluido demasiados altos dentro del separador.
v' Espumas de tipo quimico: formadas por el uso indebido de productos

quimicos, que se convierten en generadores de espuma.
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Para determinar el origen probable de la espuma, se recomienda tomar dos
muestras de fluido en recipientes limpios y batirlas el mismo nimero de veces. Si
al dejar descansar el recipiente, ella desaparece en forma rapida, esto indica que es
de tipo mecénico. Lo contrario invita a indagar sobre cuales son los productos

quimicos responsables del espumaje.

2.2.8.3 Arenas

La presencia de arena es frecuente en el crudo de los campos venezolanos. Los

principales problemas ocasionados por la arena son:

v El taponamiento de los dispositivos internos del separador.
v" La erosion y corte de valvulas y lineas.

v La acumulacion en el fondo del separador.

La obstruccion de los dispositivos internos no debe perderse de vista en el

disefio y hay que evitar ubicarlos en las zonas donde la arena pueda acumularse.

Es posible incluir en el disefio los dispositivos que trabajen con fluidos a
presion mediante toberas de inyeccion, que hagan posible la remocién parcial de
la arena acumulada. Cuando los fluidos son arenosos, es conveniente instalar

valvulas y elementos resistentes al efecto abrasivo de la arena.

2.2.8.4 Velocidad de erosion

Este parametro se define como la méxima velocidad hasta donde se puede
permitir que se produzca una erosion aceptable o aquella por encima de la cual el

desgaste del material es exagerado.
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Es muy comun que se disefien tuberias, boquillas de separadores y recipientes,
sin tomar en cuenta la acciéon erosiva del gas dentro de las tuberias y el
subsiguiente desgaste que puede generar. Para evitar la destruccion acelerada del
material, es conveniente mantener presentes las velocidades limites con las cuales

debe trabajar la unidad.

Ve =—— (Ecuacion 2.10)

Donde:
V.: Velocidad de erosion [pies/seg].

= 125 para servicio intermitente.
k: Constante empirica
= 100 nara servicio continuo.

Pm : densidad de la mezcla [Ib/ pie’].

Es importante resaltar que esta teoria es empirica y s6lo es aplicable en algunos
casos, debido a que la velocidad erosional es calculada a partir de la densidad de
la mezcla. Los efectos de la arena incrementan las velocidades erosionales en las
tuberias. Por otro parte, el material de la tuberia facilitard o no la erosion, para
materiales duros la erosion disminuye y para materiales blandos la erosion es
mayor. Por lo tanto la velocidad erosional no s6lo depende de la densidad,
también depende del material de la tuberia y de los componentes abrasivos que

tenga el fluido.
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2.2.8.5 Parafinas

El funcionamiento de un separador se puede afectar con la acumulacion de
parafina. Por ejemplo, las mallas de alambre metalico, en muchas ocasiones, no
operan adecuadamente debido a la acumulacion de parafina. Cuando esto ocurre,
se debe usar otro dispositivo o crear sistemas de inyeccion de vapor que permitan
la limpieza de las regiones propensas a taponamiento. Sin embargo, no siempre es
posible tomar en cuenta la influencia de las parafinas en la inclusion de estos
dispositivos al disefiar un separador, ya que esto depende de las caracteristicas del

crudo, las cuales cambian a lo largo de la vida del yacimiento.

2.2.8.6 Emulsiones

Las emulsiones suelen constituir un problema en los separadores de tres fases.
Cuando existe esta tendencia, el tiempo de asentamiento requerido para obtener la
separacion entre el agua y el crudo puede ser apreciable. Este tiempo, muchas
veces, suele ser varias veces mayor que el necesario para la separacion gas-
liquido. En estas circunstancias, resulta mas conveniente remover el agua y el
crudo mezclado y, después, procesarlos en un sistema de deshidratacion
convencional. Esto establece la diferencia entre un separador trifdsico y uno
bifasico; este ultimo considerablemente mas econdémico. El tiempo de
asentamiento también se puede reducir mas alld de los valores utilizados en el
disefio, mediante el uso de calor en la seccion liquida o en la alimentacion del

separador.

Es factible que, en ocasiones, se detecte la presencia de gas en el petroleo que
sale por la parte inferior del recipiente. Esto indica que la unidad no funciona de
manera apropiada. Las razones que pudieran producir esta falla son las siguientes:

bajo nivel de liquido, efecto de vortice y fallas en los controles de nivel.
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2.2.9 Dimensiones del Separador

Se puede decir que en un separador horizontal el volumen asignado para la
zona gaseosa esta comprendido entre la mitad y las 2/3 partes del volumen total
del separador. De cualquier forma, el disefiador podra escoger la seccion que
especificamente se necesite para el gas. Al estudiar el calculo y dimensionamiento
de la unidad, se podra entender mejor la manera de distribuir el area de la seccion
transversal del cilindro para cada una de las fases. Las relaciones optimas de la
razén de longitud/didmetro estan comprendidas entre 4 y 6, aunque en unidades
horizontales pudieran ser mayores de 6. Es importante sefialar que resulta mas
econémico aumentar su longitud antes que el didmetro. Utilizando los
simuladores preparados para tal fin, el lector podréd ir variando cada uno de los
pardmetros para estudiar su impacto econdmico. A continuacion se presentan los
principales factores que intervienen en el disefio del equipo y los parametros

basicos de los cuales depende el disefio.

Tabla 2.1 Principales parametros y sus determinantes.

PARAMETROS DEPENDE DE

a) Seccion transversal de la zona de gas. | Velocidad critica.

b) Caudal de gas que puede manejar. Area disponible para el gas.

¢) Volumen de retencion de liquido. Caracteristicas del crudo y tiempo de

retencion asignado.
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2.2.10 Criterios para dimensionar orificios y dispositivos de entrada y salida
al Separador.

El didmetro de las entradas y salidas debe ser un poco mayor que el de la
tuberia que va al separador. Esto tiene como finalidad disminuir las pérdidas por
efectos de la entrada y salida de los fluidos al recipiente. El disehador necesita
tener en cuenta que el uso de los didmetros muy grandes para la descarga de
liquidos facilita la formacion de remolinos, lo cual puede desactivar al separador.

Para evitar esos problemas se suelen instalar rompevortices.

Las normas PDVSA 90616 1 027 para el disefio de separadores establecen las
velocidades permisibles en las boquillas de entrada y salida del gas y del liquido,

con las cuales se pueden calcular y seleccionar los didmetros con gran exactitud.

Tabla 2.2 Velocidades permisibles en las boquillas.

Velocidades Maximas en Boquillas (pies/seg)

Boquilla de Alimentacioén 30
Boquilla de Salida de Gas 60-90
Boquilla de Salida de Liquido 3-10

2.2.11 Parametros que intervienen en el disefio de Separadores

Al iniciar el disefio de un separador, s6lo la experiencia anuncia la posibilidad
de que se trate de un recipiente vertical u horizontal. La secuencia del calculo y el
costo comparativo de los recipientes son los que van a sefialar la factibilidad de

usar un determinado recipiente.
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Los principales parametros que entran en juego para hacer la decision son los

siguientes:

2.2.11.1 Composicion del fluido que se va a separar

Es cierto que la mayoria de los ingenieros analizan con antelacion la
composicion de la alimentacion, sino que parten de un determinado volumen y
tipo de fluido supuestamente conocido al hacer la seleccion. Pese a esto, es
conveniente que el disefiador esté familiarizado con el concepto de equilibrio de
fases y separacion instantanea, con el fin de predecir cual seré la cantidad del gas
y del liquido que se formarian en el separador, en las condiciones de presion y

temperatura del disefio.

2.2.11.2 Caudal del gas en condiciones normales

Para disefiar un separador es preciso conocer los volimenes de gas y de liquido
que se va a manejar durante la vida util del proyecto. La variaciéon de estas
cantidades en el tiempo y el impacto de los cambios estacionarios obligan a

verificar el comportamiento del separador en las condiciones mas desfavorables.

2.2.11.3 Presion y temperatura de operacion

El estudio previo de las variaciones de la presion y temperatura en el sitio
donde se instalara la unidad afectara, de manera determinante, la seleccion del
equipo. La mayoria de los operadores no se detienen a pensar en como se afectan
las condiciones de operacion al bajar la presion. Existe la seguridad de que al
elevar la presion podria fallar el material; pero no se analiza el incremento de la
velocidad dentro del sistema al bajarla; un descenso abrupto, manteniendo
constante el caudal, eleva la velocidad interna del equipo, produce espuma,

arrastre de los fluidos y puede volar el extractor de niebla.
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2.2.11.4 Factor de compresibilidad del gas en condiciones de trabajo

(operacion)

El valor de Z determina el volumen del gas en las condiciones de operacion. El
disefiador debera seleccionar el modelo mas conveniente para que los resultados

coincidan con los valores del campo.

2.2.11.5 Densidad de los fluidos en las condiciones de operacion

La densidad de los fluidos dentro del separador intervienen de modo directo.
Es facil calcular la densidad del gas en las condiciones de operacion. En el caso de
los liquidos, muchas personas trabajan en condiciones normales, bajo el supuesto
de que el efecto de los cambios de presion y temperatura afectan muy poco los

resultados finales.

2.2.11.6 Velocidad critica del gas dentro de la unidad

El célculo de la velocidad del gas dentro del separador es uno de los factores
que con mayor énfasis influye en la respuesta. La eleccion del valor de la
constante K y la determinacion de la velocidad dentro del recipiente son las
decisiones mas importantes al hacer la seleccion. Todo esta en intima conexion
con el diseno interno del separador y debe corresponderse con la maxima

velocidad garantizada para que la separacion se produzca con eficiencia.

Muchos fabricantes compiten favorablemente bajando el tamafio del separador
al incrementar la velocidad del gas. Esto, por logica, afecta el volumen disponible

para almacenar los liquidos en la parte inferir el separador.
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2.2.11.7 Tiempo de retencion asignado al liquido

La normativa de PDVSA recomienda la seleccion del tiempo de residencia del
petrdleo, con base en la gravedad API del fluido. Asi, un petréleo mayor de 40°
API debera tener un tiempo de residencia de 1,5 minutos. Para fluidos entre 25°
API y 40° API, se recomienda reservar entre 2,0 y 5,0 minutos para petroleos

pesados y/o espumosos.

2.2.11.8 Dimensionamiento del Separador

Al completar los célculos que sirven de soporte para seleccionar la unidad, el
disefiador tiene la obligacion de indicar las dimensiones minimas del recipiente
que desea comprar. La factibilidad de someterse a una u otra normativa o de
aceptar la forma como el fabricante construye sus equipos debe ser analizada

conscientemente.

2.3 ENFRIADORES POR AIRE

Estos son empleados para enfriar fluidos que pasan dentro una tuberia
utilizando el aire del ambiente como agente refrigerante. Estos enfriadores de aire
consisten de uno o mas ventiladores de flujo axial, velocidades relativamente
bajas y diametros grandes, que forzan o inducen al aire a fluir a través de un banco

de tubos, generalmente con aletas.

Los enfriadores de aire usualmente estdn compuestos de haces rectangulares
que contienen varias filas de tubos en un espaciado triangular. La transferencia de
calor generalmente es en contracorriente, el fluido caliente entra por la parte arriba

del haz y el aire fluye verticalmente hacia arriba a través del haz. Los haces
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pueden estar superpuestos, colocados en paralelo, o en serie (Manual PDVSA

Principios Bésicos — Intercambiadores de Calor 1995).

Estos tipos de intercambiadores pueden clasificarse como de tiro inducido y
forzado. En los de tiro forzado la seccion de tuberias se encuentra localizada en la
cara donde se produce la descarga del intercambiador, mientras que en los de tiro
inducido la seccidon de tuberias se encuentra ubicada en la cara donde se produce
la succion del intercambiador. Para ecuaciones de disefio de enfriadores ver

apéndice D.

2.3.1 Tiro Inducido

2.3.1.1 Ventajas

v" Mejor distribucion del aire a través de la seccion de tuberias.
v" Menor posibilidad de recirculacion del aire caliente.
v" Reduce el efecto del sol, lluvia y granizo, puesto que el 60% de seccion areal

esta cubierta.

2.3.1.2 Desventajas

v" Requiere de mayor cantidad caballos de fuerza puesto que el intercambiador
estd localizado en la parte donde esta el aire caliente.

v La temperatura del aire residual esta limitado a unos 200 °F, para prevenir
posibles dafios en las aspas del intercambiador, cojinetes, y otros componentes
mecanicos que se encuentren en la linea de flujo del aire caliente.

v Los componentes del intercambiador estan menos accesibles al momento de

realizarles un mantenimiento.
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v Cuando la temperatura de los fluidos que pasan por las tuberias esté por
encima de los 350 °F, se recomienda el uso de los sistemas de tiro forzado, ya
que de otra forma pueden presentarse problemas en los ventiladores al estar

expuestos las aspas y cojinetes a elevadas temperaturas.

2.3.2 Tiro Forzado

2.3.2.1 Ventajas

v Requiere de menos caballos de fuerza que los de tiro inducido ya que el
intercambiador se encuentra en la zona de aire “frio”.

v" Mejor accesibilidad a los componentes mecanicos al momento de realizar un
mantenimiento.

v" Facil adaptacion para la recirculacion del aire caliente cuando los climas son

frios.

2.3.2.2 Desventajas

v" Poseen una pobre distribucion del aire a través de la seccion de tuberias.
v Grandes posibilidades de recirculacién de aire caliente debido a la baja
velocidad de descarga a los alrededores.

v Las tuberias estan expuestas totalmente a los efectos del sol, lluvia y granizo.
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Figura 2.21 Tipos de Enfriadores.

2.4 FLUJO DE FLUIDOS EN TUBERIAS

Segtin el manual del CIED “M¢étodos de Levantamiento Artificial” (1997), las
correlaciones para flujo multifasico en tuberias se realizan con la finalidad de
determinar la habilidad que tiene un pozo conjuntamente con sus lineas de flujo
superficiales para extraer fluidos del yacimiento. Esta habilidad representada
graficamente en un eje de coordenadas Pwf vs. g, genera una curva que se conoce

comunmente como curva de demanda de la instalacion.

Esta curva de demanda es independiente de la curva de oferta y para su
obtencion es necesario realizar un estudio del flujo multifasico en tuberias tanto
verticales como horizontales que permitira calcular las perdidas de presion de los

fluidos a lo largo del pozo y de las lineas de flujo superficiales.

Entre las correlaciones que permiten estimar la caida de presion en tuberias
verticales para flujo multifasico se encuentran las ideadas por: Hagedorn y Brown,
Duns y Ros, Orkiszewski, Beggs & Brill, entre otros. Mientras que para tuberias
horizontales las utilizadas son: la de Duckler y colaboradores, Eaton y

colaboradores y Beggs & Brill. Para el uso de cualquiera de estas correlaciones es
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necesario conocer las propiedades fisicas de los fluidos transportados en el
sistema tales como: densidad, viscosidad, relacion gas en solucidon-crudo, factor
volumétrico de formacion del petroleo, factor volumétrico de formacion para el

gas, factor volumétrico de formacion para el agua.

2.4.1 Numero de Reynolds (Economides)

Las investigaciones de Reynolds demostraron que el tipo de flujo, laminar o
turbulento dependen del diametro de la tuberia, de la densidad, viscosidad del
fluido y de la velocidad del flujo. El nimero adimensional resultante de combinar
estas variables, llamado niimero de Reynolds, es la relacion de las fuerzas
dindmicas de la masa del fluido respecto a los esfuerzos de deformacion
ocasionados por la viscosidad. El nimero de Reynolds para mezclas homogéneas

es definido como:

Py * Vi *d;

Re,, = : (Ecuacion 2.11)

Donde:

Rey: Nuimero de Reynolds de la mezcla [adim].
pum: Densidad del fluido (mezcla)[lb/pie?].

vm: Velocidad del flujo [pie/seg].

d; : Didmetro interno de la tuberia [pulg].

uwm: Viscosidad absoluta o dindmica del fluido (mezcla) [cp].

El niimero de Reynolds varia linealmente con la tasa de flujo para un fluido y
un tamafio de tuberia dado (ver figura 2.22). La transicion de flujo laminar a

turbulento ocurre en Re igual a 2100.
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Figura 2.22 Variacion del nimero de Reynolds con la tasa de flujo, viscosidad y

tamafio de tuberia.

2.4.2 Ecuacion de Darcy

La ecuacion general de la caida de presion, conocida como la ecuacion de

Darcy, para flujo en tuberias es:

L RT %2
AP = pfz*i‘iv (Ecuacién 2.12)

Donde:
AP: Caida de presion [Ipc].

p: Densidad del fluido [Ib/pie’].
f: Factor de friccion [adim].
L: Longitud de la tuberia [pie].

v: Velocidad del flujo[pie/seg].

83



CAPITULO I FUNDAMENTOS TEORICOS

di: Diametro interno de la tuberia [pulg].

Esta ecuacion es valida tanto para flujo laminar como para flujo turbulento y
para cualquier liquido en la tuberia. Se aplica a tuberias de didmetro constante,
considerando que la densidad permanece razonablemente constante a través de

una tuberia recta, ya sea horizontal, vertical o inclinada.

2.4.3 Factor de Friccion

La férmula de Darcy puede deducirse por analisis dimensional a excepcion de £
o factor de friccion, el cual debe ser determinado experimentalmente. El factor de
friccion para el flujo laminar es sdlo funcion del nimero de Reynolds. Para flujo
turbulento es funcion también del tipo de pared de la tuberia y su rugosidad
relativa o rugosidad en relacion con el didametro de la tuberia. Para flujo laminar,

el factor de friccion debe derivarse analiticamente de la ecuacion de Poiseuille

(1841):

_64*p
o prv*d,

(Ecuacion 2.13)
Donde:

F4: Factor de friccion para flujo laminar segun Poiseuille.

u: Viscosidad absoluta o dindmica del fluido.

p: Densidad del fluido.

v : Velocidad de flujo.

di: Diametro interno de la tuberia.

84



CAPITULO I FUNDAMENTOS TEORICOS

Para flujo turbulento, como el factor de friccion depende del tipo de superficie
interna de las tuberias, la rugosidad de las paredes tiene mayor efecto en
diametros pequefios, teniendo mayores factores de friccion que tuberias del mismo
material pero de mayor didmetro. Moody present6 la informacion universalmente
mas aceptada sobre factores de friccidon y que resume numerosas investigaciones

sobre el tema.

2.4.4 Flujo Monofasico

2.4.4.1 Flujo Laminar Monofasico

A bajas velocidades, los fluidos que fluyen en una direccién en una tuberia
cambian a través del plano perpendicular a esta, de un maximo en el centro a cero
en las paredes del tubo. Esta distribucion de velocidades se describe para una
tuberia circular por una parabola, como se muestra en la figura 2.23. El fluido
pasa como capas paralelas o laminas, por lo que se denomina flujo laminar, los

esfuerzos por fricciéon son minimos en este tipo de flujo.

Borde de Centro de
/7 la tuberia la tuberia
Y
12 S o
1
08
i ,
g QG ," l‘, -— Laminar
J ‘ - - - Turbulento
041
02 /
0
0 02 04 as 08 1 1,2

Figura 2.23 Perfiles de velocidad en flujo laminar y turbulento.
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En el flujo laminar el perfil de velocidades en una tuberia puede ser derivado

analiticamente y dado por la siguiente ecuacion:

v = Wl:l - (r] } (Ecuacion 2.14)

Donde:

0 = P0 + p*g*Z0

oL = PL + p*g*ZL

PO y PL: Son las presiones en posicion longitudinal separadas una distancia L.
Z0y ZL: Son las alturas sobre el datum en estas posiciones axiales.

R : Es el radio interno de la tuberia.

r : Es la distancia radial del centro de la tuberia.

v; : Es la velocidad como una funcién de la posicion radial.

Sabiendo que la maxima velocidad ocurre en el centro de la tuberia para el

flujo laminar y en las paredes es minima se tiene la siguiente ecuacion:

_ * R2
V= (‘Pog*‘PLjL (Ecuacién 2.15)
M

Donde la ecuacidn anterior representa una modalidad de la ecuacion de Hagen-

Poiseuille, para flujo laminar en tuberia.
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_((Po_(I)L)*I{2 .y
VMAX = 4*M—*L (EcuaCIOH 216)

Donde:

v: Es la velocidad promedio.

vmax. ES la velocidad en el centro de la tuberia.

Por eso, la relacion de velocidades en el flujo laminar en una tuberia es:

=05 (Ecuacion 2.17)

2.4.4.2 Flujo Turbulento Monofasico

Es un estado donde las laminas descritas en el régimen anterior comienzan a
ondularse y se rompen en forma brusca y difusa, dispersdndose en forma
indeterminada a través de toda la corriente. Para este caso se tiene un tipo de flujo
turbulento. La distribucion de velocidades es mas uniforme a través del didmetro
de la tuberia que en el flujo laminar, a pesar de que existe mayor turbulencia,
siempre hay una capa de fluido en las paredes de la tuberia que se mueve en

régimen laminar.

Por experimentos realizados las expresiones empiricas han sido desarrolladas
para describir el perfil de velocidades en flujo turbulento. Las expresiones son

expuestas para un rango de valores de 3000 < Re < 105.

Este es el modelo de la “Ley de Energia™:
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/7
V.o - {1 - (rﬂ (Ecuacion 2.18)
Vorss R

De esta expresion se deriva:

~ 0.8 (Ecuacion 2.19)

De este modo, en flujo turbulento, la velocidad promedio es mas cercana a la
velocidad méaxima. La relacion v /v max en flujo turbulento varia con el nimero

de Reynolds y la rugosidad de la tuberia, pero esta generalmente en el rango de

0,75y 0,86.

2.4.5 Fluidos Compresibles

La determinacion de la caida de presion en el flujo de un fluido compresible a
través de una tuberia, requiere conocer la relacion entre presion y volumen
especifico. Generalmente se consideran los casos extremos: flujo adiabatico y
flujo isotérmico. El flujo adiabatico ocurre en tuberias cortas y bien aisladas, ya
que no transfiere calor en su recorrido, excepto las pequeias cantidades de calor
que se producen por friccidon y que se afiaden al flujo. El flujo de gases en tuberias
largas se aproxima al flujo isotérmico. La pérdida de presion en estos casos es
muy alta, estando fuera de los limites de la ecuacion de Darcy. Los factores de
friccidn, en este tipo de fluidos, se determinan por el diagrama de Moody con las
formulas de fluido compresible o por factores de friccion de las formulas de

Weymouth o Panhandle. El factor de friccion de Weymouth se define como:

~0.032

f= I (Ecuacion 2.20)
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Donde:

d = Diametro, pulg.
El factor de friccion de Panhandle se define como:

d 0.1461
f=0.1225* (J (Ecuacion 2.21)
q°*S,

Donde:
d = Diametro
q’ =Caudal a condiciones normales

Sg = Peso especifico de un gas con respecto al aire, densidad relativa.

2.4.6 Flujo Bifasico

El flujo simultaneo de liquido y gas en una tuberia es muy importante, ya que
representa la soluciéon mas econdmica para transportar hidrocarburos. El problema
del flujo horizontal bifasico se considera tan complejo como flujo bifasico
vertical. La prediccion de las caidas de presion cuando una mezcla de gas y
liquido fluye en un conducto cerrado es dificil, principalmente la determinacion
de la curva de gradiente, que permite visualizar la variacion de presion del fluido
en todos los puntos de la tuberia. Las propiedades y viscosidad de las fases
pueden ser conocidas de forma aislada, por lo cual son necesarias las “reglas de
mezclas® de las fases apropiadas, requiriéndose conocer las “cantidades relativas
de ambas fases existentes en la tuberia. Esto ultimo en razon de la posibilidad que

exista “Holdup“(entrampamiento).
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2.4.6.1 Entrampamiento (Holdup) y Velocidades Superficiales

En el flujo bifasico, se analiza la velocidad superficial de cada fase y el
entrampamiento de liquido o de gas. La velocidad superficial se define como la
velocidad a la cual podria viajar la fase si estuviese ocupando totalmente la

tuberia. Puede ser determinada a partir de los flujos volumétricos:

v’ Para la fase liquida:

Vg = o (Ecuacion 2.22)
A
v' Para la fase gaseosa:
VoG = qXG (Ecuacion 2.23)

Donde:
q: Flujo volumétrico de la fase.
A: Area de la seccidn transversal de la tuberia.

vs: Velocidad superficial de la fase.

La velocidad de la mezcla, se define como la suma de los componentes

superficiales:

+ .

v, =6 T (Ecuacion 2.24)
A

Vy = Vg + Vg (Ecuacion 2.25)
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2.4.6.2 Entrampamiento (Holdup) de Liquido

Se define como la fraccién de la seccion de la tuberia ocupada por el liquido,

como lo muestra la figura 2.24.

H =— (Ecuacion 2.26)

2.4.6.3 Entrampamiento (Holdup) de Gas

En forma complementaria, es la seccidon de la tuberia ocupada por el gas, como lo

muestra la figura 2.24.

H,=—¢ (Ecuacion 2.27)

rea de Gas A= Ag+A,
? rea de Liauido

Figura 2.24 Entrampamiento (Holdup) de liquido y gas.
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Evidentemente, si el volumen del elemento ocupado es bastante pequefio, el
factor de entrampamiento del liquido puede tender a cero. Se hace necesario
entonces determinar este factor para el liquido, ya que este juega un papel
importante en el calculo de las propiedades de la mezcla tales como; la densidad,
velocidad real del gas y del liquido, viscosidad efectiva y transferencia de calor.
En el caso de flujo inestable como el flujo tapon el factor de entrampamiento
cambia periddicamente y en ese caso se toma un valor promedio en el tiempo. El
valor del factor de entrampamiento varia desde cero para flujo de una fase hasta 1
para flujo monofésico. Un valor para el factor de entrampamiento del liquido no
puede ser calculado analiticamente. Este debe ser determinado por medio de
correlaciones empiricas y es una funcion de variables tales como las propiedades

del gas, del liquido, patrones de flujo, didmetro e inclinacidn de la tuberia, etc.

2.4.6.4 Deslizamiento de las Fases (Slip, No-Slip)

Para un estado estatico de un fluido bifésico, es posible considerar dos
escenarios: deslizamiento del entrampamiento liquido, cuando ambas fases viajan
a velocidades diferentes y no deslizamiento del entrampamiento liquido, cuando
ambas fases viajan a la misma velocidad. El término positivo indica que el gas
esta viajando mas rapido que el liquido. La velocidad de deslizamiento se define

como la diferencia entre la velocidad del gas menos la del liquido:

Vg = Vg —V, (Ecuacion 2.28)
v, = Jo (Ecuacién 2.29)
G — A :
G
v, = du (Ecuacion 2.30)
L A .
L
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2.4.6.5 Factor de Entrampamiento sin Deslizamiento (No-Slip Liquid Holdup
AL)

Se define como la relacién del volumen de liquido en un elemento de tuberia
que existiria si el gas y el liquido viajaran a la misma velocidad (sin
deslizamiento), dividido por el volumen del elemento de tuberia. Puede ser
calculado directamente si se conocen las tasas de flujo in-situ de gas y liquido, por
medio de la expresion:

h o= d (Ecuacion 2.31)
qd. * 96

Donde qi es la suma de las tasas de agua y petrdleo in-situ y qg es la tasa de
gas in-situ. El factor de entrampamiento del gas sin deslizamiento se define por la
expresion:

Ao = S (Ecuacion 2.32)
d. t4¢

En la mayoria de los flujos bifésicos, la hipdtesis de no-deslizamiento es falsa
y no debe usarse para predecir caidas de presion, por lo que deben usarse

correlaciones empiricas.

2.4.7 Patrones de Flujo en los Sistemas Bifasicos

Los patrones de flujo para los sistemas bifasicos estan condicionados por los

siguientes factores:
v Tasa de flujo de gas y liquido.
v’ Variables geométricas, incluyendo diametro de la tuberia y el angulo de

inclinacion.
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v' Propiedades fisicas de las dos fases (densidades, viscosidades y tensiones
superficiales de gas y de liquido).

v' Variable de disefio de flujo tales como: la caida de presion, el factor de
entrampamiento del liquido, los coeficientes de transferencia de calor, masa,

entre otros.

Generalmente los patrones de flujo son mas simétricos alrededor de la
diferencia axial y menos dominados por la gravedad. A continuacion hacemos

referencia de algunos patrones de flujo para tuberias horizontales

2.4.8 Regimenes de Flujo Multifasico Horizontal

Para los regimenes de flujo de lineas horizontales las caidas de presion no
tienen tanta incidencia como en las tuberias verticales, sin embargo, los regimenes
de flujo son considerados en algunas correlaciones de caida de presion y pueden
afectar las operaciones de produccion en otras vias. Ademas cuando ocurre flujo
tapon se necesitan disefios de separadores o algunas piezas especiales en los
equipos (recolectores de tapones) para recoger la cantidad de liquido que esta
contenido en el tapon. Particularmente en operaciones de mar adentro donde gas y
liquido son transportados a distancias significativas desde mar a dentro hacia una
plataforma, la posibilidad es que ocurra flujo tapon, y sus consecuencias deben ser

consideradas.

En la figura 2.25 (Beggs y Brill, 1978) presenta la descripcion de los
regimenes de flujo mas comunes de gas-liquido en lineas horizontales. Estos
regimenes son clasificados en cuatro tipos de regimenes: flujo segregado, en el
cual las dos fases estan separadas; flujo intermitente, en el cual el gas y el liquido
estan alternados y flujo distribuido, en el cual una fase esta dispersa en la otra

fase.
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1
1. Estratificado:
e Suave o liso (SS)
« Ondulado (SW) 2
2. Intermitente:
e Flujotapén (SL)
e Burbujaelongada (EB) 3
3. Anular
4. Disperso

4

Figura 2.25 Regimenes de flujo para flujo natural en tuberias horizontales.

El flujo segregado esta clasificado en estratificado liso y estratificado
ondulado. El flujo estratificado suave consiste en el liquido fluye solo en el fondo
de la tuberia y el gas fluye solo en el tope, con una interfase uniforme entre las
fases. Este régimen de flujo ocurre a tasas relativamente bajas de ambas fases. En
tasas altas de gas la interfase viene a ser ondulada y el flujo resultante

estratificado ondulado.

Los regimenes de flujo intermitentes son flujo tapon de liquido (SLUG) y flujo
tapén de gas (PLUG) (también llamado burbuja elongada). El flujo tapon de
liquido consiste en un tapén largo de liquido alternadamente con una de burbuja

de gas de alta velocidad que llena siempre la tuberia entera.

El flujo anular se produce cuando las burbujas de gas se expanden y atraviesan
los tapones de liquidos mas viscosos, originando que el gas forme una fase
continua cerca del centro de la tuberia, llevando pequenas gotas de liquido en ella,

y a lo largo de la tuberia se produce una pelicula de liquido que se mueve.
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Para el caso del flujo disperso es muy similar al anular pero, en este caso la

fase dispersa es el gas y no el liquido.

2.4.9 Flujo Multifasico en Tuberias

Para analizar este fendmeno generalmente se divide el estudio en cuatro (4)
categorias: 1- flujo multifasico en la tuberia vertical, 2- flujo multifasico en
tuberias horizontales, 3- flujo multifdsico en la tuberia inclinada y flujo

multifasico direccional.

Los usos que tienen estos estudios del flujo de fluido dentro de la industria
petrolera son variados y van desde; el flujo natural para pozos, el estudio de la
completaciéon de pozos, las estimaciones de los métodos de levantamiento
artificial, la determinacion de los sistemas de separacion, la determinacion de los

sistemas de tuberias tanto de pozos como de superficie, entre otros.

Las pérdidas de presion entre dos puntos que se suscitan durante el flujo de

fluidos se demuestra en el apéndice E.

2.4.10 Ecuacion General del Gradiente de Presion

La siguiente ecuacion refleja los elementos que intervienen en la caida de presion

en funcion de la longitud o gradiente, para todo tipo de fluidos.

* kK * ~ k2 *
(AP) = (gpsemj + [fpVJ +(p v *dVJ (Ecuacion 2.33)
AL Total ge Elevacion 2% gc Friccion gc dl Aceleract
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Donde:

[AP) =Gradiente de presion, Ipc/pie
AL Total

p: Densidad del fluido [Ibm/pie’].

g: Aceleracion de gravedad [pie/seg’].

gc: Factor de conversion de unidades [32,1740 Lbm*pie/Lbf*seg?].
o: Angulo de inclinacion con respecto a la vertical, grados [ ° .

f: Factor de friccion [adim].

d : Diametro de la tuberia [pulg].

v : Velocidad del fluido [pie/seg].

dv_= Componente de aceleracion [1/seg].
di

2.4.10.1 Pérdidas de Presion por Friccion

Son aquellas originadas por el movimiento del fluido contra las paredes de la
tuberia de produccién, son funcion del didmetro de la tuberia y las propiedades de

los fluidos.

2.4.10.2 Pérdidas de Friccion por Desplazamiento

Son originadas por el movimiento de la fase gaseosa a través de la fase liquida,
y son funcion del diametro de la tuberia y del régimen de flujo. Existe otro
parametro que en algunos casos es considerable, sobretodo en condiciones de
flujo en tuberias de pequefios diametro que son las pérdidas de presion por

friccion de aceleracion.
En el flujo de fluidos (crudo-gas y agua), existe una interrelacion entre la tasa,

la velocidad de flujo, la densidad y la presion. Las perdidas por friccion y por

gradiente hidrostatico varian con la tasa, pudiendo predominar las perdidas debido
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a la friccion sobre las pérdidas gravitacionales, al incrementar la tasa de
produccion. El resultado de estos cambios es la variacion en la curva distribucion

de presion con profundidad.

En el flujo multifasico vertical, como tendencia general, se observa que el

gradiente de presion se incrementa con la profundidad.

2.4.11 Correlaciones de Flujo Multifasico Horizontal

Las correlaciones desarrolladas mediante técnicas de laboratorio y/o datos de
campos poseen sus limitaciones al aplicarlas en condiciones diferentes a las de su
deduccién. Los factores mas importantes tomados en cuenta son: el céalculo de
densidad de la mezcla, el factor de entrampamiento del liquido, los regimenes de

flujo, el factor de friccion, entre otros.

Para fluidos monofasicos en tuberias horizontales estan descritas ecuaciones
similares a las de flujo vertical pero con la simplificacion de que la caida de
presion en energia potencial es cero debido a que no existen diferencias de alturas
en el recorrido del fluido. Si el fluido es incompresible y el didmetro de tuberia es
constante la caida de presion por energia cinética es también cero y el balance de

energia mecanica queda reducido a:

2%, *pxyiEL
gc *d;

AP =P —-P, = (Ecuacion 2.34)

El factor de friccion se obtiene por la siguiente ecuacion:

1,1098 0,8981
R 59452} slod| & |+ 7’149] (Ecuacion 2.35)
Jt 3,7065) \ Re 2,8257) \ Re
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A través de los afios numerosas correlaciones se han desarrollado para el
calculo de gradiente de presion de flujo gas-liquido en tuberias horizontales. Las
mas comunmente usada en la industria del gas y petréleo hoy en dia son las de
Beggs y Brill (en 1973), Eaton (1967) y Dukler (1969). Todas estas correlaciones
incluyen una contribucion de la energia cinética para el gradiente de presion; sin
embargo, esto puede ser considerado insignificante al menos de que exista una
alta tasa de gas y una baja presion. La correlacion de Beggs y Brill puede ser
aplicada para flujo horizontal y también para flujo en cualquier direccion. Para
flujo horizontal la correlacion esta simplificada para cuando el dngulo 0 es igual a
cero. Se describen en el apéndice B las correlaciones de Eaton y Dukler. A
continuacion se describe la de Beggs & Brill, por ser la que se usara en este

trabajo.

2.4.11.1 Beggsy Brill

En 1973, Beggs y Brill publicaron un esquema para calcular la caida de presion
que ocurre durante el flujo simultaneo de gas y liquido en tuberias horizontales e
inclinadas. Dicha correlacion se desarrollo usando mezcla de aire y agua fluyendo
en tuberias acrilicas de 90 pies de longitud y de 1 a 1,5 pulgadas de diametro
interno. Un total de 584 pruebas de flujo bifasico se hicieron a diferentes angulos
de inclinacion. Los autores establecieron ecuaciones segun los regimenes de flujos
segregados, intermitentes y distribuidos para el célculo del factor de
entrampamiento liquido y definieron el factor de friccion biféasico
independientemente de los regimenes de flujo. Para las 27 pruebas de flujo
vertical los autores reportaron un error porcentual de 1,43% y una desviacion de

6,45%.

Dentro de los valores adecuados de aplicacion de esta correlacion estan:
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v' Tamaiio de la tuberia: En general, la caida de presion es predicha con mejor
apreciacion en un rango de tuberias entre 1 y 1.5 pulgadas de didmetro,
pudiéndose considerar valores mayores con resultados mayores a los reales.

v" Gravedad del Petroleo: Buena prediccion de los perfiles de presion para un
amplio rango de gravedades del petrdleo.

v Relacion Gas-Liquido (RGL): Las caidas de presién son generalmente
predichas para valores mayores a 5000 scf/bbl. El error estd en un rango de
grande para RGL mayores a 5000.

v" Corte de Agua: Puede aplicarse para un amplio rango de valores de corte de

agua de 10% aproximadamente.

Una de las etapas de produccion es el transporte de los fluidos desde el cabezal
del pozo hasta las instalaciones de superficies, el problema del flujo horizontal
multifasico se considera tan complejo como el flujo multifasico vertical. Para el
disefio de las tuberias de gran longitud es necesario conocer las caidas de presion
a lo largo de ellas. El flujo multifasico en linea es un problema dificil de modelar
matematicamente: no obstante varias correlaciones empiricas han aparecido en la
literatura en los ultimos afios, donde el calculo se lleva a cabo considerando el
sistema de hidrocarburos compuesto por seudo componentes denotados como
petrdleo y gas, cada uno de los cuales tiene una composicion fija. Beggs y Brill en

1973, realizaron la siguiente correlacion para curvas de gradiente.

Seglin los autores:

1 g*ptp**sene ftp*pns*VM2

AP 144 g. 2%g *d
AH 1 - EK

(Ecuacioén 2.36)

Donde:

pns: Densidad de la mezcla considerando deslizamiento entre fases.
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fip: Factor de friccion considerando deslizamiento entre fases.

pyp - Densidad de la mezcla considerando no-deslizamiento entre fases.
Ek: Energia cinética.

0: Angulo de inclinacion.

Siendo:

Pos = PL ¥ A+ pg *(1-2) (Ecuacion 2.37)
Py =P *H +ps(1-H,) (Ecuacion 2.38)

Donde:
A: Cantidad de liquido
H;i: Cantidad de mezcla

El altimo término queda expresado como:

Va (Ecuacion 2.39)

2.4.12 Variables que Afectan las Curvas de Gradiente Horizontal

v' Diametro de la Linea: a menores diametros, mayores seran las perdidas de
presion a lo largo de la tuberia.

v' Tasa de Flujo: a mayor tasa de flujo, mayor sera la velocidad de los fluidos
transportados, esto provoca un aumento en la caida de presion por friccion.

v" Relacion Gas-Liquido: a mayor relacion gas-liquido, mayores son las

pérdidas de presion, lo cual se debe al transporte de un fluido adicional, en
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otras palabras, a mayor relacion gas-liquido mayor seré la velocidad de la
mezcla, por lo tanto las pérdidas de presion por friccidon seran mayores.

v" Viscosidad liquida: a mayor viscosidad de la fase liquida, mayor sera la
resistencia que dicha fase opone al fluir, en consecuencia mayores serdn las
perdidas de energia en la tuberia.

v Relacion agua-petroleo: la relacion agua-petroleo no tiene un marcado efecto
en la curva de gradiente horizontal, excepto para crudos viscosos.

v Energia cinética: salvo para altas tasas de flujo en regiones de baja presion
(menor de 150 Ipc) donde la densidad es baja y la velocidad se incrementa

rapidamente, el término de aceleracion no se toma en cuenta.

2.4.13 Dimensionamiento de tuberias

2.4.13.1 General

v" Las condiciones de disefio de la tuberia, incluyendo temperatura y presion,
deben estar de acuerdo con los requerimientos de las normas ANSI B31.3,
ANSI B31.4, ANSI B31.8 (el que aplique de acuerdo al servicio y ubicacion
de la linea). Los lineamientos para el dimensionamiento de lineas de liquido,

gas y flujo bifasico, estan dados a continuacion:

2.4.13.2 Liquidos

v Cuando los liquidos son movidos por una presion diferencial (incluyendo
cabezales estaticos) y la caida de presion no es una consideracion, la velocidad
maxima permisible es determinada desde el punto de vista de vibracion, ruido

y erosion.
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v" Para otros servicios de liquidos se recomienda en general que las pérdidas por

friccion maxima sea de 4 psi /100 pies y las velocidades entre 5 - 15 pies /seg.

Tabla 2.3 Criterios de disefio lineas de liquido.

Criterios de Diseiio
Veloc.u.iad AP maximo
Tipo de servicio permisible
(pies / s)
Recomendacion general 5-15 4.0 (lp'pc /100
pies)
Linea de transferencia ) 1 — 3 (pies lig. /
hidrocarburo 100 pies)

2.4.13.3 Gasesy Vapores

v’ Para sistemas atmosféricos y super atmosféricos, las pérdidas por friccion
deben mantenerse entre 0,15 y 2 psi /100 pies.
v Para sistemas sub atmosféricos, las pérdidas por friccion deben mantenerse

menor a 0,1 psi /100 pies de tuberia.

Tabla 2.4 Criterios de diseno lineas de gas.

Caidas de Presiéon Maximas
Tipo de servicio
AP maximo
Recomendacion general
Ipc / 100 pies
Nivel de presion, Ipcm
P> 500 2,0
200 < P <500 1,5
150 < P <200 0,6
50<P <150 0,3
0<P<50 0,15
Subatmosférica 0,1
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v" La velocidad debe ser menor a la velocidad erosional, recomendindose entre
30 — 120 pies/seg.

v" La velocidad erosional esta dada por la siguiente expresion:

v leo

erosional —
AP

v' Para lineas de proceso, se recomienda una velocidad para el gas de 50% de la

velocidad erosional, es decir:

80

Vrecomendada -
Pe

v’ Para gasoductos, la velocidad recomendada para el gas es de 70% de la
velocidad erosional, es decir:

112
\V4 it

recomendada
AP

2.4.13.4 Mezcla Gas-Liquido

v" En general, la velocidad promedio permisible de una mezcla debe ser igual o
menor a la velocidad erosional.
v" Para crudos sucios (presencia de arena), la velocidad maxima permisible de la

mezcla debe ser menor o igual al 50% de la velocidad erosional o sea:

80
v

max,permisible = \/7
Pm
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v" Para crudos limpios (sin presencia de arena), la velocidad maxima permisible

de la mezcla debe ser menor o igual al 62,5 % de la velocidad erosional o sea:

100
V —

max,permisible \/7
Pm

v' Las pérdidas por friccion deben ser menores a 4 Ipc/100 pies de tuberia.

2.5 TIPOS DE FLUIDOS QUE CONFORMAN LOS YACIMIENTOS

Los yacimientos de hidrocarburos se definen como una unidad geoldgica
constituida por una o varias rocas porosas y permeables y con suficiente volumen
para almacenar gran cantidad de petroleo o gas. El petrdleo se entrampa en el
subsuelo porque la roca sello (impermeable) le impide la migracion hacia la

superficie.

La clasificacion de los yacimientos de hidrocarburos depende del estado en que
se encuentren los fluidos en el mismo, es decir, estado liquido o gaseoso. El
siguiente esquema muestra claramente la clasificacion de los yacimientos segun el

estado de los fluidos que contienen.

Petroleo negro
» Yacimientos de petréleo

Petroleo volatil
Yacimientos <

Gas seco

L Yacimientos de gas Gas humedo

Gas condensado
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Se describira unicamente los yacimientos de petréleo negro, ya que es el tipo
de fluido de yacimiento con el cual se va a trabajar durante el desarrollo de este

trabajo.

Los yacimientos de petroleo negro son los mas comunes. Este tipo de fluido de
yacimiento existe a una temperatura menor a la temperatura critica. Cuando se
disminuye la presion por debajo de la presion de burbuja se desprende gas del
petrdleo lo que ocasiona una merma del mismo debido a la pérdida de los
componentes livianos. La relacion de gas disuelto en el petrdleo es baja y tiene un
rango entre 50 y 500 PCN/BN. El factor volumétrico del petréleo (Bo) varia entre
1.1 y 1.5 BY/BN. Este tipo de petréleo tiene una gravedad API menor a 40 °API.
En los tanques se obtienen cantidades substanciales de liquido de color oscuro en
comparacion con la cantidad de gas desprendido, con una gravedad especifica
mayor a 0.80. Cuando el yacimiento tiene una presion mayor a la presion de
burbuja se denomina sub-saturado y cuando la presién es menor a la presion de
burbuja se llama saturado. El petroleo negro se clasifica segiin su valor de grados
API en livianos (30-40 °API), medianos (20-30 °API), pesados (10-20 °API) y
extrapesados (menor a 10 °API) (Danesh, 1998). En la figura 2.26 se muestra el
diagrama de fases del petroleo negro. La linea punteada muestra el
comportamiento del fluido en el yacimiento al disminuir la presion a una
temperatura constante, se observa que corta la curva de punto de burbuja (A) lo
que implica que en el yacimiento existen dos fases (liquido y gas) pero el
porcentaje del volumen de liquido es mucho mayor que el porcentaje del volumen
de gas. De igual manera, el punto de separacion (B) indica que a la temperatura y
presion del tanque el porcentaje del volumen de liquido es mucho mayor que el
porcentaje del volumen de gas (Danesh, 1998). En el apéndice F se describen las

diferentes técnicas para determinar la composicion de hidrocarburos.
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Figura 2.26 Diagrama de fases del petréleo negro.

A continuacidn se presentan un cuadro resumen de las caracteristicas generales

segun el tipo de fluido que se maneja en el yacimiento:

Tabla 2.5 Tipos de fluidos en el yacimiento.

Caracteristicas Unidades
RGP < 2000 PCN/BN
Petr6leo Negro 0.002 < RPG BN/MMPCN
°API tanque < 40
2000 < RGP < 5000 PCN/BN
Petrdleo Volatil 200 < RPG < 500 BN/MMPCN
°API tanque > 40
60000 < RGP < 100000 PCN/BN
Gas Humedo 10 < RPG < 16.67 BN/MMPCN
°API tanque > 60
Gas 5000 < RGP < 100000 PCN/BN
Condensado 10 < RPG < 200 BN/MMPCN
45 < °API tanque < 65
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2.6 OPTIMIZACION EN INSTALACIONES DE SUPERFICIE.

En procesos de separacion es necesario remover el gas disuelto en el crudo con
la finalidad de poder almacenarlo ademéas de ser consecuente con los
requerimientos de Presion de Vapor en el Tanque. Esta terminologia de remocion
del gas disuelto simplemente implica la estabilizacion del crudo y resulta de
mucha importancia ya que si el crudo estd esencialmente libre de gas disuelto
(crudo muerto), entonces seria suficiente con ventear alguna fraccion adicional a
condiciones atmosféricas en el tanque, pero en general no es lo que realmente
ocurre. El método en el pasado, para remover este gas, ha sido mediante la
separacion de fases en una serie de operaciones denominadas “Flash Tank” a

sucesivos decrecimientos de baja presion.

Para el disefio de las diversas etapas de separacion inicialmente se
argumentaba que a mayor cantidad de etapas usadas se reduce la RGP. Como la
RGP es reducida, el volumen y la ® API del crudo se incrementan porque mas de
las fracciones ligeras en solucion, son estabilizadas. Esto significa mas petrdleo ya
que se observa mayor remanencia de las fracciones pesadas y medianas que

componen dicho crudo.

La separacion diferencial para disminuir gradualmente la presion con una
simultanea remocion de gas, representan la manera de maximizar el recobro de

crudo del proceso.

Pero cabe destacar que el hecho de incluir en dichos sistemas, multiples etapas
de separacion (como méximo 4 etapas de separacion) no hard que se incremente

considerablemente el recobro liquido, claro estd que esto depende del tipo de
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fluido que se maneje, si no mas bien esto se traducirda en un estancamiento del
proceso unido a una pérdida de la inversion, ya que estudios hechos dicen que las
condiciones después de agregar una 4 etapa de separacion se mantienen
constantes, ademas de ser netamente no rentable, debido a que hay dispositivos

que hacen diversas separaciones sin necesitar ningiin equipo adicional.

Es importante resaltar que todo proceso de optimizacion es aquel que conlleve
a la designacion de las mejores condiciones del proceso tal que maximicen las

variables de interés a expensas de la menor inversion posible.
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METODOLOGIA

CAPITULO III
METODOLOGIA

El desarrollo del presente trabajo se llevo a cabo siguiendo una serie de etapas,

las cuales se describen a continuacion:

1- Levantamiento de la informacion
técnica

2- Identificacion de las lineas de
alimentacion para los equipos a
reactivar

3- Definicion de las caracteristicas
operacionales

4- Generacion y evaluacion de
propuestas para incrementar la
capacidad de separacion gas/liquido
de la estacion

5- Redistribucién espacial de las
conexiones en el sistema de
alimentacion

-

\/_H r_H(

Levantamiento de informacién general del
Complejo Jusepin.

Informacién del sistema y de los procesos
involucrados en los modulos de la estacion.

Diagramas de tuberia e instrumentacion (DTI).
Concentrador Operacional de Campo (CIOC).

Balance de masas en el flujo de fluidos y los
estimados de produccion de los modulos.

Cromatografias.
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* PIPEPHASE (erosion).

Distribucion hidraulica.

Diametro de tuberias.

~
7- Evaluacion Econémica { . Estimacion de Costos.

3.1 LEVANTAMIENTO DE LA INFORMACION TECNICA

3.1.1 Levantamiento de informacion general del Complejo Jusepin

El area de El Furrial, al este de Venezuela, se encuentra en la zona norte del
Estado Monagas, vecina al campo de Jusepin, 35 km al suroeste de la ciudad de

Maturin.

El Campo El Furrial fue descubierto en Marzo de 1986 por el pozo
exploratorio FUL-1X. La prueba del pozo dio como resultado 7,5 MBNPD de
crudo a 26,5 °API en la Formacion Naricual. La relacion gas-petréleo fue de 988
PCN/BN, la temperatura del yacimiento fue de 295 °F y la presion original del
yacimiento fue de 11250 Ipca, a un nivel de referencia de 13.800 pies. Toda el
area fue cubierta por la sismica 2D y 3D que conjuntamente con la informacion
obtenida de los pozos confirman que esta formacidon tectonica del norte de
Monagas, generada por un régimen de tipo compresional, dio lugar a un
plegamiento suave y fallamiento inverso de gran desplazamiento con la formacion
de una estructura del tipo anticlinal, segmentada en bloques fallados y se clasifico

como un campo gigante a escala mundial.
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La Superintendencia Produccion Punta de Mata y Maturin adscrita a la
gerencia de Operaciones del Distrito Norte comprende los campos productores: El
Furrial Este y Oeste, El Corozo y Amarilis, los cuales se encuentran localizados al
Nor-este del estado Monagas, como se puede observar en el esquema de la figura

3.1, el crudo proveniente de estos pozos del campo Furrial Este, Corozo y

Amarilis es recolectado y enviados a la Estacion Principal Jusepin 2 (EPJ-2) por
diferentes oleoductos, donde finalmente es procesado para cumplir con las
siguientes especificaciones (grados 27.6 API, Temperatura 130 F y % Agua y
Sedimentos <0.7% AyS ).

o

EP-JUS-2 il 'ﬂ Ay

FURRIAL ¥ & COROZO
o
5 AMARILIS

Figura 3.1 Ubicacion geografica de los campos productores de crudo del Nor-

Oeste del Edo. Monagas

Actualmente, todos los pozos activos de estos 4 campos son de flujo natural,

razon por la cual, atin no ha sido necesaria la implementacion de otros métodos de
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produccion (levantamiento artificial) para la extraccion de los fluidos de la

formacion productora.

3.1.1.1 Complejo Jusepin y la Estacion Principal Jusepin 2 (EPJ-2)

El fluido proveniente del Campo El Furrial llega a la Estacion Principal
Jusepin-2 (EPJ-2), la cual dispone de una capacidad de procesamiento de crudo y
gas asociado de 450 MBNPD. Para el afio de 1992 Lagoven comenzo la primera
etapa de recuperacion secundaria a través del proyecto de Recuperacion
Secundaria Oriente (RESOR) en el yacimiento El Furrial mediante la inyeccion de
agua a una presion de 4200 Ipca y para el afio 1997 comenz6 la segunda etapa del
proceso mediante la inyeccion de gas. Actualmente se inyectan 400 MBNPD de
agua a través de 30 pozos inyectores ubicados en los flancos del yacimiento y 492

MMPCN de gas en la cresta del yacimiento a través de siete pozos inyectores.

La infraestructura de manejo de fluidos del Campo El Furrial ha sido disefiada
bajo una filosofia de operacion centralizada y segregacion de corrientes en
funcién de su contenido de agua. Las lineas provenientes de cada uno de los pozos
fluyen hacia los seis multiples de flujo: MPF-1, MPF-2, MPF-3, MPF-4, MPF-
Macolla 8, y MPF-Corozo, repartidos en diferentes localizaciones del campo (ver
figura 3.2). De estos multiples, parte un sistema de lineas troncales multifasicas de
diferentes didmetros que pasan por el MPF-5 y luego llegan a la EPJ-2.
Actualmente, se encuentra con 13 oleoductos laterales (6” prueba, 6” media, 6”
JOM, 8” prueba, 8 A, 127, 16 A/B/C/D/E/F y 24”) los cuales manejan
produccion seca y humeda dependiendo del corte de agua (< 0.7% de AyS se
considera crudo seco y >0.7% de AyS se considera crudo humedo). La tabla 3.1
muestra las caracteristicas de las lineas en funcion de la presion de llegada al

complejo y el porcentaje de agua y sedimentos (%AyS).
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Tabla 3.1 Lineas de alimentacion a la EPJ-2.

Linea Presion (Ipcm) %AyS (*)
6” JOM 120 Seca/Humeda
6” Prueba 120 Seca/Humeda
16D 120 Humeda
16F 120 Humeda
8” Prueba 120 Seca/Humeda

(*) A: Agua // S: Sedimento

Figura 3.2 Esquema de recoleccion de crudo. Pozos area este y centro del

Furrial.
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Una vez en el multiple de entrada de la EPJ-2 la produccion es distribuida a los
7 mddulos de produccion, donde es distribuida entre ellos. Los modulos I, VI'y
VII tienen separacion gas-liquido en dos etapas de presion: 120 lpcm y 40 Ipcm.
Los modulos 11, III, IV y V cuentan con tres etapas de separacion: 500 Ipcm, 120
Ipcm y 40 Ipcm. La tabla 3.2 muestra la distribucion actual, asi como la capacidad

de disefio de cada moddulo.

Tabla 3.2 Distribucion actual y capacidad de disefio de cada mddulo

Médulo g;il:;l)s (E;/l[)lz;lc)il;l(;l)d Caracteristicas
I 120/45 56 Humeda

II 500/120/45 35 Humeda

111 500/120/45 35 Humeda

v 500/120/45 80 Seca

A% 500/120/45 80 Seca

VI 120/45 80 Humeda

VII 120/45 80 Humeda

El crudo procesado en los modulos es enviado a una bateria de seis tanques de
estabilizacion: TQ-10001/2/3/4/5/6, que operan a una presion de 10 pulgadas de
agua (0.36 Ipcm). Actualmente, los tanques TQ-10001/2 manejan la produccion
de los moédulos I, 11, III y JOM, los tanques TQ-10003/4 la del modulo IV y V;
mientras que el tanque TQ-10005/6 la del médulo VIy VII (ver figura 3.3).

El vapor liberado en los tanques de estabilizacion se envia a recipientes de

liquido, y luego a un Sistema de Recuperacion de Vapores (REVA), conformado
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por cuatro compresores accionados por motores eléctricos, cuya capacidad

nominal es de 15 MMPCD de vapores de baja presion.

Figura 3.3 Sistema de estabilizacion de crudo

El crudo “seco” estabilizado es enviado al Patio de Tanques Jusepin (PTJ). El
crudo “himedo” se envia a una planta de deshidratacion conformada por dos
tanques de carga de 55 Mbbl de capacidad, y un sistema de cinco deshidratadores
electrostaticos (DE-101, 201, 301, 401, 501) Natco “Dual Polarity” con una
capacidad total de 240 Mbbl/d de crudo y 130 Mbbl/d de agua (ver figura 3.4).
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Figura 3.4 Planta de Deshidratacion.

Por ultimo, el crudo deshidratado con un maximo de 0,7% de AyS es enviado
al Patio de Tanques de Jusepin 2 (PTJ-2), para su posterior bombeo

conjuntamente con la produccion “seca”.

El gas separado en los modulos de produccion se envia a un sistema de Plantas
Compresoras (figura 3.5), donde se comprime hasta 1250 lpcm, y se envia a
Planta de Extraccion Jusepin, anteriormente Acogas. Alli, el gas es deshidratado y
acondicionado mediante un proceso de refrigeracion mecanica y turbo expansion.
El gas es deshidratado y acondicionado mediante un proceso de refrigeracion
mecanica y turbo expansion. El gas seco es enviado a la succién de la Planta
Compresora de Inyeccion de Gas a alta presion IGF (Inyeccion de Gas Furrial)
para su inyeccion a alta presion a los yacimientos. Los liquidos extraidos del gas
(LGN) se envian al Sistema del Complejo Criogénico de Oriente para su

fraccionamiento.
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Gas a Compresion

35, 120, 500 lpcm o
Plantzs v Minipl antas

Compresoras

Planta de Extraccion
Jusepin ) IL
Zas rico 1300 lpcm g
’; I / ll',: 'l!'lgl 1 I

i;_f,;ja
' Gas Pobre 1300 Ipcm

Inyeccion de Gas (IGF)

Figura 3.5 Procesamiento de Gas

3.1.1.1.1 Tratamiento Quimico

En Jusepin se utilizan principalmente cinco tipos de productos quimicos, para
colaborar con el mantenimiento de los equipos y asi garantizar la produccion en

las especificaciones de calidad exigidas por el cliente. Estos son:

v' Dispersante de Asfaltenos: este quimico es inyectado a la entrada de los
separadores gas/liquido, y tiene como funcidon mantener en suspension los
asfaltenos existentes en el crudo.

v Antiespumante: es una mezcla de 5% en volumen de silicona en una base de

kerosén. Esta es inyectada al igual que el dispersante de asfaltenos, a la
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entrada de los separadores gas/liquido y se utiliza para evitar la formacion de
espuma en el crudo.

v" Quimico Anticorrosivo: es inyectado en la tuberia de los enfriadores de gas
para evitar la corrosion originada por el H2S.

v" Desemulsificante: se utiliza para colaborar con el rompimiento de la emulsion
de agua petrdleo, a fin de facilitar la separacion de ambas fases. Esta quimica
es inyectada a nivel del multiple 1, ubicado en el campo El Furrial.

v Anticrustante: utilizado para evitar la deposicion e incrustacion de carbonato
de calcio o calcita que origina obstrucciones en las bombas, cabezal de pozos

y vélvulas.

3.1.1.1.2 Automatizacion de las Operaciones de Produccion

3.1.1.1.2.1 Sistema de Supervision y Control

El seguimiento y control de los procesos es realizado desde un Centro de
Control Central (C.C.C), ubicado en las instalaciones del edificio ESEM de
PDVSA en la Ciudad de Maturin. El equipo utilizado para monitorear las
condiciones de operacion esta conformado por ocho (8) computadoras tipo
escritorios, de las cuales seis (6) de ellas monitorean el proceso de produccion
desde los pozos hasta la salida del crudo de Patio de Tanques Jusepin 2, en donde
continuamente se verifican las condiciones y parametros de operacion, estado de
los equipos, etc., las otras dos (2) computadoras registran y almacenan las
tendencias de los parametros operacionales de cada equipo de separacion,
depuracion, enfriamiento, deshidratacion, estabilizacion, almacenamiento, y
sistema de inyeccion de quimica; en éste se puede analizar el comportamiento de
un equipo a través del tiempo, mediante los datos almacenados por el software

CIOC, ideal para la captacion, almacenamiento y procesamiento de datos.
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En este centro se integra toda la informacién que se maneja a nivel de pozos,
manejo y procesamiento de crudo que proviene del campo el Furrial Este, Orocual
y Amarilis, cuenta ademas con controladores légicos programables (PLC) y
estaciones remotas (RTU), que permite recibir y transmitir hacia los controladores
logicos programables de la Planta de Deshidratacion, Mddulos de Produccion y
Patio de Tanques Jusepin a las remotas de los modulos I al VII y el 4rea de pozos,
en estas remotas llega la informacion acerca del estado del proceso y las 6rdenes
de accionar los instrumentos que se requieran para mantener los parametros
operacionales en los niveles programados. Por medio de esta comunicacion el

sistema central recibe los siguientes datos:

v' La temperatura, el nivel y la presion de los tanques, separadores,
deshidratadores, depuradores y despojadores.

La presion de las bombas.

El estado de las valvulas (abierta, cerradas o en transicion).

Activacion o desactivacion de equipos.

Caudal manejado por cada equipo.

Las composiciones en porcentaje de liquido y gas.

AN N N N NN

El estado de todas las etapas del proceso.

3.1.1.1.3 Nomenclatura de los equipos de la EPJ-2

Todos los equipos de la EPJ-2 tienen asignado por razén muy practica un
codigo alfa numérico que los caracteriza de acuerdo al equipo, ubicacion en el
proceso, etapa, tren de equipo y nimero de equipo. Por ende seran llamados en el

desarrollo de la investigacion de acuerdo a esta nomenclatura.

Un ejemplo esquematizado de este particular se presenta a continuacion:

120



CAPITULO 111 METODOLOGIA

| Tipo de equipo: Separador General

| TUhicacion dentro de la planta:

Etapa de produccién: Etapa de Alta

| Tren de produccidn: Tren A

Como resumen general en la figura 3.6, se representa un esquema de la
filosofia de produccion que actualmente posee el Complejo Jusepin y la EPJ-2, a

fin de comprender mejor el proceso.

IIIIIIIIIIIII-Ilmlqla-quliml—emIIIIFI.I‘!’ICEIIIIIIIIIIIIIIIIIIIII
Pozo RSist:cnq_de :
Flujo Natural ecoleccion y : .. L Sistema
(Fluj ) Distribucién i Separacion Gas Liquido 1 deVenteo
E g I : Gas a Venteo
Crudod . .
2Gasa Compresion
_.—hss,ﬂu.sm = Plantas y

Crudo

Miniplantas Compres oras
lHl:medD .

Des hidratacion de Crudo

L S ———. VA—

Crudo Sec N
I 130 pag
® i Planta de Extraccion
?g‘
<
Tratamiento e Inyeccion de A
e sAEN) Inyeccion de Gas (IGF)

Figura 3.6 Filosofia de operacion actual de la Estacion Principal Jusepin 2

(EPJ-2).
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3.1.2 Informaciéon del sistema y de los procesos involucrados en los

modulos Il y III de la estacion

Estos dos moddulos reciben el crudo proveniente del Furrial Este de alta
presion, el cual pasa a través de tres etapas de separacion gas/liquido, siendo la
primera etapa, en los separadores de alta presion a 500 Ipc, para luego continuar
su recorrido por los de media presion a 120 Ipc, y finalmente por los de baja
presion a 40 Ipc. Todo el gas proveniente de los depuradores de baja presion, es
enviado a las Plantas Compresoras, a diferencia del proveniente del depurador de
media presion, que se envia tanto a las Plantas como a las Miniplantas

Compresoras de gas.

Adicionalmente a esto, el crudo que sale de los separadores gas/liquido de baja
presion es sometido a la fase de enfriamiento a 145 °F y luego es enviado a los
Tanques de Estabilizacion 10.001/2, una vez estabilizado el crudo es enviado al
tanque de lavado 55.004 y 55.005 donde se le extrae la mayor cantidad de agua en
los deshidratadores. La funcion de la Planta de Deshidratacion es colocar el crudo
con un porcentaje de Agua y Sedimentos menor al 0.7%, circunstancia que le

permite ser transferido o almacenado en el Patio de Tanques Jusepin 2.

El gas extraido del separador de baja presion de los médulos 11 y III, se dirige
hacia los mismos depuradores D1-3 A y D1-3B, que son utilizados ademas por el
gas de baja presion proveniente de los Modulos I y JOM. El condensado que se
extrae en los depuradores de alta son incorporados al separador de media presion
en conjunto con la corriente de crudo, y los de condensado que salen del
depurador de media presion son incorporados al separador de baja presion. Por su
parte, los liquidos extraidos del depurador de baja presion son enviados a los

Tanques de Estabilizacion 10.003/4.
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En la EPJ-2 el sistema de enfriamiento es por aire. Este sistema consta de un
intercambiador de calor que enfria los fluidos mediante el aire atmosférico (Figura
3.7). En un enfriador de aire el fluido a ser enfriado fluye por el interior de un haz
de tubos aleteados, mientras que el aire fluye sobre la superficie exterior de los

tubos con un patron de flujo transversal.

Este equipo esta compuesto de haces rectangulares que contienen varias filas
en un espaciado triangular. Estos haces de tubos tienen aletas planas que ayudan a

disipar mas rapidamente el calor que se requiere remover del fluido caliente.

AIRE CALIENTE

ttttttt

FLUIDO
ALIENTE

FLUIDO i
FRIO

HAZ
= TUBULAR

= moTor

AIRE AMBIENTE ELECTRICO)

28 F AT FEY R AN

VENTILADOR TIRO
FORZADO

o~

Figura 3.7 Intercambiador de Calor Enfriado por aire.

v Ventilador: los ventiladores usados son de flujo axial y tienen dos
componentes basicos, el centro y las aspas. El centro esta fabricado de acero
al carbono y las aspas de aluminio. Todos los ventiladores del proceso de
Enfriamiento de Gas y Crudo son de Tiro Forzado.

v Tubos: los tubos en los enfriadores por aire por donde circula el crudo o gas
tienen aletas que aumentan la transferencia de calor hacia el flujo de aire que
circula forzadamente a través del banco de tubos. Las aletas son de tipo
planas, diametro 57,15 mm y oscila entre 10 y 11 aletas por cada pulgada del

tubo dependiendo del tipo de enfriador.
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v' Cabezales: los cabezales usados en los enfriadores de EPJ-2 son del tipo tapon
cuyo disefo es un recipiente con tapones en los extremos de cada tubo. Esta
disposicion permite el acceso a cada hueco de tubo para limpiarlo y laminarlo

en caso de ser necesario.

Los modulos II y III fueron disefiados para una capacidad de 35 MMbbl/d cada
uno y procesan crudo con bajo contenido de agua y sedimentos de Alta Presion
(500 Ipc) y Media Presion (120 Ipc). Los Moédulos disponen de un cabezal comun
alimentado por las lineas 16” A'y 16” B en Alta Presion y por las lineas de 6 de

Media y de 24” de Media Presion.

A continuacion se presenta un resumen de todos los equipos que conforman a

los modulos antes mencionados.

Tabla 3.3 Resumen de equipos (Separadores, Depuradores y Enfriadores).

MODULO I
CANT. DESCRIPCION TIPO
2 Separador de Alta Presion (SG2-1A/B) Horizontal
2 Separador de Media Presion (SG2-2A/B) Horizontal
2 Separador de Baja Presion (SG2-3A/B) Horizontal
1 Depurador de Alta Presién (D2-1) Vertical
1 Depurador de Media Presion (D2-2) Vertical
2 (4/6) Enfriador de Gas Fin-Fan Cooler
1(10) Enfriador de Crudo Fin-Fan Cooler
MODULO I
CANT. DESCRIPCION TIPO
2 Separador de Alta Presion (SG3-1A/B) Horizontal
2 Separador de Media Presion (SG3-2A/B) Horizontal
1 Separador de Baja Presion (SG3-3A/B) Horizontal
1 Depurador de Alta Presién (D3-1) Vertical
1 Depurador de Media Presion (D3-2) Vertical
2 (4/6) Enfriador de Gas Fin-Fan Cooler
1(10) Enfriador de Crudo Fin-Fan Cooler

Los moddulos II y III tienen cuatro separadores de 500 Ipc, 4 enfriadores de gas

de 500 Ipc y dos depuradores de 500 Ipc que se encuentran fuera de servicio, pues
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el fluido es separado directamente en la etapa de 120 Ipc. Debido a que estos
equipos estan disponibles, se planteo la alternativa de usarlos a una presion menor

(120 Ipc).

En la figura 3.8 se muestra un esquematico de los modulos II y III actuales.

Figura 3.8 Esquematico de los Mddulos II y III actuales.

3.1.3 Diagramas de tuberia e instrumentacion (DTI)

El diagrama de tuberia e Instrumentacion muestra el proceso principal con los
detalles mecanicos de equipos, tuberias y valvulas, asi como también los lazos de
control para garantizar una operacion segura en la planta. Esta informacion sirve

de guia para llevar a cabo las actividades de ingenieria y construccion de la planta,
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por lo cual su preparacion requiere de un alto grado de precision y una completa

informacion.

3.1.4 Concentrador Operacional de Campo (CIOC)

Su propésito es el de integrar y almacenar toda la informacion (presion,
temperatura, nivel de liquido, entre otras variables) proveniente de las
instalaciones automatizadas y dejarla accesible, junto al resto de los servicios de
informdtica, en ambiente de oficina, sin filtro alguno y en tiempo real. Provee

ademads, un conjunto de herramientas para el andlisis de la informacion.

3.1.5 Balance de masa en el flujo de fluidos y los estimados de produccion
de los médulos

Es una hoja de Excel en la cual se muestra un estimado de la produccion en los
modulos, la relacion Gas- Petroleo (RGP) a los diferentes niveles de presion (500,
140, 40 Ipc) y ademas muestra la distribucion de las lineas que estdn asociadas a

cada moddulo.

3.1.6 Cromatografias

La informacion de las caracteristicas del crudo y gas fue la suministrada en el
informe realizado por la empresa CORE LAB “Anadlisis Composicional de Gas y
Liquido de la Estacioén Principal Jusepin 2”, RFL 01302, Junio, 05 de 2004. En
este informe se presentan la composicion y caracteristicas de las fases liquida y
gas de cada uno de los separadores de produccion y de cada nivel de presion (120
psi, 40 psi). En el apéndice A se presentan las cromatografias utilizadas en este

estudio.
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3.1.7 Isométricos

Son planos donde se refleja con exactitud la disposicion de los equipos y lineas

con medidas y dimensiones.

3.2 IDENTIFICACION DE LAS LINEAS DE ALIMENTACION PARA
LOS EQUIPOS A REACTIVAR

3.2.1 Alineaciones por modulo

En la tabla 3.4 se muestra la distribucién de las lineas a los diferentes modulos.

Tabla 3.4 Alineacion de lineas por Modulos.

Alineacion por Madulos
JOM I [ IV V Vi VI
BA
12
164 164
168
9/FUL-29/F 160 | 16C
160
16E 16E
16F 16F
24 24 24 24
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3.2.2 Capacidad de lineas

En la tabla 3.5 se muestran las lineas provenientes del Campo el Furrial con

sus respectivos caudales.

Tabla 3.5 Carga por linea.

RECORRIDQ DE MF-5 & JUSEPIN @ 500 PSI

LN QpMMPCNPD) Qo[ENPD) Ow[BPD) OL(BBPD) RGP  Vm(R'§ Ve(Fty AP PL APHOOFE
5 10138 W 1t 34 | NEQ | 0 | /980 | 08 | eB7e | a4

10138 T TR

RECORRIDO DE IF-5 @ JUSERIN @ 120 P

LNEA QgMMPCNPD) Qo(BWPDj Ow[EPD} QL[BEPD] RGP  Vm(RI§ VeFty AP PL APHOOFt
15A Bn w2 | e | et | w3 | amew | s | s | om0 | a
o 7 0021 | et | 100 | 1468 | 6w | 443 | 1547
nn W | 291 | 2B | 1857 | BiA | AW | 100 )
WE 1 T | RE | W | w02 | R0 | Rwe | Wil
1A 737 BE0 | 1ER | Z4m | W68 | B4R | &%l | wi 1
7 8 T 7 | G4 | 1088 | 64m | W46 | M i
BF 7T Wi | w6 | %W | ®95 | Wb | el | WE
15D ®7 WS | W68 | AN | N5 | 605 | 48858 | 129 3

1581 D)

RECORRIDO DEMF-5 @ JUSEPING 50PSI

Qg(MMPCNPD) Qo(BNPD) QwBPD) OL(BEPD) RGP  Vm(RUg Ve (Fty APHOOFY
&' 04 i1 ‘ M2 | 882 | 510 | eroaT | g | W02 | 02
4% %1 e
TOTL 4776 NZE SME4 %UB

Con la informacion obtenida de las tablas referidas anteriormente, se determind
que la linea 16 A es la que se encuentra alineada al médulo II y III a una presion
de 120 Ipc y la produccion de crudo, gas y agua proveniente de esta linea se
muestra en la tabla 3.5. Se realiz6 esto, con la finalidad de verificar si los equipos

a evaluar pueden manejar esas condiciones de flujo.
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3.3 DEFINICION DE LAS CARACTERISTICAS OPERACIONALES

De los planos DTI de cada modulo se obtuvo las caracteristicas de los
separadores y depuradores para los diferentes niveles de presion (500 Ipc, 120 Ipc,

45 Ipc) a fin de evaluarlos a una etapa de menor presion.

Tabla 3.6 Caracteristicas operacionales de los equipos.

CARACTERISTICAS | SG241A/B | SG3-1A/B | SG2-2A | SG2-2B | SG3-2A/B | SG23AB | SG33 | D241 | D34 | D22 | D32 | D1-34B
DML {PULG.) 60 60 60 ) 60 ) 72 60 60 66 66 50
LONGITUD (PIES) 21 2 20 20 29 25 29 15 15 15 15 15
PRESION DISEfi0
(PSIG) 2000 2000 160 160 160 85 85 1650 | 1650 | 250 | 250 250
PRESION DE
OPERACION (PSIG) 5147 5147 154.7 154.7 1547 547 547 | B147 | B147 | 1847 | 1547 | 547
TEMPERATURA
OPERACION (°F) 180 180 170 170 170 150 150 180 180 | 170 | 170 150
DIAMETRO DE
BOQUILLA
ALIMENTACION (PULG) 8 8 10 10 10 8 12 8 8 12 12 12
DIAMETRO DE
BOQUILLA GAS (PULG) 8 8 8 8 8 6 6 8 10 12 12 12
DIAMETRO DE
BOQUILLA LIQUIDO
(PULG) 6 5 6 4 8 8 10 6 6 2 2 2

Con la finalidad de garantizar el buen funcionamiento de los equipos de
separacion y depuracion, es necesario que estos se encuentren en su nivel de

operacion bajo especificacion.

El nivel de liquido en los separadores de alta con un didmetro de 60 pulgadas y
21 pie de longitud, debe estar entre 20 y 29 pulgadas, como se muestra en la
figura 3.9; para asegurar que el estabilizador de liquido, eliminador de espuma y

los bafles cumplan con su funcion.
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El nivel de operacion de liquido en los depuradores de alta con un didmetro de
60 pulgadas y 15 pie de longitud, no debe disminuir de 2 pies, con el objetivo de
evitar que el gas entre por la parte inferior de los dos tubos de drenaje (3" c/u) y

arrastre el liquido que se forma en el eliminador de neblina (ver figura 3.10).
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Figura 3.9 Esquema de los internos de los Separadores
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Figura 3.10 Esquema de los internos de los Depuradores.
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La recoleccion de las especificaciones técnicas de los enfriadores de gas y

crudo del modulo I1 y I1I se muestra en la siguiente tabla.

Tabla 3.7 Caracteristicas de los enfriadores.

CARACTERISTICAS Enfriador de Gas Mod. Il | Enfriador de Gas Mod. ll | Enfriador de Crudo Mod. Il y lll
DIAMETRO DE LOS TUBOS (PULG) 1 1 114
ESPESOR DEL TUBO (PULG) 0.065 0.065 0.0625
P DE TUBOS/HAZ DE TUBO 26 246 43
PITCH (PULG) 214 214 214
I° DE PASOS 2 2 4
NP DE FILAS 5 5 5
TAMANO/BAHIA (FT) 18 L x 14 Ancho 18 L x 17 Ancho 18 L x 17.9 Ancho
I DE BAHIAS (BAYS) 2 2 10
LONGITUD DE LOS TUBOS (FT) 1§ 1§ 1§
HACES EN PARALELO 1 1 1
HACES EN SERIE 1 1 1
I DE FILAS 5 5 5
H* BOQUILLAS DE ENTRADA/ DIAMETRO (PULG) 2-6 2-6 1-6
I* BOQUILLAS DE SALIDA/ DIAMETRO (PULG) 2-6 2-6 1-6
I DE VENTILADORES POR UNIDAD 2 2 2
POTENCIAVENTILADOR (HP) 15 15 2
DIAWETRO VENTILADCR (FT) 7 i i
DIAWMETRO DE ALETAS (PULG) 2114 214 214
II° DE ALETAS/PULG 10 10 10
FACTOR DE ENSUCIAMIENTO TUBOS (FT2'HR™ F/ BT 0.001 0.01 0.001
FACTOR DE ENSUCIAMIENTO AIRE (FTZ*HR® F/ BTU) 0.002 0.002 0.002
PRESION DISENQ (PSIG) ST ST 50
PRESION DE OPERACION (PSIG) 1547 4.7 40
DELTA P PERMITIDO (PS]) 5 5 10
ALTITUD (FT) 770 170 770
TEMPERATURA AMBIENTE (°F) 95 9 %
CAUDAL DE DISENO (MLBS/HR) b2.1 621 056562

La evaluacion de los equipos se realizé en base a la norma MDP-03-S-03 y la
guia de Ingenieria PDVSA 90616.1.027 Separadores Liquido — Vapor. Las

ecuaciones que se usaron se presentan en el apéndice C.
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3.3.1 Evaluacion de Capacidad (liquido/gas) de Separadores

Los datos de entrada requeridos para evaluar estos equipos se pueden apreciar
en la figura 3.11. Para el caso en estudio se consideré un diametro de particula de

250 micrones.

El tiempo de retencion estimado es de 2 minutos, ya que el fluido que llega a

los separadores es de 27 °API.

Los equipos se evaluaron para una relacion gas- liquido de 1200 (RGP=1200
PCND/BND).

|
HOJA PARA EVALUAR SEPARADORES

CRUDO-GAS HORIZONTALES
LOCALIDAD Haturin, Complejo Jus=sepin IT oK
EQUIPO Separador de Alta Presidn
SERWVICIO
TAG S53-14-1E
FECHA 280620085
1 DATOS DE ENTRADA
RELACI! !N GAS ~CRUDD {(pied estandar~<bbl}) I 1.029
CAUDAL DE GAS & CORMD. STAMDMMPCRHD) 17 .50
FESOMOLECULAR DEL GAS 22 _ 25
GRAVEDAD ESPECIFICA DEL GAS o.78
CAUDAL DE CRUDO [EFD) 17. 000
CAUDAL DE AGUA [EFD) a
CalDaL DE CRUDO + AGUA [BFO) 17. 000
PRESIGMN OE OPERACION [psig) 500
PRESION DE OPERACION [psia) 514.70
FRESION DE DISERD [psig) 2. 000
TEMPERATURA OE OFERACICR [F] 1830
DEMSIDAD DEL GAS @& TYF (Ibfpie3) 1.71
DEMSIDAD DEL CRUDD & TyP [Ibipi=2] s0.97
DEMSIDAD DEL AGUA [Ibdpied] 62 _30
GRAVEDAD ESPECIFICA DEL CRUDO @& Ty F n._ag2
GRAVEDAD ESPECIFICA DEL CRUDO & COMD ESTAMDAR 0.89
GRAVEDAD AP 27 .00
TIEMFO DE RETEMCIGN DE LiQUIDO [min] 2.14
TIEFPO DE RETERCIAN REAL OE LIGUIDD {min) 2.00
DEMSIDAD DEL CRUDD @ condiciones estandar [ Ibipis3] 55 .62
DIAMETRO OE FARTICULA [micrones) 250
FACTOREK 0. .42

Figura 3.11 Datos necesarios para evaluar Separadores
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Se hace una sensibilidad con los caudales de liquido y gas hasta que dichos

valores se ajusten a las especificaciones sefialados en las normas de PDVSA.

La capacidad de liquido y gas se ve afectada por el didmetro de boquillas que
posea el equipo, ya que ocasionan restriccidn para manejar un determinado

volumen de fluidos.

Se realizo este calculo con el proposito de evaluar el separador verificando
tanto las capacidades (liquido, gas) como las boquillas, asegurando de esta manera
que las velocidades en las boquillas se encuentren dentro de los rangos

permisibles, y asi garantizar el buen funcionamiento de los internos del equipo.

3.3.2 Evaluacion de Capacidad (gas) de Depuradores

En la figura 3.12 se muestra los datos que se requieren para evaluar los
depuradores. Para el caso en estudio se considerd un didmetro de particula de 140

micrones.

El tiempo de retencion para el liquido en los depuradores debe ser de 1 minuto.
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HOJA DE CATCOLO PARA LA EVALUTACIOH DE
DEPTRADORES DE GAS— VERTICALES
FROVECTO :
EQUIFPD: DEF DE GAS DE ALTA A HEDITA
=xDPDATOS==
CAUDAL DE GAS A COMD. STARMD.[MMFCED)] 29 .00
PESO MOLECULAR DEL GAS 23.61
FACTOR DE COMPRESIEILIDAD DEL GAS (2) 0.815
CAUDAL DE CRUDO FERMITIDD FOR ARRASTRE(EFD], MORMA FOVEA MOF-03-5-03 . 405
CAUDAL OE AGUA [EFD) o.oo
PRESION DE OFERACION [psia) 134 .70
FPRESION DE DISERO [psig) 1.&650.00
TEMPERATURS DE OPERACICN [F) 170.0
DEMSIOAD DEL GAS [Ibipie3] T o .5773
DEMSIOAD DEL CRUDD & T y P [Ikdpis?) r 53.30
DEMSIDAD DEL AGUA @ cond estandar [Ibfpie3) B2 20
DEMSIOAD DEL AGUA @ T y F [Ibipie3] 62 11
GRAYEDAD ESPECIFICA DEL CRUDO @ cond estandar " 0.8927
GRAVYEDAD ESFECIFICA DEL CRUDO @ Ty F " 0. 8581
DEMSIOAD DEL CRUDD @ cond estandar [Ibdpis3) " EE B3
GRAYEDAD AFI DEL CRUDD & cond estandar 27 .0
GRAVEDAD AFIDEL CRUDO @ Ty F 27 .0
TIEMPO DE RETEMCION DE LIGUIDO [min) 1.00
WEL DEL GaS & LA SALlpiestsegl: NORMA POVSA-90616.1.027 " 78.97
WELOCIDAD DEL LiGQUIDO & Lo SALIDA (piesizeq); 22801 28 4 00
ESPESOR DEL DEMISTER [pies) 1.00
FACTOR K 0.35
DIAMETRO DE PARTICULA DE LIQUIDO 140 micronss [pies) 0.00049213
VISCOSIDAD DEL GAS Mool 0.0125

Figura 3.12 Datos requeridos para evaluar Depuradores

Al igual que en los separadores, se puede modificar el caudal de gas hasta
obtener el depurador que se requiere. Para la evaluacion de las boquillas, se

procede de la misma manera que los separadores.

3.3.3 Evaluacion de Enfriadores

Para la determinacion de la composicion quimica y las propiedades fisicas del
caudal del gas y crudo que circula por cada uno de los enfriadores, fue necesario
emplear un programa que permitié evaluar las condiciones del campo, y para ello
se selecciond el simulador de procesos HYSYS™, en su versién 2.2, para
representar el proceso de producciéon que se lleva a cabo en los modulos II y 111
(ver apéndice M). A continuacidon se presenta una tabla con los resultados
generados por el simulador, los cuales van a ser utilizados para evaluar los

equipos.
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Se incorpord en el proceso el caudal proveniente del modulo I, ya que el crudo

de este se envia a los enfriadores del modulo II y I11.

Tabla 3.8 Valores obtenidos por el Simulador.

CARACTERISTICAS DEL FLUIDO Enfriador de Gas Mod Il | Enfriador de Gas Mod. Il | Enfriador de Crudo Mod. Il y Il
TEMPERATURA DE ENTRADA °F) 172 167 175
TEMPERATURA DE SALIDA°F) 10 Al (Ll
FLUJO MASICO DE ENTRADA (LBIHR) 18573 33365 147100
CARGA CALORICA (BTUHR) 1.13E406 274E+05 1638000
VISCOSIDAD (Cp) @ Tentrada 001288 001197 0959
VISCOSIDAD (Cp) @ Tsalida 0.01181 001114 1092
DENSIDAD (LBMIPIES) 0.56068 0.24465 5134
CALOR ESPECIFICO PROMEDIO (BTU/Ibm* °F) 050876 048325 6992
CONDUCTIVIDAD TERMICA PROMEDIO (BTU/hPt* °F) 0.020315 0.01778 0.07136

El disefio de los enfriadores por aire, esta basado en la norma internacional de
fabricacion GPSA, la cual requiere del conocimiento de la composicion fisico-
quimica del hidrocarburo que se desea utilizar (la cual se obtuvo de la simulacion
con HYSYS™) y de las especificaciones técnicas del enfriador que se quiere
instalar o se encuentra instalado (ver tabla 3.7). En este trabajo se realizo este
calculo con el objeto de verificar si los enfriadores de gas y crudo puedan manejar

el fluido que se obtiene en las diferentes etapas de presion del proceso.

Es importante resaltar, que los valores obtenidos por esta norma se realizan
para un solo enfriador. Debido a que existen dos enfriadores de gas en alta presion
por cada mddulo y diez enfriadores de crudo para los modulos (I, II, III), es
preciso que los valores obtenidos por el simulador (carga caldrica y el flujo
masico del fluido) se dividan entre el numero de enfriadores que se tienen; y
poder asi evaluar los enfriadores con estos valores. En la figura 3.13, se muestra

los datos de entrada que se requieren para evaluar los enfriadores.
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Datos Necesarios para el disefio del aeroenfriador

Propiedad Simblolo Unidades Valor t
Temperarura del gas baja caliente T °F 167.5
Temperarura del gas haja frio T2 F 100
Flujo Masico de gas Wi Ib/h T,
Carga Caldrica Q Btuth — T2
Coeficiente de Conductividad k Btu/h*pie™F
Calor especifico Cp Btu/lb™F
Viscosidad @ 167 5°F u1 cP 1.28E-02 I ts
@ 100°F u2 cP 1.16E-02
promedio u cP 0.012
Densidad p Ih/pie® 0.5372
Delta P permitido Del P psi 5
Temperatura ambiente t1 °F 81.1
Altitud h pie 269
Factor de ensuciamineto tubos Rit pie**h*°F/Btu 0.001
Factor de ensuciamineto aire Rfa piez*h*"Fthu 0.002

Figura 3.13 Datos requeridos para evaluar Enfriadores.

La evaluacion de los enfriadores se realizo a través de ecuaciones y figuras
que se encuentran en el apéndice D. Los calculos realizados por la norma GPSA
se hacen de una manera iterativa, en la cual hay valores como el numero de pasos,
longitud de los tubos, numero de filas; que se tienen que asumir y modificar hasta
lograr que el coeficiente global de transferencia de calor que se asume al inicio de
los célculos sea igual al que se calcula durante toda la evaluacion. Luego, se
procede a calcular otros parametros después de la iteracion con el coeficiente de

transferencia de calor obtenido.

Como el coeficiente de transferencia de calor es funcion del disefio y de las
velocidades de ensuciamiento, es fundamental que los valores que se utilizan en el
disefio tomen en cuenta las resistencias que se esperan durante la operacion
normal del equipo y un tiempo de servicio razonable entre los periodos de
limpieza, de manera que no se produzca una desactivacion o mal funcionamiento

de los enfriadores.
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3.4 GENERACION DE PROPUESTAS Y REDISTRIBUCION DE LAS
CONEXIONES EN LOS MODULOS 11 Y III PARA INCREMENTAR
LA  CAPACIDAD DE SEPARACION GAS/LIQUIDO DE LA
ESTACION

Con la finalidad de incrementar la capacidad de separacion, se realizaron cinco
(5) propuestas. Es importante resaltar que la realizacion de los trabajos de

interconexion con las lineas existentes se debe minimizar el paro del proceso.

A continuacion se explicaran a detalle cada una de las propuestas planteadas,

con sus ventajas y desventajas.

3.4.1 Separadores de 500 Ipc operando a 140 Ipc

Esta alternativa comprende la realizacion de los siguientes trabajos:

v" Como el crudo proveniente de los separadores de alta operando a media, no
pueden ingresar al cabezal de media presion, se tiene que desviar la
produccion a una etapa de baja presion, esto se realiza obturando las lineas
que se dirigen al cabezal de media y enviando el crudo a un cabezal de baja
presion.

v’ Interconexion del cabezal de gas de alta presion con el cabezal de media
presion hacia Planta Compresora, de manera que el gas proveniente de los

depuradores operando a media presion se envien a dichas plantas.

En la figura 3.14 se muestra un esquematico de la propuesta.

137



CAPITULO 111 METODOLOGIA

Hacia PC — | :
{media) R

|
I

ENFR
ALTA
ENFRLDOES
iy
2

ENFR
MED L4

|
|
o

H
o
L3

g
w o
=z o
[
f Hacia PC J
=
L
=

(media) ‘/"\
Lo
Crudo . 120 psi
—t W oo
Figura 3.14 Propuesta 1.
Ventajas

<

Rapidez de construccion y lenta requisicion de equipos mayores.

Muy bajo costo.

Involucra menos modificaciones y menor cantidad de material para realizar
los trabajos.

El arreglo a la entrada de los separadores de media y de baja es totalmente
simétrico. Este arreglo permite una mejor distribuciéon de flujo hacia los
separadores.

No existen problemas de limitacion de espacio ni cruce con otras tuberias que

puedan interfieran con la nueva interconexion.

Desventajas

v

Los separadores de baja no manejan el crudo proveniente de los 8 equipos

operando a media.
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3.4.2 4 Separadores de 500 Ipc operando a 140 Ipc y 2 Separadores del
Modulo IIT de 140 Ipc operando a 40 Ipc

El alcance los trabajos mecanicos requeridos seran los siguientes:

v’ Interconexion de la salida de crudo del separador de alta operando en media
SG2-1A/B con el cabezal de baja presion. Adicionalmente, se posee una
valvula en el cabezal de media presion para independizar la alimentacion a los
modulos II y III que operan en media presion.

v’ Interconexion del cabezal de gas de alta presion con el cabezal de media
presion hacia Planta Compresora, de manera que el gas proveniente de los
depuradores se envien a dichas plantas.

v" Interconexion de la salida de crudo del separador de media operando en baja
SG3-2A/B con la salida del separador de baja del modulo IIT (SG3-3).

v El gas proveniente de los depuradores se enviara al cabezal de baja presion
hacia plantas compresoras, en este caso se tendria que realizar otra
interconexion para que el gas se envié a las mismas.

v’ Interconexion de la salida de condensados del depurador de media operando a
baja D3-2 con la salida del separador SG3-3.

v" El gas de alivio de estos equipos tendra que dirigirse a los despojadores de
liquido de baja presion, por lo tanto se debe realizar una interconexion a el

cabezal de gas de venteo de baja presion.
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Ventajas

v Se pueden aprovechar las tuberias existentes para el suministro de crudo.

v" Sélo se requiere de un paro parcial del modulo.
Desventajas
v" El espacio es limitado para las conexiones a realizar.

v/ Alin con esta opcion no se garantiza una distribucion uniforme de flujo en el

cabezal de baja presion de crudo.

3.4.3 4 Separadores de 500 lpc operando a 140 Ipc y 2 Separadores del
Médulo II de 140 Ipc operando a 40 Ipc

El alcance los trabajos mecénicos requeridos serdn los siguientes:
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v’ Interconexion de la salida de crudo del separador de alta operando en media
SG3-1A/B con el cabezal de baja presion. Adicionalmente, se posee una
valvula en el cabezal de media presion para independizar la alimentacion a los
modulos II y IIT que operan en media presion.

v" Interconexion del cabezal de gas de alta presion con el cabezal de media
presion hacia Planta Compresora, de manera que el gas proveniente de los
depuradores se envien a dichas plantas.

v" Interconexion de la salida de crudo del separador de media operando en baja
SG2-2A/B con la salida del separador de baja del modulo IIT (SG2-3A/B).

v El gas proveniente de los depuradores se enviara al cabezal de baja presion
hacia plantas compresoras, en este caso se tendria que realizar otra
interconexion para que el gas se envié a las mismas.

v" Interconexion de la salida de condensados del depurador de media operando a
baja D2-2 con la salida del separador SG2-3A.

v' El gas de alivio de estos equipos tendra que dirigirse a los despojadores de
liquido de baja presion, por lo tanto se debe realizar una interconexion a el

cabezal de gas de venteo de baja presion.
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Figura 3.16 Propuesta 3.
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Ventajas

v Involucra menos modificaciones y menor cantidad de material para realizar

los trabajos.

Desventajas

v" Con esta opcién no se garantiza una distribucion uniforme de flujo en el

cabezal de baja presion de crudo.

3.4.4 2 Separadores de 500 Ipc operando a 140 Ipc y 2 Separadores de 500
Ipc operando a 40 Ipc

Para colocar en funcionamiento estos equipos a las nuevas presiones de
operacion, se requiere realizar interconexiones de forma tal que se alimente la

produccion de media presion y baja presion en los equipos correspondientes.

El alcance los trabajos mecanicos requeridos seran los siguientes:

v' La salida de crudo de los separadores de alta operando a media (SG2-1A/B) se
conectara con el cabezal de 16”A de alimentacion de los mddulos I y III.
Adicionalmente, se colocard una valvula para independizar la alimentacion a
los modulos.

v' La alimentacion de los separadores operando a baja sera la proveniente de los
separadores de alta operando a media.

v" Interconexion de la salida de crudo de los separadores de alta operando a baja
SG3-1A/B con la salida del separador de baja del médulo III (SG3-3A).

v Interconexion del cabezal de gas de alta presion con el cabezal de media

presion hacia Planta Compresora.

142



CAPITULO 111 METODOLOGIA

v’ Interconexion de la salida de gas del depurador D3-1 con la salida de gas de
baja presion hacia Planta Compresora.

v’ Interconexion de la salida de condensados del depurador D3-1 con la salida
del separador SG3-3.

v" La linea de alivio de los separadores poseen un cabezal en comun, por lo cual
se debe realizar una interconexion de la salida de gas de venteo de los
separadores de alta operando a baja SG3-1A/B con el cabezal de gas de

venteo de baja presion.
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Figura 3.17 Propuesta 4.
Ventajas

v El arreglo a la entrada de los separadores de media y de baja es simétrico.

v’ Este arreglo permite una mejor distribucion de flujo hacia los separadores.
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Desventajas

v El espacio es limitado para las conexiones a realizar.

v El tiempo de construccion es extenso.

3.4.5 4 Separadores de 500 Ipc operando a 140 Ilpc y 1 Nuevo Separador de
40 Ipc y Enfriadores de Crudo.

El alcance los trabajos mecanicos requeridos seran los siguientes:

v' La salida de crudo de los separadores de alta operando a media (SG2-1A/B y
SG3-1A/B) se conectara a un cabezal de baja presion, y luego el crudo se
envia al nuevo separador.

v Interconexion del cabezal de gas de alta presion con el cabezal de media
presion hacia Planta Compresora, de manera que el gas proveniente de los
depuradores operando a media presion se envien a dichas plantas.

v’ La salida de crudo del nuevo separador de baja presion se conectara a la salida
de los enfriadores de crudo del modulo 11 y III.

v" Interconexion de la salida de gas del nuevo separador a los enfriadores de gas

del modulo 1.
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SG+18

ENFRIADOES
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ENFRILWDORES

DECRUDD

Ventajas

Figura 3.18 Propuesta 5.

v El arreglo a la entrada de los separadores de media es totalmente simétrico.

Este arreglo permite una mejor distribucion de flujo hacia los separadores.

v" No existen problemas de limitacion de espacio ni cruce con otras tuberias que

puedan interfieran con la nueva interconexion.

Desventajas

v

mayor cantidad de tuberias, valvulas y accesorios.

separador y enfriador.

Requiere mayor area para su instalacion. El arreglo de tuberias involucra

Debe realizarse toda la infraestructura necesaria para la instalacion del nuevo
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v" Los trabajos de limpieza, corte, biselado, presentacion, alineacién, soldadura y
montaje involucran una mayor cantidad de esfuerzo y recursos.
v' Tiempo de construccion extenso y lenta requisicion de equipos mayores.

v" Alto costo.

3.5 FACTORES DE EVALUACION PARA LAS PROPUESTAS

Para la evaluacion de las propuestas se analizaran una serie de pardmetros con
la finalidad de establecer cual de las opciones cubre los requerimientos

operacionales.

En caso de resultar técnicamente viables dos o mas de las opciones planteadas,
se compararan con la inversidon inicial y resultara favorecida la opcién mas

econdmica.
A continuacidon se sefiala la metodologia para realizar la evaluacién de las

cinco (5) opciones planteadas anteriormente y se define los factores de evaluacion

en base a los aspectos mas resaltantes.

3.5.1 Beneficio (Incremento en Capacidad)

En este factor se evaluan los beneficios generados en la evaluacién de
capacidad de los separadores para cada una de las propuestas a los diferentes

niveles de presion (140 Ipc, 40 Ipc).
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3.5.2 Flexibilidad Operacional

Este factor se refiere basicamente al rango de flexibilidad que va a tener el
sistema una vez instalado, en lo que se refiere a la variacion de la composicion de
alimentacion de los separadores asi como también el incremento o disminucion

del volumen de gas y liquido manejados, entre otros.

3.5.3 Infraestructura

Este factor es funcidn de las interconexiones y/o arreglos a realizar.

3.5.4 Puesta en marcha y tiempo requerido de construccion (Impacto

Operacional)

Este factor es muy importante ya que representa dentro del presupuesto de un
proyecto la etapa de mayor costo e impacto operacional, en esta fase hay que
tomar en consideracion, el tiempo de parada de la instalacion, asi como las
estrategias desde el punto de vista de instalacion, requeridas para llevar a cabo la
construccion y puesta en marcha de los nuevos equipos, conservando al maximo
las medidas de seguridad y minimizando los retrasos en el tiempo de ejecucion de

la obra.

3.5.5 Espacio fisico

La alternativa de disefar separadores horizontales convencionales, involucra
infraestructura civil y arreglos de tuberia similares a la de los modulos de

procesamiento existentes, se incrementa aun mas esta infraestructura desde el
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punto de vista de espacio fisico requerido, por lo tanto la cantidad de tuberia lineal

y accesorios también incrementa.

3.6 SIMULACION

La simulacion de procesos se ha convertido en los ltimos afios en una pieza
fundamental para el diseflo, evaluacion y optimizacion de los diferentes procesos
ya existentes o en disefio encontrados en las industrias del petréleo, quimica y gas
natural, desde su produccion hasta su comercializacion. La existencia en el
mercado de una gran variedad de paquetes de computacion para la simulacion de
procesos, cada vez con mayor capacidad para simular cualquier tipo de proceso,
por mas complejo que sea y con interfaz usuario-simulador més amigable, permite
al ingeniero de procesos incorporar estas herramientas de calculos en su trabajo
cotidiano, dandole asi un uso imprescindible y frecuente en su 4rea que redundara

en mejoramiento de su productividad y tiempo de respuesta.

La simulacion de procesos de crudo/gas es una técnica que permite predecir en
forma répida y confiable el comportamiento de un proceso, a partir de una
representacion matematica y realista del mismo, mediante ecuaciones de estado,
modelos matematicos y ecuaciones de disefio para cada operacion, prediciendo las
propiedades y el comportamiento de las corrientes involucradas en un proceso

determinado.

Para la industria, en general, esta herramienta representa un avance
significativo porque permite simular un proceso en estado estitico y/o estado
dindmico y logra evaluar, basdndose en cambios de las condiciones de operacion y

el comportamiento de estos procesos.

Las tuberias deben ser disefiadas para proporcionar seguridad y confiabilidad
durante la operacion normal de la planta. El arreglo de tuberias deberd ser

ejecutado de tal manera de proporcionar uniformidad, menor impacto sobre la

148



CAPITULO 111 METODOLOGIA

infraestructura existente, vias de acceso libres y facil acceso para los trabajos de

mantenimiento de conexiones, valvulas y accesorios sobre la linea.

Las condiciones de disefio de la tuberia, incluyendo temperatura y presion,
deben estar de acuerdo con los requerimientos de las normas ANSI B31.3, ANSI

B31.4, ANSI B31.8 (el que aplique de acuerdo al servicio y ubicacion de la linea).

El disefio de lineas para liquido y gas, se realiz6 Uinicamente a la propuesta
seleccionada de acuerdo a los parametros de evaluacion establecidos en el punto
anterior. El disefio se realizd en funcion de: mantener una distribucion simétrica
de caudal en cada uno de los separadores de media y baja presion, mantener una
presion de operacion (120 Ipc ,45 Ipc) en cada uno de los separadores (media, baja
presion), que la velocidad de la tuberia sea menor que la velocidad permisible (la
velocidad erosional del fluido) y que la caida de presion se encuentre entre los

rangos permitidos. Para ello se realizo lo siguiente:

3.6.1 Evaluacion de espesores de tuberias

La evaluacion de los espesores requeridos de acuerdo a la presion que debe

soportar la tuberia se realiz6 con el programa PROFACING.

El espesor minimo requerido por presion interna en la tuberia se calculo con el

programa Profacing, el cual utiliza la siguiente ecuacion:

*

f=_ Dt (Ecuacién 3.1)
2*(SE+YP)

Donde:

t : espesor requerido por presion interna [pulg].

P: presion de disefio [Ipc].

d: didmetro externo [pulg].
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S: esfuerzo admisible [Ipc].
E: calidad de la junta longitudinal.

Y: factor del material.

3.6.2 Propiedades fisicos quimicas

Para determinar las propiedades fisico- quimica de cada una de las corrientes
del proceso se utilizo el programa HYSYS, que es una herramienta para la
simulacion de procesos de ingenieria relacionados con la industria quimica,
petrolera y de gas natural en donde se modelan procesos estacionarios de calor y

balance de masa. Para mayor detalle del programa ver apéndice E.

3.6.3 Diseiio de lineas

El disefio de las lineas de los modulos II y III se realizd con el simulador

PIPEPHASE™ 8.2. Para mayor informacion del programa ver apéndice E.

Se utiliz6 este simulador para obtener las presiones, velocidades e hidraulica a
través del sistema de tuberias. Para realizar las simulaciones se determinaron las
presiones con que llegan las corrientes a la estacion, las longitudes de las tuberias
a través de los isométricos (ver apéndice G) de la propuesta seleccionada, los
didmetros posibles para la evaluacion, ensanchamientos y estrangulaciones en

cada recorrido.

Para la simulacién en Pipephase se debe definir el tipo de simulacion, en
nuestro estudio se considerd el empleado para calculos de redes de tuberias y
como tipo de fluido se escogiod Petroleo Negro (Black oil). Se introdujeron las
propiedades de cada fluido las cuales se obtienen de las cromatografias que se

encuentran en el apéndice A.
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Luego, se procedi6 a realizar el diagrama para cada una de las lineas a disefiar,
en donde se identifican las tuberias y los puntos de salida y llegada, para ello se
colocaron los puntos de origen (iconos azules), de llegada (iconos amarillos). Para
representar las divisiones o uniones de corrientes se utilizaron los nodos, estos se
unen a través de enlaces (lineas azules que representan las tuberias dentro de la

estacion).

Para los iconos de llegada se introdujeron los datos de presion, temperatura y
flujo. Se fij6 una condicién y estimo la otra; es importante que el nimero de
variables estimadas sea igual al niimero de variables fijas, de otra manera el
simulador no podré resolver el problema. Para las simulaciones realizadas se fijo
el caudal de alimentaciéon de acuerdo a la evaluacion de capacidades de los

separadores y se estimo la presion de entrada a los mismos.

De igual manera se procedi6 a introducir los datos en los iconos de llegada,
pero en este caso solo se proporcionaron las condiciones de presion y flujo, como
en el caso anterior se debe fijar una y estimar la otra, en todos los casos en estudio

se fijo la presion de llegada y se estim6 el caudal.

En el caso de las lineas de union, se despliega una ventana en donde aparecen
todos los posibles accesorios para el tramo de la tuberia y los datos requeridos
para cada uno de los accesorios (longitud, didmetros, elevacion, schedule obtenido
de la evaluacién de espesores y presion de entrada para las valvulas). En los
isométricos que se muestran en el apéndice G se puede observar con mayor detalle

los datos de los accesorios utilizados en las simulaciones.

Una vez que se introducen los datos se corre la simulacion obteniendo un
reporte con todos los resultados: caidas de presion, velocidades en cada tramo,
tasas volumétricas (gas, crudo, agua), tanto en los nodos como en las tuberias.

Estos resultados se muestran en el apéndice H.
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Se realizaron simulaciones para las lineas que se presentan a continuacion:

v’ La salida de crudo de los separadores de alta operando en media (SG2-1A/B)
que se conectara con el cabezal de 16”A de alimentacidon de los modulos I y
III y la interconexion de la salida de crudo de los separadores de alta operando
a baja SG3-1A/B con la salida del separador de baja del modulo IIT (SG3-3A).
Para disenar estas lineas bifasicas (liquido/gas) se utilizo la correlacion Beggs

& Brill. En la figura 3.19 se muestra el diagrama realizado.

G22
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T180degF

¥ O 0lbthr

(714,92 WM it3/da

7 Qo 0bbl/day
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g g
P 42,38 pi
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Figura 3.19 Simulacion para lineas de crudo/gas.

v’ Interconexion de la salida de gas del depurador D3-1 con la salida de gas de
baja presion hacia Planta Compresora. Para disefar estas lineas de gas se

utilizo la correlacion de Weymouth, la cual es recomendada para didmetros
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y/o longitud de tuberias cortas. En la figura 3.20 se presenta el diagrama

realizado.

GASADEP
160 F

4 MM 3/day
Loog

Jazt

Figura 3.20 Simulacion para linea de gas hacia PCJ.

v Interconexion de la salida de gas de venteo de los separadores de alta
operando a baja SG3-1A/B con el cabezal de gas de venteo de baja presion.
Para disefiar estas lineas de gas se utilizo la correlacion de Weymouth. En la

figura 3.21 se puede ver el diagrama realizado.
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Figura 3.21 Simulacion para linea de gas de venteo.

Con el objeto de determinar el didmetro que se requiere para las tuberias ha
ser instaladas, se realizaron sensibilidades para diferentes didmetro para
determinar cual generaba las menores caidas de presion y velocidades menores a

las velocidades erosionales.

3.7 EVALUACION ECONOMICA

En este trabajo no se realiz6 una evaluacion econdmica sino una estimacion de
costos, debido a que al realizar una evaluacion econdmica se hace necesario
evaluar algunos factores de manera minuciosa para cada una de las propuestas
planteadas, por lo que el trabajo seria extenso, entonces se optd por realizar una

estimacion de costos a la propuesta seleccionada.
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3.7.1 Estimacion de Costos

El estimado se realizd con base a valor constante para septiembre del 2005,

ademas se consideraron las siguientes premisas:

v
v

Tipo de estimacion: Clase V

Se consideraran jornadas de trabajo de 10 horas de lunes a viernes.

Los costos se estimaron utilizando el Manual para la Elaboraciéon de
Estimacion de Costos, de acuerdo a la base de datos del Departamento de

Estimacion de Costos.

Entre los parametros considerados en la estimacion se encuentran:

El céalculo de la Gestion se estimd una tarifa promedio de 42.000Bs/horas
hombres previendo que sea mixta, es decir, personal propio (PDVSA) y
contratados.

Para las horas de Construcciéon se estimé una tarifa de 45.000Bs/horas

hombres.

3.7.2 Procedimiento para la Estimacion de Costos.

El procedimiento llevado se muestra a continuacion:

Determinacion de los costos por concepto de compra de materiales y equipos
necesarios.

Determinacion de los costos generados en la fase de implantacion de la nueva
infraestructura propuesta.

Célculos de los costos que genera la realizacion de la ingenieria de bésica y

detalle, las gestiones necesarias para la licitacién de los materiales y equipo.
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CAPITULO IV
ANALISIS DE RESULTADOS

4.1 Resultados obtenidos de la evaluacion de separadores, depuradores y

enfriadores

Con el proposito de verificar la posibilidad de que los separadores,
depuradores y enfriadores de alta presion (500 Ipc) pudieran operar con los fluidos
provenientes de las lineas de 120 Ipc, se realizaron los estudios de capacidad de
liquido y gas a cada uno de los separadores, capacidad de gas para los
depuradores, manejo del caudal de gas para los enfriadores de gas y manejo de
liquido para los enfriadores de crudo. A continuacidén se muestran los resultados

obtenidos:

4.1.1 Separadores

Tabla 4.1 Resultados de Capacidad de Liquido y Gas en los Separadores.

PRESION OPERACION (Lpem) CAPACIDAD SEPARADORES
5G2-1A/B | SG3-1A/B
0 CRUDO (BPD} 17000 17000
GAS (MMPCND) 17.5 17.5
o CRUDO (BPD} 6000 6000
GAS (MMPCND) 7.5 7.5
0 CRUDO (BPD} 17000 17000
GAS (MMPCND) 2 2

En la tabla 4.1 se muestran los resultados de la evaluacion de los separadores
de alta presion a 500 Ipc (en rojo), el valor obtenido en éstos llevados a una
presion de 120 Ipc (en azul) y 40 Ipc (en verde). Los valores se obtuvieron de la

evaluacion a los equipos mediante las normas de PDVSA, los cuales se presentan
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en el apéndice 1. En la figura 4.1 se pueden apreciar estos resultados de manera

grafica.

@ Capacidad de Liquido
0O Capacidad de Gas

Figura 4.1 Resultados de Capacidades de los Separadores de Alta Presion a

Media Presion.

v La capacidad de gas en el separador de alta presion disminuy6
considerablemente, esto debido a que cuando un separador estd operando a
una presion alta y se reduce la presion del mismo, aumenta el volumen del gas
en la misma proporcion; ya que el gas tiende a expandirse y ocupar un
volumen mayor en el separador.

v" Los separadores se disefian tomando en consideracion las propiedades del
fluido tal como la relacidon gas —petroleo, que esta relacionada con el caudal de
crudo y gas que entra al separador. Como el valor de gas-petréleo usado en el
disefio del separador a 120 Ipc es de 1200 PCN/BN, implica que el separador
va a manejar un caudal de gas mayor al caudal de liquido, contrario al

separador de 40 Ipc donde la relacion gas — petroleo es baja.
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v" Cuando la presion del separador se reduce, la velocidad del gas en el sistema
aumenta; por lo que es importante mantener el caudal de 6 MBD de liquido y
7,5 MMPCND de gas en cada separador evaluado a media presion del modulo
II, de manera de evitar problemas de erosion en las boquillas y de los internos

del separador.

Tabla 4.2 Resultados de Capacidad de Liquido y Gas en los Separadores
considerando boquillas.

[ PRESION UPERACTON {lpem] | CAPACIDAD T SGZTATE | SGITAB | SGZTATB | SGITATB
CRUDO(BPD) | 6000 6000 17500 [ 17500
GAS [MMPCND) [~ 7.5 1.5 2 2

1

DIAMETRO DE BOQUILLA ALIMENTACION (PULG) § g 16 16

La capacidad de liquido y gas del separador se ve limitada por las
boquillas, si el separador tiene un didmetro de boquilla grande la capacidad
tanto de liquido como de gas del separador se incrementa. En la tabla 4.2 se
muestran los valores de capacidad para el separador de alta operando a media,
considerando las boquillas, la evaluacion se muestra en el apéndice 1. En la
figura 4.2 se muestra la diferencia de capacidades de gas y liquido
considerando las boquillas. Se puede notar que con el diametro de boquillas
disponibles en los separadores de alta presion evaluados (8 pulg), la capacidad

es menor que con el mismo separador con unas boquillas de mayor didmetro

(16 pulg).
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@ Capacidad de Liquido
O Capacidad de Gas

Figura 4.2 Resultados de Capacidades considerando Boquillas en los Separadores

de Alta Presion a Media Presion.

Es importante resaltar que los separadores y depuradores fueron evaluados bajo
las condiciones mecanicas que poseen. Como se aprecia en la figura 4.2 la
capacidad de liquido y gas se incrementa con un didmetro de boquillas mayor.
Para lograr ese incremento es necesario realizar los arreglos mecanicos a las
boquillas del separador, lo cual significa que el separador tendria que ser
intervenido (fuera de servicio), los internos posiblemente tendrian que ser
modificados y se debe realizar cambios en los arreglos de las lineas (entrada del
fluido, salida de gas y salida de liquido) de acuerdo a las normas. En resumen,
estas modificaciones a las boquillas resultan costosas y el tiempo requerido

extenso.

Se verifico que los separadores que operaban a alta presion pueden operar con
los fluidos provenientes de las lineas de 120 Ipc, con una capacidad de liquido de
6 MBD y 7,5 MMPCND de gas cada uno. Sin embargo, es necesario evaluar la

hidrédulica de las lineas de proceso de entrada y salida de estos separadores, para
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corroborar que puedan manejar los caudales maximos calculados para el

separador.

4.1.2 Depuradores

Tabla 4.3 Resultados de Capacidad de Gas y Crudo en los Depuradores.

PRESION OPERACION CAPACIDAD DEPURADORES
(Lpcm) D21 | D31
500 CRUDC (BPD) 342 342
GAS (MMPCHND} 35 35
o CRUDO (BPD) 192 192
GAS (MMPCHND}) 18.5 18.5
a0 CRUDO (BPD) 114 114
GAS (MMPCHND) 8.5 8.5

En la tabla 4.2 se puede apreciar los resultados de la evaluacion de los

depuradores de alta presion a 500 Ipc (en rojo), el valor obtenido en éstos llevados

a una presion de 120 Ipc (en azul) y a 40 Ipc (en verde).

O Capacidad Depurador

Figura 4.3 Resultados de Capacidad de gas de los Depuradores de Alta Presion a

Media Presion.
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Como se aprecia en la figura 4.3 los depuradores de alta presion manejaban
una capacidad de gas de 35 MMPCND, cuando se realiz6 la evaluacion se obtuvo
una capacidad de gas en 120 Ipc de 18.5 MMPCND vy una capacidad de gas en 40
Ipc de 8.5 MMPCND. Esto debido, al cambio de presion que reduce la capacidad

de gas en el depurador.

Al igual que en los separadores se verificd que los depuradores pueden manejar

el fluido proveniente a una presion de 120 Ipc.

4.1.3

Enfriadores

4.1.3.1 Enfriadores de Gas

Los célculos de esta evaluacion se muestran en el apéndice I.

Se puede observar en la tabla 4.4, que el caudal de gas para el cual fueron
diseniados los enfriadores de gas en alta presion fue de 35 MMPCND. Para enfriar

ese caudal se requiri6 de un enfriador de 246 tubos de 18 pie de longitud y de un

Tabla 4.4 Caracteristicas de enfriadores de gas de alta presion

Valor Calculado

Disefio Enfriador de
Gas Alta Actual

Caudal de gas (MMPCND) 35
Coeficiente total de transferencia de calor (Btu/pie2*h*°F) 3
Nimero de tubos (adim) 246
Caida de presidn a través de los tubos (Ipc) 3-15
Diametro del ventilador (pie) I
Aproximacion de la potencia del ventilador (HP) 15
Longitud de los tubos (pie) 18
Mumero de pasos (adim) 2
Diametro interno del tubo (pulg) 0.87

Didmetro externo del tubo (pulg)

Nimero de ventiladores (adim)

Mimero de filas de tubos (adim)

diametro de 1 pulg.
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Tabla 4.5 Resultados de enfriadores de gas de alta presion operando a media

presion (120 Ipc).

Enfriador de Gas Alta a
Media Madulo Il

Caudal de gas (MMPCND]
Coeficiente total de transferencia de calor (Btu/pie2*h™F)
Nimero de tubos (adim) "REQUERIDD" 86
Caida de presidn a través de los tubos (Ipc)
Diametra del ventiladar (pie) "REQUERIDO" 4

Aproximacion de |a potencia del ventiladar (HP) ‘REQUERIDO 4.50
Factor de ensuciamiento tubas (pie2*h*™F/Btu) 0.001
Factor de ensuciamiento aire (pie2*h*™F/Btu] 0.002
Temperarura del Gas entrada (°F) 175
Temperarura del Gas Salida (°F) 110
Longitud de los tubas (pie) 18
Nimero de pasos (adim) 2
Diametro interno del tuba (pulg) 0.87
Diametra extemo del tubo (pulg) 1
Nimero de ventiladares (adim) 2
Nimero de filas de tubos (adim) 9

Valor Calculado

Para enfriar el caudal de gas de 15 MMPCND proveniente de los separadores
en media presion, de una temperatura de 175 °F a 110 °F; se requiere de un
enfriador con 86 tubos de 18 pie de longitud y un diametro de 1 pulgada segun se
muestra en la tabla 4.5. Como se dispone de 246 tubos en los enfriadores de alta,
se puede concluir que los enfriadores actuales pueden ser usados para manejar ese

caudal de gas obtenido en media presion.
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Tabla 4.6 Resultados de enfriadores de gas de alta presion operando a baja

presion
Enfriador de Gas Alta a
Valor Calculado Baja Modulo I
Caudal de gas (MMPCND) 4
Coeficiente total de transferencia de calor (Btu/pie2*h™F) 2
MNumera de tubos (adim) "REQUERIDO" 3
(aida de presion a través de los tubas (Ipc) 0.58
Diametro del ventilador (pie) "REQUERIDD" 2
Aproximacion de la potencia del ventilador (HP) "REQUERIDO 1.4
Factor de ensuciamiento tubos (pie2*h*™F/Btu) 0.001
Factor de ensuciamiento aire (pied*h™F/Btu) 0.002
Temperarura del Gas entrada (°F) 15
Temperarura del Gas Salida °F) 10
Langitud de los tubas (pie) 18
Nimera de pasos (adim) 2
Diametro interno del tubo (pulg) 0.87
Diametro externo del tubo (pulg) 1
Nimero de ventiladores (adim) 2
Numero de filas de tubos (adim) 5

Para enfriar el caudal de gas de 4 MMPCND proveniente de los separadores en
baja presion, de una temperatura de 175 °F a 110 °F; se requiere de un enfriador
con 32 tubos de 18 pie de longitud y un diametro de 1 pulgada segun se muestra
en la tabla 4.6. Como se dispone de 246 tubos en los enfriadores de alta, se puede
concluir que los enfriadores actuales pueden ser usados para manejar ese caudal

de gas obtenido en baja presion.

Se puede observar en las tablas 4.5 y 4.6, que el diametro de ventilador

obtenido para el enfriador de 120 Ipc fue de 4 pie y para el enfriador de baja de 2
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pie. Estos valores de didmetro fueron menores al compararlos con el disponible en

el enfriador de alta presion como se puede apreciar en la tabla 4.4.

Se tiene que considerar que si todos los ventiladores de cada enfriador se
encuentran operativos, puede ocurrir que el fluido ha enfriar se encuentre fuera de
las especificaciones requeridas en los depuradores. Por lo que se requiere en caso
de ser necesario apagar algunos ventiladores y de esta manera controlar la
temperatura de salida del fluido en los enfriadores, garantizando la temperatura

requerida en los depuradores.

El nivel de enfriamiento y el flujo de transferencia de calor son variables que
determinan la cantidad relativa de aire requerido, para una carga de calor dado.
Estas variables estan vinculadas con la potencia requerida por el ventilador. La
potencia del ventilador (tabla 4.4) en los enfriadores que operaban en alta era de
15 HP, y de acuerdo a los valores obtenidos en los enfriadores evaluados en media
y baja presion, €stos se encuentran por debajo de la potencia que se dispone. Lo
que indica, que menos cantidad de aire que forzan los ventiladores es requerida

para enfriar el fluido.

Ademas, se puede observar que las caidas de presion estan dentro de los
valores permitidos en los enfriadores evaluados en media y baja presion, por lo

que se garantiza el buen funcionamiento de los mismos.

El coeficiente de transferencia de calor depende del disefio del equipo y los
factores de ensuciamiento. Para evitar ensuciamiento la velocidad del fluido debe
ser alta de manera de minimizar este factor. En el caso del gas, la velocidad de
este es alta debido a la densidad que el mismo posee, por lo que el factor de

ensuciamiento para los enfriadores de gas debe ser minimo.
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Es importante resaltar, que los valores obtenidos son para un enfriador y se

disponen de dos enfriadores para cada modulo. Es decir, que con un solo enfriador

se puede manejar el caudal de gas que entra a los enfriadores.

Se puede observar de todo lo expuesto anteriormente, que los enfriadores
evaluados en media y baja presion pueden operar bajo las condiciones de disefio
que se disponen en los enfriadores que operaban a alta presion, debido a que el

caudal de gas para el cual fueron evaluados es menor para el cual fueron

diseniados.

4.1.3.2 Enfriadores de Crudo

Los calculos de esta evaluacion se muestran en el apéndice I.

Tabla 4.7 Caracteristicas de Enfriadores de Crudo

Valor Calculado

Disefio Enfriador de

Crudo Actual
Coeficiente total de transferencia de calor (Btu/pie2*h*F) 3
Numero de tubos (adim| 434
Caida de presion a traves de los tubos (Ipc) 315
Diametra del ventilador (pie) 1
Aproximacion de |a potencia del ventilador (HP) 20
Longitud de los tubos (pie) 18
Numero de pasos (adim) 4
Diametra interno del tubo (pulg) 0.87
Diametro externo del tubo (pulg) 1
Numera de ventiladores (adim) z
Nimera de filas de tubos (adim) 5
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Se puede observar en la tabla 4.7, que para el caudal con el cual fueron
diseniados los enfriadores de crudo, se requirié de un enfriador de 246 tubos de 18

pie de longitud y de un didmetro de 1 pulg.

Tabla 4.8 Resultados de Enfriadores de Crudo.

Enfriador de Crudo
Valor Calculado Modulo Il y Il

Caudal de Crudo (Bbl) 122500
Coeficiente total de transferencia de calor (Btu/pie2*h*™F) ]
Numero de tubos (adim) "REQUERIDOD" 13
(Caida de presion a través de los tubos (Ipc) 13.5
Diametra del ventilador (pie) "REQUERIDO" 3
Aproximacidn de 1a potencia del ventilader (HP) "REQUERIDO 4
Factor de ensuciamiento tubos (pie2"h™F/Biu) 0.003
Factor de ensuciamiento aire (pie2*h*F/Btu) 0.004
Temperarura del Crudo entrada (°F) 175
Temperarura del Crudo Salida (°F) 140
Longitud de los tubos (pie) 18
Numero de pasos (adim) 4
Diametra interno del tubo (pulg) 0.87
Diametra externo del tubo (pulg) 1
Numero de ventiladares (adim) 2
Mimero de filas de tubos (adim) ‘

De la tabla 4.8 se puede apreciar que el numero de tubos, el diametro del
ventilador, la potencia del ventilador y las caidas de presidon se encuentran por

debajo de los valores requeridos para el enfriador de crudo disponible (tabla 4.7).

Es importante resaltar, que los valores obtenidos son para un enfriador y se
disponen de diez enfriadores de crudo para los modulos 1, 11 y III. Los resultados
obtenidos reflejan, que con el caudal que se evaluaron los enfriadores (122,5

MBND) pueden operar. Pero operacionalmente no ocurre esto, ya que los
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enfriadores de crudo no pueden manejar el fluido proveniente de estos modulos,

ya que han superado la capacidad de enfriamiento.

Esto pudo ocurrir, debido a que la velocidad del liquido en los tubos no es lo
suficientemente grande para evitar la deposicion de particulas y limitar el
ensuciamiento o formacion de incrustaciones. Adicionalmente, el tipo de crudo
que se maneja en el complejo contiene asfaltenos, lo que agudiza mas la situacion.
Si esto es lo que ocurre, el problema que se presenta en los enfriadores de crudo es
que los tubos se encuentren obstruidos, lo que restringe el paso de fluidos por los
mismos. Trayendo como consecuencia que las condiciones de operacion de estos

equipos no sean las mismas para las cuales fueron disefiados.

4.2 Resultados obtenidos de la evaluacion de las propuestas

Para determinar la capacidad actual de media se procedidé de la siguiente

mancra:

Tabla 4.9 Resultados de las capacidades “actuales” en media y baja presion.

SEPARADORES
MEDIA PRESION BAJA PRESION
$G22A | SG22B | SGI2AB | SG2AB | SG33

CRUDO (BRD) | 16000 11000 24000 21000 35000
GAS (MMPCND) | 12.75 11 10 1.25 4.25

CAPACIDAD

Los calculos que permiten llegar a los valores obtenidos en la tabla 4.9 se
muestran en el apéndice I. Se calcul6 de la tabla 4.9 la capacidad de liquido de los
separadores en media presion sumando los valores que se encuentran en azul,
donde el valor obtenido es de 75 MBD vy para la capacidad de liquido en baja
presion con los valores en verde, donde el valor obtenido es de 77 MBD. Es
importante resaltar, que esta capacidad en media y baja presion es la obtenida

antes de realizar cualquier modificacion a los equipos.
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Se determind la capacidad “actual” de liquido en media 75 MBD y baja
presion 77 MBD con la finalidad de establecer un parametro de comparacion de
manera de visualizar el incremento de separacion generado en media y en baja con

las modificaciones a realizar en los médulos 11 y III.

Con el proposito de evaluar la factibilidad de usar los equipos existentes de
baja presion en los modulos I y IIT (SG3-3, SG2-3A/B) de 40 Ipc para manejar
los fluidos provenientes de los ocho separadores operando en media presion (SG3-
1A/B, SG2-1A/B, SG3-2A/B, SG2-2A/B) se muestra a continuacion los

resultados de las capacidades para la propuesta 1:

Tabla 4.10 Resultados de las capacidades de separadores de la propuesta 1.

SEPARADORES
CAPACIDAD MEDIA PRESION BAJA PRESION
SG2IAB | SGIAAB | SG224 | SG22B | SG3248 | SG23AB | SG33

CRUDO (BPD) 6000 6000 16000 11000 24000 21000 35000
GAS (MMPCND) 1.3 1.3 1215 11 10 1.23 4.25

Tabla 4.11 Resultados de la capacidad total generada en media y baja presion en

los separadores en la propuesta 1

Capacidad Actual Caso 1
Media | Baja | Media Baja
Liquido, MBD 75 [l 99 1
Gas, MMPCND | 44 1 73.75 7

De la tabla 4.10 se determiné la capacidad en media y baja presion para la

propuesta planteada, ese valor se ve reflejado en la tabla 4.11.

168



CAPITULO IV ANALISIS DE RESULTADOS

Se puede apreciar en la tabla 4.11, que la capacidad de liquido para el caso 1 se
incremento de 75 MBD a 99 MBD, en el que se obtuvo un beneficio de 24 MBD.
Con respecto a la capacidad de liquido en baja presion se observa que los
separadores no pueden manejar el fluido proveniente de los separadores de media
presion, ya que en media se tiene una capacidad de 99 MBD y en baja la
capacidad es de 77 MBD, por lo cual se requiere incorporar un nuevo separador
para que maneje el fluido que no pueden operar los separadores de baja, que en
este caso la capacidad de liquido que debe tener ese nuevo separador es de 22

MBD.

Tabla 4.12 Resultados de los factores de evaluacion para la propuesta 1.

Infraestructura | Dif. Capacidad | Impacto Operacional
5 Interconexiones 2 MBD

120 metros de tuberia| 29.75 MMPCND

Bajo

En el capitulo III, especificamente el punto 3.4.1, ser puede apreciar las
ventajas, desventajas e interconexiones a realizar para esta propuesta. En la tabla
4.12 se muestra la infraestructura a utilizar, se observa que es necesario colocar
una cantidad de 120 metros de tuberia, ademas de realizar 5 interconexiones; lo
cual apunta a que los trabajos a realizar ocasionen un impacto operacional bajo, y

los materiales para realizar las conexiones sean minimas.

Debido a que los separadores de baja no pueden manejar el fluido de los
separadores en media, se plantearon otras alternativas de manera de lograr ese

incremento de separacion en media presion.

Los valores obtenidos en cada uno de los resultados se pueden ver en el
apéndice I. Los resultados de cada una de las propuestas se presentan a

continuacion:
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Tabla 4.13 Resultados de la propuesta 2.
SEPARADORES DEPURADORES
CAPACIDAD MEDIA PRESION BAJA PRESION MEDIA PRESION BAJA PRESION
SG2AAB | SG3AB | SG22A | SG22B | SG32AB | SGL3AB | SG33 | D 034 D22 | D32 | Di3AB
CRUDO (BPD) | 6000 6000 | 16000 [ 1000 | 24000 | 2000 | 3500 - - - -
GAS (MMPCND) 1.5 1.3 12.75 1 3 1.5 4.25 18.5 18.5 L 20 19.715
- Actual Caso 2
Capacidad | — =T Baja | Wedia | Baja
Liquido, MBD 75 77 51 125
Gas, MMPCND 44 7 53.75 12.75
. Caso 2 (Separadores) Caso 2 (Depuradores)
Capacidad _ . ; .
P Media Baja Media Baja
Gas, MMPCND 53.75 12.75 81 .75
Infraestructura | Dif. Capacidad | Impacto Operacional
8 Interconexiones - 24 MBD Medio
250 metros de tuberia] 9.75 MMPCND
Tabla 4.14 Resultados de la propuesta 3.
_ SEPARADORES _ DEPURADORES
CAPACIDAD MEDIA PRESION BAJA PRESION MEDIA PRESION BAJA PRESION
SG21AB [ SG3-AB [ SG32AB | SG22A | SG22B [ SG23aB | SG33 [ D D3 032 022_| DI3AB
CRUDO(BPD) | 6000 600 | 24000 | 6000 | 11000 | 2000 | 35000 : : . . .
GAS (MNPCND) | 75 15 1) ] [ 125 42 185 18.5 i 2 19,75
. Actual Caso 3
Capacidad T Baja | Wedia | _Baja
Liquido, MBD 75 77 72 104
Gas, MMPCND 44 7 50 105
. Caso 3 (Separadores) Caso J (Depuradores)
Capacidad - - : :
d Media Baja Media Baja
Gas, MMPCND 50 10.5 81 36.75
Infraestructura | Dif. Capacidad | Impacto Operacional
12 Interconexiones -3 MBD Medio
210 metros de tuberia] 6 MMPCND
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Tabla 4.15 Resultados de la propuesta 4.

SEPARADORES DEPURADORES
CAPACIDAD HEDIA PRESION BAJA PRESION HEDIA PRESION BAJA PRESION
SG6214B | G224 [ 56228 | 563248 | SGAB | S62B [ S633 | D24 022 D32 | DM | DIAB
CRUDO (BPD) | 6000 5000 | mooo | 20m | 1o | 20w | 30w . : . . .
(GAS (MMPCND) 15 1215 1 10 2 1.5 42 18.5 # 4 85 19.75
1 Actual Caso 4
Capacidad  I—0 ™ T Baja | Wedia Baja
Liquido, MBD 75 77 87 110
Gas, MMPCND 44 7 58.75 10.75
, Caso 4 (Separadores Caso 4 (Depuradores
Capacidad : [ : ) ; (Dep ; )
Media Baja Media Baja
Gas, MMPCND 58.75 10,75 106.5 28.25
Infraestructura Beneficio Impacto Operacional
12 Interconexiones 12 MBD )
Medio - Alto
200 metros de tuberia] 14.75 MMPCND '

Tabla 4.16 Resultados de la propuesta 5.

SEPARADORES DEPURADORES
CAPACIDAD HEDIA PRESIO BAJA PRESION MEDIA PRESION BAJA PRESION
SG2AAIB | SGIMAB | SG22A | SG22B | SGI-2AB | SGI-3AB | SG33 D21 D34 022 032 D1-3AB
(CRUDO (BPD) 6000 6000 16000 11000 24000 21000 35000 = = = c =
GAS (MMPCND) |~ 75 15 12.75 11 10 155 45 18,5 18.5 7] ] 1975
- Actual Caso 5
Capacidad [ ™5 | Wedia | Baja
Liquido, MBD 75 77 99 110
Gas, MMPCND 44 7 73.75 7
. Caso 5 (Separadores Caso 5 (Depuradores
Capacidad - [ - ) . (Dep : ]
Media Baja Media Baja
Gas, MMPCND 13.7% | 125 19.75
Infraestructura Beneficio Impacto Operacional
12 Inlercone)uones' 24 MBD
550 metros de tuberia
1 Separador Nuevo Medio - Alto
(]
- 29.75 MMPCND
Enfriadores de Crudo
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A continuacidn se presentan los resultados de las propuestas de manera grafica:

o Capacidad Actual de Liquido en
120 Ipc

m Capacidad de Liquido Calculada
en 120 Ipc

Figura 4.12 Resultados de la capacidad de liquido en media presion para cada una

de las propuestas.

En la figura 4.12, se puede apreciar que la propuestas en la cuales se obtuvo un
incremento de capacidad de liquido comparando con la capacidad de liquido de

los cuatro separadores que operan en media, fueron los casos 1, 4, 5.

Mientras que en el caso 3 y 4, no se logr6 ese incremento. Esto pudo deberse a
que en el caso 3, se usaron los separadores de media presion del modulo IIT (SG3-
2A/2B) de mayor longitud para operar en baja presion. En el caso 4, atin cuando
se dejaron los mismos separadores (SG3-2A/2B) operando a media presidon no se

logrd el incremento.
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@ Capacidad de Liquido Calculada
en 120 Ipc

o Capacidad de Liquido Calculada
en 40 Ipc

Figura 4.13 Resultados de la capacidad de liquido en baja presion para cada una

de las propuestas.

Se puede observar en la figura 4.13, que en los todos los casos excepto el caso
1, los separadores de baja presion pueden manejar los fluidos provenientes de los
separadores de media. En el caso 1, aun cuando se obtiene un incremento en la
capacidad de liquido en media presion, los separadores en baja no pueden manejar

el fluido proveniente de los mismos.
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0O Capacidad de Gas en el
Separador

0O Capacidad de Gas en el
Depurador

Figura 4.14 Resultados de la capacidad de gas en los depuradores en media

presion para cada una de las propuestas.

0O Capacidad de Gas en el
Separador

0O Capacidad de Gas en el
Depurador

Figura 4.15 Resultados de la capacidad de gas en los depuradores en baja presion

para cada una de las propuestas.
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Tanto en la figura 4.14 y 4.15, se puede apreciar la capacidad de gas que

pueden manejar los depuradores en media y baja presion. En todos los casos se

observa que los depuradores pueden manejar todo el gas proveniente de los

separadores.

De los resultados obtenidos se puede apreciar que:

En el caso 1, los separadores de baja presion no pueden manejar el fluido
proveniente de los separadores de media, por lo tanto esta propuesta no es
factible.

En el caso 2 y 3, no se logré el incremento en la capacidad de liquido, por lo
cual estas opciones quedan descartadas.

En el caso 4, se logrd el incremento en la capacidad de liquido de 12 MBD
en el moédulo II. Con respecto a la capacidad de los depuradores no existe
inconvenientes ya que puede manejar el gas.

En el caso 5, se logré el mayor incremento de capacidad de liquido en 24
MBD. Pero en este caso se hace necesario instalar un separador nuevo y sus
respectivos enfriadores, lo cual genera un incremento en los costos y tiempo
de construccion extenso y lenta requisicion de equipos mayores. Ademas,
debe realizarse toda la infraestructura necesaria para la instalacion del nuevo

separador y enfriador.

La propuesta que mejor se ajusta a los parametros de evaluacion establecidos

fue el caso 4 debido a que:

v

Involucra menos modificaciones y menor cantidad de material para realizar
los trabajos.
Rapidez de construccion.

Resulto favorecida por ser la opcidn mas economica.
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4.3 Resultados obtenidos de la evaluacion de lineas de crudo y gas para la

propuesta seleccionada.

4.3.1 Resultados de evaluacion de espesores

Tabla 4.17 Resultados de la evaluacion de espesores para la propuesta

seleccionada.
Descripcitn Diametro nominal Sch Espesor disefio | Espesor requerndo

(pulg) (pulg) (pulg)

Crudo (120 Ipc) 6 STD 0.28 0.0825
g 20 0.25 0.089

Crudo (40 |pc) B STD 0.28 0.0697
8 20 0.25 0.0719

Gas (40 Ipc) & STD 0.28 0.0761

Los calculos que se realizaron para obtener estos valores se pueden apreciar en

el apéndice J.

En la tabla 4.17 se observa que los espesores de disefio de las tuberias, son
superiores a los requeridos por presion interna. Lo que indica, que las tuberias

seleccionadas con el espesor mostrado soportan las presiones externas e internas.

4.3.2 Linea de liquido/gas

La velocidad méxima permisible =110/ le/2 para gas.

Del simulador se obtuvo un reporte con todos los resultados: caidas de presion,
velocidades en cada tramo, tasas volumétricas (gas, crudo, agua), tanto en los
nodos como en las tuberias (links). Estos resultados del simulador se muestran en
el apéndice H. Es importante resaltar que los puntos o links corresponden a la

simulacion que se realizo, la cual se puede observar en la figura 3.19 del capitulo

I1I.
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Tabla 4.18 Resultados de la evaluacion de la linea de crudo.

LINK DESDE Vmax | V-Pipephase | AP- Pipephase (Ipc)| V-Pipephase |.~.P- Pipephase (Ipc)| V-Pipephase |.'.P- Pipephase (Ipc) Patrén de Fiujo
Pielseq s'ys"lhefsgd Gradiente (Ipe'ft) | (6"y6")Piels Gradiente (Ipcft) | (6"y4")Pie/s egl Gradiente (Ipe*ft)
Loo7 jgg“ g28506| 1708 7.00E-03 19.01 7.036-03 1631 7.23-03 TRANSICIGN
LO14 jg?? 82 85183 1T.09 1.91E-02 19.02 2 91E-02 18.81 291E-02 TR}?”S|C|C‘:N
Lo24 jg;; g343834| 87 1.00E-01 4301 10801 3807 123601 ANULAR
LO38 jgi 6342401 19,84 3.04E-02 2512 3.06E-02 2218 3.07E-02 ANULAR
L037 jg;i s1a2380|  1sss 177602 18.05 207602 159 277802 ANULAR
JO3E - . . L
Los2 [ 21173 % 1.41E02 047 141E-02 3532 201602 ANULAR
L0385 jg: 281157 25 2 05E-03 30.09 4.05E-03 253 5.09€-03 ANULAR
JOEB4 - =
Loos [ zeserz2| s 1.01E02 438 1.03-02 408 1.04E-02 ANULAR
2
LO96 jg;l 24 48827 507 1.55E-02 6.13 1.95€-02 572 2 95E-02 ANULAR
-
L1147 jg:; aosaa| 120 8.59€-02 203 8596-02 4437 8596-02 ANULAR
JO94
L10& e 31,26856 3.04 1.17E-03 3.04 1.17E-03 353 1.20E-03 TRANSICION
L029 jg;i 3120495 78 1.00E-01 76 200601 79 3.00-01 ANULAR
JO20 - -
Loss [t sz | 41e 5.27E-03 382 527603 435 5.27E-03 TRANSICION
LO45 jgiz 31.41962 36 4.43E-03 381 4.99E-03 382 4 99€E-03 TRANSICION
JO43 - .
Loss [0 1as0e01| 65 4,00E-01 634 40001 74 4.00E-01 ANULAR
Jo4as _ §
LO7S 1074 19,90925 715 4.00E-01 6.82 4. 00E-01 6.4 4.00E-01 ANULAR
L013 jg; 157308 | 269 6.006-01 269 5.00-01 258 6.006-01 ANULAR
JOB3 g4 AM
LO42 e 15 72889 308 &.00E-01 282 8.20E-01 308 B.40E-01 ANULAR
L0s5 jggl 1582607 304 1.708+00 576 1.72E+00 1413 1.74E+00 ANULAR
JOS4 R N L
toss [ Jieuse| a4 1.00E-01 657 2,00E-01 1493 2.00E-01 ANULAR
o7

En la tabla 4.18 se muestran los valores de velocidad y caida de presion que
fueron obtenidos del simulador Pipephase, para cada didmetro de tuberia con que
se realizaron las sensibilidades. Las resultados que se muestran en color morado,
refleja los valores en los cuales se presentaron problemas. En la siguiente figura,
se refleja estos valores de velocidad para cada didmetro y se compararon con la
velocidad méxima calculada en cada tramo. Esta velocidad méxima se muestra en
la tabla 4.18 en la tercera columna y la manera de calcular estos valores se

muestra en el apéndice K.
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@ Velocidad en Tuberia de 6" y 4" para cada Tramo
@ Velocidad en Tuberia de 6" Y 6" en Cada Tramo

O Velocidad en Tuberia de 6" y 8" en Cada Tramo

O Velocidad Maxima Calculada en Cada Tramo

Figura 4.16 Resultados de la capacidad de gas en los depuradores en baja presion

para cada una de las propuestas.

Se puede observar en la figura 4.16, que la tuberia con un diametro de 6”
(tuberia de salida de los separadores de media presion y tuberia de salida de los
separadores de baja presion) y 8” (tuberia de interconexion de los separadores de
media presion al cabezal de 16” y tuberia de interconexion de los separadores de
baja presion a la salida del separador SG3-3) las velocidades son menores al valor
maximo o permisible en la tuberia. Mientras que el resto de las tuberias para los
diferentes diametros se observa que en por lo menos un tramo de la tuberia las

velocidades son mayores a la velocidad permitida en dicho tramo.
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@ Caida de Presion en Cada Tramo de la Tuberia 00 Caida de Presion Permitida

Figura 4.17 Resultados de la capacidad de gas en los depuradores en baja presion

para cada una de las propuestas

La caida de presion en las tuberias para los diferentes diametros se puede
apreciar en la figura 4.17, se observa que las caidas de presion para las tuberias de
6”y 67, 6” y 8’estan dentro de los valores permitidos. En el caso de la tuberia de
6” y 4” se observar que en solo un tramo de la tuberia el valor de caida de presion
es mayor al permitido, esto generado debido a que cuando se poseen didmetros

menores; las caidas de presion en la tuberia son mayores.
Para la seleccion de la tuberia se requiere que las velocidades del fluido en la

tuberia sean inferiores a los valores maximos permitidos, ademas que las caidas

de presion sean minimas de manera de garantizar la integridad de las
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tuberias. El didmetro de tuberia que cumplié con estos requisitos fue la de un

didmetro de 6y 8”.

4.3.3 Linea de Gas

La velocidad méxima permisible =110/ pgl/ ? para gas.

4.3.3.1 Linea de gas a Plantas Compresoras Jusepin (PCJ)

Los calculos de los valores que se presentan a continuacion se muestran

en el apéndice K. Es importante resaltar que los puntos o links corresponden a la

simulacion que se realizd, la cual se puede observar en la figura 3.20 del capitulo

III.
Tabla 4.19 Resultados de la evaluacion de la linea de gas a PCJ.

o | oesoe Vmax | V-Pipephase | AP- Pipephase (psi)| V-Piephase |AP- Ppephase (psi)| V-Pipephase |LP- Pipephase (psil| V-Pipephase | 2P- Piephase(psi)

Piefseg | (4) Pielseq | Gradiente (psift) | (6") Pielseq | Gradiente (psift) | (8") Pielseq | Gradiente (paift) | (10°) Pielseq | Gradiente (psift)
L3z jgg: M50 5.5 5.59E-02 5500 1.89E-02 8512 1.89E-02 507 104E-02
L038 jgil me | 20 7.30E-03 034 15402 03 119602 04 6.38E-03
L038 jgii 17961 | 14871 6.85E-02 60.00 25502 3306 17403 2 S.5TE-04
L0t jgi; 2000 | 17684 £00E-M M 1ER A 0.98E-03 59 101E-02
L043 ;UB:DZ 21320 | 150 13302 8.0 139603 498 4.5TE- 348 135604

En la tabla 4.19 se muestran los valores de velocidad y caida de presion que

fueron obtenidos del simulador Pipephase, para cada didmetro de tuberia con que

se realizaron las sensibilidades. Los resultados que se muestran en color morado,

refleja los valores en los cuales se presentaron problemas.
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LA,

@ Velocidad en Cada Tramo de la tuberia O Velocidad Permitida

Figura 4.18 Resultados de la capacidad de gas en los depuradores en baja presion

para cada una de las propuestas.

Se puede observar en la figura 4.18, que la tuberia con un diametro de 6, 8” y
10” las velocidades son menores al valor maximo o permisible en la tuberia.
Mientras que en la tuberia con un diametro de 4” se observa que las velocidades

son mayores a la velocidad permitida.
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@ Caida de Presion en Cada Tramo de Tuberia 0 Caida de Presion Permitida

Figura 4.19 Resultados de la capacidad de gas en los depuradores en baja presion

para cada una de las propuestas.

Las caidas de presion en las tuberias para los diferentes didmetros se puede
apreciar en la figura 4.19, se observa que las caidas de presion en las tuberias a
diferentes diametros se encuentran dentro de los valores permitidos, aunque en el

caso de la tuberia de 4” estos valores son un poco altos.

El didmetro de tuberia que cumplid con los requisitos establecidos en las
normas fue la de un didmetro de 6, aun cuando se puede usar la tuberia con un
diametro de 8” y 107, pero el costo aumenta al adquirir esas tuberias con un
mayor didmetro. Si una tuberia de menor didmetro en este caso 6, se garantiza

que los valores se encontraron dentro del rango.
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4.3.3.2 Linea de gas a venteo

Los calculos de los valores que se presentan a continuacion se muestran en el
apéndice K. Es importante resaltar que los puntos o links corresponden a la
simulacion que se realizo, la cual se puede observar en la figura 3.21 del capitulo

I1I.

Tabla 4.20 Resultados de la evaluacion de la linea de gas a Venteo

v | pespe [ Vmex_| V-Piephase AP- Pipzphase(psi)| V-Ppephase |AP- Pipephase(ps)| V-Pipephase |AP-Pipephas(psi] V-Pipephase [<P- Pipephase(psi)
Pielseq | (10°) Pielseg | Gradiente (peift) | (2") Pielseg | Gradients (psift) | (8") Pielseg | Gradiente (psift)| (4") Pielseq | Gradients (peift)
L020 DT;E:\S 185605338 MM S04E-4 118 502804 1186 -4 97E-04 1186 -497E-04
L5 jgg? 185605338 178 -1.25E-03 1174 BO1E-04 1182 £.08E-04 1182 B.06E-04
L003 jgg: 185695338 1879 -258E-04 185 102803 18.44 -101E-03 18.44 -L01E-03
L026 jg?; 185695338 238 -B08E-03 2148 504503 nn TATE03 ¥ T87E03
L7 jg?; 185695338 1889 -2 56E-4 188 -2.54E-04 18.44 252804 18.44 252504
L031 jgj; 185605338 3542 129603 5561 -3.04E-04 957 791603 20859 -B58E-02
L7 jgig 194287172] 354 £.00E-03 5589 -2.06E-02 92.26 28202 24992 -2.00E-01
L005 jg;; 424145 =07 209302 %7 283602 %7 25302 %7 283602
L01g jggé 4124145 B9 S33E2 6.96 3114802 %9 -3 14E02 693 -14E02
L014 3003?" 04124145 50 -185E-03 5704 -1.85E-03 .02 -1828-02 sz -162E02

En la tabla 4.20 se muestran los valores de velocidad y caida de presion que
fueron obtenidos del simulador Pipephase, para cada diametro de tuberia con que
se realizaron las sensibilidades. Los resultados que se muestran en color morado,

refleja los valores en los cuales se presentaron problemas.
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@ Velocidas en Cada Tramo de la Tuberia O Velocidad Permitida

Figura 4.20 Resultados de la capacidad de gas en los depuradores en baja presion

para cada una de las propuestas.

Se puede observar en la figura 4.20, que la tuberia con un didmetro de 6, 8y
10” las velocidades son menores al valor maximo o permisible en la tuberia.
Mientras que en la tuberia con un didmetro de 4” se observa que las velocidades

son mayores a la velocidad permitida.
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m Caida de Presion en Cada Tramo de la Tuberia OO Caida de Presion Permitida

Figura 4.21 Resultados de la capacidad de gas en los depuradores en baja presion

para cada una de las propuestas

La caida de presion en las tuberias para los diferentes diametros se puede
apreciar en la figura 4.21, se observa que las caidas de presion en las tuberias a
diferentes didmetros se encuentran dentro de los valores permitidos, aunque en el

caso de la tuberia de 4” un valor es igual al permitido.

El didmetro de tuberia que cumplid con los requisitos establecidos en las
normas fue la de un didmetro de 6, aun cuando se puede usar la tuberia con un
didmetro de 8” y 107, pero el didmetro 6ptimo de las lineas estd determinado por
la inversion de lineas. Es decir, que resultaria costoso adquirir tuberias de mayor
didmetro, cuando con una tuberia de menor diametro se cumple con la misma
funcion. En este caso, con una tuberia de 6, se garantiza la integridad de la

tuberia.
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4.4 Resultados de la estimacion de costo para la propuesta seleccionada.

La tabla 4.21, muestra los resultados obtenidos en relacion a la procura de

los equipos y materiales necesarios en la propuesta seleccionada.

Tabla 4.21 Procura de equipos/materiales.

LISTA DE MATERIALES
CODIGD | CANTIDAD UMIDAD DESCRIPCION Bs. TOTAL

1 2900  Jta(12mts) |Tuberia @ 3" SCH-40 (175479) §65,330.00 221.332.50
2 109.17]  Jta (12 mts)  |Tuberia @ 6" SCH-40 (176715) 1,625, 400.00] 14,628,600.00
3 40.30] Jta(12mts) |Tuberia 8 8 SCH-40 (176579) 1.627,360.00]  4.887.552.00
4 2.00 pza Codo 90°RL s 3" SCH-40 (42795) 28.750.00 57.500.00
5 22.00 pza Codo 90°RL o 67 SCH-40 (42811) 69.000.00 1.518.000.00
6 11.00 pza Codo 90°RL s §" SCH-40 (42815) 158.000.00 1.738,000.00
[ 10.00 pza Codo 45°RL o 67 SCH-40 (247706) 44.,000.00 440,000.00
[ 6.00 pza Codo 45°-RL o " SCH-40 (249486) 95.000.00 570,000.00
9 1.00 pza Tee Recta de 3" SCH- 40 (43511) 58.000.00 58.000.00
10 4.00 pza Tee Recta de 6" SCH- 40 (43518) 160.000.00 640,000.00
11 4.00 pza Tee Recta de 8" SCH- 40 (43518) 250.000.00 1.000,000.00
12 4.00 pza Reduccidn Concéntrica @ 3x6 (463089) 170,000.00 680.000.00
13 2.00 pza Reduccidn Concéntrica e 6x8” (405253) 221.000.00 442.000.00
14 2.00 pza Bridas W.N @ 3" ANSI 150 (246268) 37.000.00 74.000.00
15 18.00 pza Bridas W.N @ 6" ANSI 150 (242477) 50.416.00 907.488.00
18 4.00 pza Bridas W.N s 6" ANSI 300 115.438.00 461.752.00
17 2.00 pza Empacadura Flexitalic 8 3" (313231) 18,000.00 36,000.00
18 22.00 pza Empacadura de Amianto @ 67 50,701.00 1,115.422.00
19 4.00 pza Esparragos con tuercas e 5/8 x 3 1/2" de largo 1,284.00 5,136.00
20 192.00 pza Esparragos con tuercas e 7/8 x 4 1/2" de largo 2,753.00 526.576.00
2 1.00 pza Valvula Compuerta 8 3" ANSI 150 425.280.00 425.280.00
22 2.00 pza Valvula Compuerta 8 6 ANSI 150 892.761.00 1.785,522.00
23 2.00 pza Vilvula Compuerta 8 67 ANSI 300 1.339.141.50]  2.678.283.00
24 3.00 pza Vilvula de Bola s 6 ANSI 150 3.173,993.85]  9.521,981.54

TOTAL 44,420,425.04

En la tabla 4.22, se exponen los costos generados para la implantacion de la
nueva infraestructura, abarca los costos por concepto de instalacion/
desmontaje de equipos y interconexion de las nuevas lineas. Es importante
resaltar que existen actividades para las cuales se estima el empleo de la mano
de obra de la cuadrilla del departamento que realice el trabajo, en vista de que
los trabajos son aptos para realizarlos con esfuerzo propio, es decir, no resulta

necesario la contrataciéon de empresas externas para la realizacion de estas
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actividades. Las actividades que requieran de personal contratado estan

consideradas y tienen las horas-hombres establecidas de manera preliminar.

Tabla 4.22 Costos por implantacion.

CONSTRUCCION H-H COSTO TOTAL
OBRERO 10,200.00 45,000.00] 459,000,000.00
TOTAL:  459,000,000.00

En la tabla 4.23, se presentan los costos totales generados por concepto de:

Procura de equipos/materiales, Construccion, Gestion y el costo total del

proyecto.
Tabla 4.23 Costo total del proyecto.

- HORAS- TOTAL

DESCRIPCION HOMBRE MMBs.

PROCURA - 44.42
CONSTREUCCION 10,200.000 459.00

GESTION 510.000 21.42
TOTAL 10,710,000 524.840

MMBs. TOTAL
PROYECTO 224.84

De la tabla 4.23 se puede apreciar que la inversion requerida para llevar a
cabo las modificaciones a los médulos II y III, de acuerdo a la propuesta

seleccionada es de 524,840 MMBs.

La capacidad de liquido que se generd de la propuesta seleccionada es de
12 MBD, por lo que al proyectar las ganancias que se puedan generar de ese
incremento de caudal de liquido, se observo que la inversion inicial se

recupera en un tiempo corto.
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CONCLUSIONES

De los analisis de resultados de esta investigacion y de acuerdo a los objetivos

trazados, se obtuvieron las siguientes conclusiones:

1. Los separadores que operaban en la etapa de alta presion 500 Ipc estan en la
capacidad de manejar fluidos a una presion de 120 Ipc, sin embargo su
capacidad de manejo de crudo disminuye de 17 MBD a 6 MBD y la capacidad
de manejo de gas disminuye de 17,5 MMPCND a 7,5 MMPCND por cada
separador.

2. Para que los separadores que operaban en la etapa de alta presion del modulo
IT y que operaran en la etapa de media presion, es importante mantener el
caudal de liquido en 12 MBD y un caudal de gas en 15 MMPCND para evitar
altas velocidades del gas en el sistema; ya que puede causar erosion en las
boquillas, arrastre de liquido y dafos a los internos del separador.

3. Los separadores y depuradores que operaban en alta presion 500 Ipc, pueden
operar a una presion menor de 120 Ipc y 40 lpc, garantizando que las
velocidades en las boquillas de los recipientes son inferiores a las maximas
recomendadas en la norma de PDVSA.

4. La capacidad de gas en los depuradores (D3-1, D2-1) que pueden operar en
media y baja presion pueden manejar el gas proveniente de los separadores
(SG3-1A/B, SG2-1A/B) que pueden operar a media y baja presion
respectivamente.

5. Los enfriadores de gas evaluados en media y baja presion pueden operar bajo
las condiciones de disefio que se disponen en los enfriadores que operaban a
alta presion (E3-1A/B, C, D y E2- 1A/B, C, D), debido a que el caudal de gas
para el cual fueron evaluados es menor para el cual fueron disefiados.

6. Para los enfriadores de crudo E2-4 y E3-4, se reflejé que para el caudal de
liquido con el cual se evaluaron 122,5 MBND los enfriadores pueden manejar

ese caudal. Pero operacionalmente no ocurre esto, ya que los enfriadores de

188



CONCLUSIONES

10.

11.

12.

crudo no pueden manejar el fluido proveniente de los modulos I, 11 y III. Esto
pudo ocurrir debido a que el tipo de crudo que se maneja en el complejo
contiene asfaltenos, lo que agudiza mas la situacion. Si esto ocurre el
problema que se presenta en los enfriadores de crudo es que los tubos se
encuentren obstruidos, lo que restringe el paso de fluidos por los mismos.

En la propuesta 1 (caso 1), los separadores de baja presion (SG3-3; SG2-3A;
SG2-3B) no pueden manejar el fluido proveniente de los separadores de
media, por lo tanto esta propuesta no es factible.

En la propuesta 2 y 3, no se logro el incremento en la capacidad de liquido,
sino una disminucién de la capacidad en media presion.

En el propuesta 5 (caso 5), se logré el mayor incremento de capacidad de
liquido en 24 MBD. Pero en este caso, se hace necesario instalar un separador
nuevo y sus respectivos enfriadores, lo cual genera un incremento en los
costos, tiempo de construcciéon extenso y lenta requisicion de equipos
mayores. Ademas, debe realizarse toda la infraestructura necesaria para la
instalacion del nuevo separador y enfriador. Por lo que esta opcion es menos
viable, sin embargo factible.

La propuesta que mejor se ajusta a las condiciones establecidas fue el caso 4

debido a que:

a. Involucra menos modificaciones y menor cantidad de material para
realizar los trabajos.

b. Se logré el incremento en la capacidad de liquido de 12 MBD en el
modulo I1.
Rapidez de construccion.

d. Resulto favorecida por ser la opcidon mas econdmica.

Las condiciones de disefio de la tuberia, incluyendo temperatura y presion,
estan de acuerdo con los requerimientos de las normas.
El disefio para tuberias de liquido y gas evaluadas cumplieron con los

siguientes factores: la velocidad permisible, caida de presion minima, erosion
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13.

14.

15.

16.

y economia. Para la seleccion de la tuberia se requiere que las velocidades del
fluido en la tuberia sean inferiores a los valores maximos permitidos, ademas
que las caidas de presion sean minimas de manera de garantizar la integridad
la continuidad del proceso.

El espesor propuesto para las interconexiones, es el adecuado para soportar la
presion interna a la que operara.

La tuberia de interconexion de los condensados del depurador de gas de baja
presion con la tuberia de 8” SCH STD que conecta los separadores de baja
presion SG3-3 con la salida del separador SG3-3 sera de 3”.

La inversion requerida para llevar a cabo las modificaciones a los médulos 11 'y
I11, de acuerdo a la propuesta seleccionada es de 524,840 MMBs.

La capacidad de liquido que se gener6 de la propuesta seleccionada es de 12
MBD, por lo que al proyectar las ganancias que se puedan generar de ese
incremento de caudal de liquido, se aprecio que la inversion se recupera en un
tiempo de 2 a 3 dias. Considerando que el costo de la inversion es bastante

bajo en comparacion con los beneficios del incremento de capacidad.
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10.
11.
12.

RECOMENDACIONES

. Llevar a cabo la propuesta nimero 4 seleccionada.

Mantener los caudales de 15 MMPCND de gas y 12 MBD de liquido
establecidos en los separadores de media presion (SG3-1A/B) de manera de
garantizar el buen funcionamiento de estos.

Realizar una prueba de capacidad luego de colocar en servicio el modulo, con
el objetivo de cuantificar su capacidad real de manejo de gas y crudo.

Realizar mantenimiento a los enfriadores de crudo de los médulos 1T y I1I.
Recalibrar las véalvulas de seguridad a los separadores modificados a 120 Ipc y
40 Ipc.

Ajustar los controles de presion de venteo y transferencia de gas a los
depuradores (D3-1 y D2-1) a 120 Ipc y 40 Ipc.

Realizar evaluacion de los sistemas de medicion y control de las variables del
proceso en los modulos II y II1.

Modificar la nomenclatura a los equipos con los siguientes TAG, para los
separadores (SG9-2A/B, SG9-3A/B), depuradores (D9-2, D9-3) y enfriadores
de gas (E9-2A/B/C/D, E9-3A/B/C/D); los cuales formaran parte del “nuevo”
modulo 9.

Identificar los equipos luego de hacer los cambios.

Actualizar los despliegues en SCADA con las modificaciones realizadas.
Modificar los planos, isométricos, DTI con los arreglos planteados.

Es fundamental que los valores que se utilizan en el disefio de los enfriadores,
tomen en cuenta las resistencias que se esperan durante la operacién normal
del equipo y un tiempo de servicio razonable entre los periodos de limpieza,
de manera que no se produzca una desactivacion o mal funcionamiento de los

enfriadores.
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SIMBOLOS Y ABREVIATURAS

API: Instituto Americano de Petréleo.

Bbl 0 BN: Barriles normales.

BNP: Barriles normales por dia.

B,: Factor volumétrico de formacion.

Cp: Centipoises.

°C: Grados Celsius.

Dy: Didmetro de la particula.

°F: Grados Fahrenheit.

f: Factor de friccion.

GPM: Galones por cada mil pies cibicos de gas
g Aceleracion de gravedad.

H,S: Sulfuro de Hidrogeno.

K: Constante de Souders y Brown.

1b: Libra.

Ipca: Libras por pulgada cuadrada absoluta.
Ipcm: Libras por pulgada cuadrada manométricas.
Min: Minutos.

PCN: Pies ctibicos normales.

PCND o pie’ /d: Pies ctibicos normales por dia.

Pulg: Pulgada.

Q: Flujo volumétrico.

°R: Grados Ranking.

Re: Numero de Reynolds.

RGP: Relacion Gas- Petroleo.

Seg: Segundos.

Ve Velocidad critica.

Ve: Velocidad erosional.

W: Flujo masico.
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Z: Factor de compresibilidad.
L Viscosidad.

p: Densidad.

vY: Gravedad Especifica.

AP: Caida de Presion.

AP/AL: Gradiente de presion

@: A condiciones.
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Glosario

Antiespumante: Aditivo usado para evitar la formacion de espuma, al reducir la
tension superficial de ésta en petroleos crudos, aceites lubricantes, aceites de

transmision, glicol y aminas, entre otros.

Arena: Impureza presente en los fluidos. Elemento de frecuente aparicion en los
crudos, de efecto abrasivo. Esta arena es desprendida de la roca del yacimiento,
cuando la formacidén es poco consolidada. Su impacto es evidente cuando se
trabaja con velocidades altas o en los orificios de descarga de los liquidos

demasiados pequeios.

Asociacion de Productores y Procesadores de Gas de los E.U.A. (G.P.S.A):
Organizacion que reune a los industriales de la industria del gas en los Estados
Unidos de América. Se encarga de la publicacion del libro de datos mads

importante de la industria del gas (GPSA — DATA BOOK).
Bache: Es un caudal de liquido libre que fluye con la corriente de gas a una
determinada velocidad. Se suele recoger en trampas o separadores disefiados para

tales propdsitos.

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

estructura continua.

Bay: Uno o més haces de tubo servidos por uno o mas ventiladores incluyendo la

estructura, el pleno y otros equipos presentes.

Boca de visita (manhole): Agujero que suele colocarseles a los recipientes para

facilitar la inspeccion y el mantenimiento.
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Boquilla: Agujero para la entrada y salida de fluidos del recipiente, normalmente

provisto de bridas para la conexion a las tuberias.

Bota: Barril ubicado en la parte inferior de un separador para almacenar los
liquidos. Es muy utilizado para drenar particulas liquidas antes de que el gas sea
succionado por los compresores. Es comun en los separadores tipo filtro, donde se

coloca para reservar un volumen adicional para el deposito de los liquidos.

Brida: Reborde circular en el extremo de los tubos metalicos para acoplar unos a

otros.

Caudal: Volumen por unidad de tiempo.

Coalescedor: Mecanismo o elemento instalado dentro de un separador que
permite el paso del gas por un enjambre o medio poroso para separar gotas muy

pequeiias del liquido.

Coalescencia: La conversion de pequeias gotas o particulas para formar gotas

grandes que decantan dandoles origen a las acumulaciones de liquido.

Condensados: Liquidos formados por condensacion de los vapores del gas.
Especificamente se refieren a los hidrocarburos liquidos que se condensa del gas
natural, como consecuencia de los cambios de presion y temperatura, cuando el

gas del yacimiento se lleva acondiciones de superficie.

Constante K: En la ecuacion de Souders y Brown, es uno de los pardmetros que
mayor relevancia tiene al predecir el comportamiento de los fluidos dentro de un
recipiente y el calculo del diametro minimo del separador. Es el valor que acerca o

aleja las predicciones del funcionamiento real del sistema.
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Control de nivel: Dispositivo para manejar los volimenes de liquido obtenidos

durante el proceso de separacion.
Coriolis: El medidor de flujo masico Coriolis es un sensor que permite medir el
caudal de liquido, a través de la medicion directa de la tasa de flujo masico y la

densidad del mismo.

Corriente abajo: Corriente de un fluido después de pasar por el sitio de

referencia.

Corriente arriba: Corriente de un fluido antes de llegar al sitio tomado como

referencia.

Corrosion: Alteracion fisica, generalmente deterioro o destruccion, provocada
por una accioén quimica o electroquimica. Por contraste, la erosion es causada por
una accion mecanica.

Corrosividad: Tendencia al desgaste del metal causado por corrosion.

Crudo espumoso: Petroleo que forma espuma por acciones mecanicas o

quimicas.

Crudo mediano: Aquel cuya gravedad a 15,6 °C (60 °F) varia entre 22 y 29,9
°APL.

Cuello de Botella: Es una restriccion de flujo ocasionado por mal disefio, el cual

causa caidas de presion mayores a las esperadas.

Deflector: Dispositivo que trabaja por agitacion mecanica para inducir un cambio

rapido en la direccion de la corriente de entrada, para que se produzca la
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separacion gas —liquido del separador. Se disefian en forma de placa, angulo, cono

o semiesfera.

Densidad: Masa de una sustancia por unidad de volumen. (Al calcular la
densidad del gas se debe tomar muy en cuenta las condiciones de presion y

temperatura del fluido).

Depurador (scrubber): Es un separador cuya funcion basica es remover

pequefias cantidades del liquido de una mezcla con predominio gaseoso.

Deshidratacién: Método o proceso de tipo mecanico, quimico o eléctrico,

empleado en la separacion del agua del petroleo o del gas natural.

Desgasificacion: Accion de remover el gas del liquido.

Dimensionamiento del separador: Determinaciéon de las proporciones que
ocupan los diferentes componentes dentro del recipiente o division del espacio

que se debe prever para que se realice el trabajo deseado.

Dispositivo tipo ciclon: Parte del separador que funciona mediante fuerzas
centrifugas, en lugar de la agitacion mecénica. La entrada de los fluidos a este
dispositivo se hace mediante una chimenea ciclonica. Hay dos tipos: de chimenea

y tangenciales.

Dispositivo tipo placa: Elemento de choque construido con placas para producir

la separacion inicial del petroleo y el gas natural. Se le llama separador primario.
Ecuacion de Stokes: Formula utilizada para determinar la velocidad con que una

particula se separa de la fase donde se encuentra. Con ello se determina el tiempo

de retencion del petrdleo o del agua para lograr la separacion. Depende de las
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densidades de los fluidos que se separan, de la viscosidad de la fase y del diametro

de la particula que se desea separar.

Eliminador de niebla: Dispositivo para aglutinar las particulas del liquido que
estan presentes en una corriente de gas, mejorar la separacion y disminuir el

arrastre.

Emulsion: Una mezcla liquida heterogénea, sustancialmente permanente, de dos
o mas liquidos que normalmente no se disuelven uno en otro, pero que son
mantenidos en suspension o dispersion, uno en otro, por agitacion mecanica, o
mas frecuentemente, mediante la adicion de pequefias cantidades de sustancias

llamadas emulsificantes.

Enfriador: Es una unidad en la cual una corriente de proceso intercambia calor

con agua o aire sin que ocurra cambio de fase.

Ensuciamiento: El ensuciamiento (“fouling”) en las unidades de transferencia de
calor puede definirse como depositos de material indeseado sobre la superficie de
transferencia de calor, causando degradacion en la operaciéon del equipo en un
orden del 80% vy, algunas veces puede causar, falla o suspension total de la

operacion.

Erosion: Alteracion fisica, generalmente deterioro o destruccion, provocada por

una accion mecanica.

Espaciado de tubos (Tube Pitch): El espaciado de los tubos (PT) es la distancia

de centro a centro entre tubos adyacentes.

Espuma: Elemento perturbador producido por las impurezas y el agua presente en

el crudo, que impide el buen funcionamiento de un separador. Hay espumas de
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dos tipos: mecénicas y quimicas. Las primeras, formadas por excesiva velocidad o

caudal dentro del recipiente y las segundas, por efecto de productos quimicas.

Factor de compresibilidad del gas: Generalmente se identifica con Z. Expresa la
relacion entre el comportamiento real de un gas con respecto del ideal en

determinadas condiciones de presion, volumen y temperatura.

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

razonable entre los periodos de limpieza.

Flotador: Herramienta que al flotar ocasiona el cierre o apertura de una valvula.

Se manipula con la altura del fluido en el recipiente.

Fluido: Conjunto de moléculas que se deforman a medida que fluyen.

Fluido bifasico: Aquel formado por dos fases. En flujo bifasico se presenta una
distribucion de las fases liquida y gas en la tuberia y de acuerdo a la distribucion
de la interfase se observan diferentes configuraciones de flujo: las cuales tiene
caracteristicas particulares como: los perfiles de velocidad y el factor de

entrampamiento en la tuberia.

Flujo de avance: Tendencia de las lineas de flujo de dos fases a un tipo de flujo

inestable, de oleaje.

Flujo multifasico: Mezcla compleja de hidrocarburos de diferentes fases.
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Fuerza gravitacional: Aquella que domina el proceso de separacion. Cuando se
trabaja por debajo de la velocidad critica del gas, las fuerzas de gravedad

controlan el movimiento del gas en le separador.

Gas natural: Fluido en estado gaseoso que se forma por la accion de la
naturaleza. Mezcla de hidrocarburos que se encuentra en la naturaleza en estado
gaseoso, por si sola o asociada con el petréleo, y que permanece asi en
condiciones normales de temperatura y presion. En su composicion prevalece el
metano, aunque también incluye etano y otros hidrocarburos de la cadena
parafinica mds pesados y en menor proporcion. También puede contener otros
componentes como el nitrogeno, el sulfuro de hidrogeno, el didoxido de carbono,

agua, entre otros.

Gas pobre: Gas natural con poco contenido de compuestos pesados. También se

le llama gas seco.

Gas rico: Aquel que contiene una cantidad de productos condensables.

G.P.M: Riqueza del gas que se mide por el nimero de galones de liquido que se
pueden extraer por cada mil pies cubicos del fluido en condiciones estandar (14,7

Ipca 'y 60 °F).

Gravedad API: La gravedad (peso por volumen unitario) del crudo u otros
fluidos relacionados, medida con un sistema recomendado por el Instituto

Americano del Petroleo (API).
Gravedad Especifica: El peso de un volumen determinado de cualquier sustancia

comparado con el peso de un volumen igual de agua a la temperatura de

referencia. Para los gases, se suele usar el aire como sustancia de referencia.
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Haz de Tubo: Conjunto de cabezales, tubos y armazon. También se le llama una

“seccion”.

Hidrocarburo: Término general para el compuesto organico que contiene

solamente carbono e hidrogeno en su molécula.

Hot tapping: Es un método usado para ejecutar conexiones usando herramientas

y accesorios mientras el sistema de tuberia o equipos estan en operacion.

Inhibidor: Aditivo usado para retardar una reaccidbn quimica indeseable en

productos.

Intercambiador: Nombre genérico de un dispositivo mecdnico, o equipo,
disefiado para transferir calor entre dos o mas corrientes de fluidos que fluyen a

través del equipo.
Niebla o neblina: Pequenas particulas de liquido dispersas en una corriente de
gas, que fluyen con el, a la misma velocidad. Mientras mas pequefias las

particulas, mas se asemejan sus caracteristicas a las del gas que las transporta.

Obturaciones: Es un método que restringe el paso de fluidos a través de una

tuberia.

Pasos: Es el recorrido del fluido de un extremo de la tuberia al otro.

Petroleo crudo: Porcion inmdévil de hidrocarburos que existe en la fase liquida en
los yacimientos naturales y permanece liquida en condiciones atmosféricas de

presion y temperatura.

Presion de vapor: Es aquella que ejerce el vapor que esta en equilibrio con su

liquido, en determinadas condiciones de presion y temperatura.
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Rompevortice: Mecanismo capaz de evitar la formacion de los remolinos.

Dispositivo que se coloca en el separador para impedir la formacion del torbellino.

Separacion: Proceso que permite aislar los diversos componentes (crudo, agua y
gas), con el fin de optimar el procesamiento y comercializaciéon de algunos de

ellos (crudo y gas).

Separador: Un dispositivo mecénico que se emplea en la separacion de liquidos

(agua, hidrocarburos, entre otros.) de los gases.

Separadores trifasicos: Son recipientes capaces de separar el gas y las dos fases
de los liquidos inmiscibles. Estos separadores se emplean para separar el agua que
pueda estar presente en el crudo, con lo cual se reduce la carga en el equipo de
tratamiento del petroleo y se aumenta la capacidad de transporte en las tuberias.

También ayuda a mejorar la precision de las medidas de flujo.

Separadores tipo filtro: Un separador tipo filtro es una unidad que, por lo
general, tiene dos compartimientos. El primero de ellos contiene un filtro
coalescente para la separacion primaria del liquido que viene con el gas y luego el
fluido pasa al segundo compartimiento del separador, en el cual se encuentra el
extractor de niebla, que se encarga de remover el liquido remanente. En ocasiones,
este recipiente contiene un barril o una bota en la parte inferior para almacenar los
liquidos. Es muy utilizado para drenar particulas liquidas antes de que el gas sea

succionado por los compresores.
Separadores esféricos: Son unidades compactas de separacion, de forma esférica,

utilizadas para gas de alta presion y con voliumenes pequenios de liquidos. Son

poco empleados en la industria del petréleo.
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Separadores con elementos centrifugos: Hay varios tipos de separadores
centrifugos que sirven para separar solidos y liquidos de la corriente de gas.
Trabajan con mecanismos patentados, cuyo disefio y aplicacion deben ser
consultados con el fabricante. La principal ventaja de estos separadores es su

menor mantenimiento.

Simulador: Programa de computacion que automatiza los calculos para el disefo

de equipos y estudio del proceso.

Tabique: Extractor de niebla que se usa para controlar la formacion de espuma y
la turbulencia. Es un dispositivo que garantiza la produccion de gas libre de las
particulas de liquido o con la pureza deseada.

Tambor (knockout drum): Recipiente disefiado para manejar corrientes con una
alta relacion gas- liquido, es decir, posee poca capacidad para retencion de

liquidos. La separacion inicial se produce por el efecto de choque o impacto.

Tasa de alimentacion: Cantidad de fluido que alimenta un separador u otro

recipiente en la unidad de tiempo.

Tasa de flujo: Unidad masica por unidad de tiempo.

Tiempo de retencion (o de residencia): Tiempo que permanece el fluido dentro

del reciente para garantizar la separacion de cada una de las fases.

Transferencia de calor: Es una interaccion entre fluidos o materiales a

consecuencia de un gradiente de temperaturas entre ellos.

Turbulencia: Agitacion que genera fluidos multifasicos.
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Unidad (enfriadores): Uno o mas haces de tubo en uno o mas bays para un

servicio unico.

Valvula de alivio o de seguridad: Dispositivo automatico que se abre cuando

existe exceso de presion en el sistema.

Velocidad critica del gas: Aquella que se predice mediante las relaciones que se
derivan de la ley de caida de Newton. Es la velocidad maxima para la cual se

puede disefiar un separador.

Velocidad de erosion: La maxima velocidad del fluido hasta donde se puede
permitir una erosioén aceptable o aquella por encima de la cual el desgaste del

material es exagerado.

Venteo: Procedimiento en el cual se liberan o queman a la atmosfera los gases
que no pueden ser manejados en los equipos de proceso, cuando existe

sobrepresion en €stos.

Vortice: Es un remolino originado por efecto de la rotacion de los fluidos. Puede
aparecer espontaneamente cuando se abre la valvula para descargar liquidos o
como consecuencia de una rotacion inducida. Cuando aparece, el separador deja

de cumplir su funcion.
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APENDICE A

CROMATOGRAFIAS

COMPLEJO JUSEPIN
RFL 01302

FETRRLEIN SERvICEE

Composicién de Liquido Salida Del Separador SG3-2. Modulo-3

(Por la Técnica de Flash / Cromatografia)

Componente % Molar| % Peso ?;:17!:;1 GPM [ % Vol
Sulfuro de Hidrogeno 0.00
Dioxido de Carbono 0.19 0.04 0.8172 0.04
Nitrogeno 0.10 0.01 0.8086 0.01
Metano 205 014 02997 0.42
Etano 147 0.19 0.3558  0.392 0.47
Propano 2.58 049 05065 0.709 0.86
iso-Butano 0.95 024 05623 0.310 0.38
n-Butano 2.03 0.51 05834 0.639 0.77
iso-Pentano 1.92 0.60 0.6241 0.701 0.85
n-Pentano 2.20 0.69 0.6305 0.795 0.96
Hexanos 424 154 0.6850 1.642 1.99
Heptanos 6.72 279 07220 2.822 3.41
Octanos 8.21 381 0.7450 3.724 451
Nonanos 6.89 361 0.7640 3.446 417
Decanos 5.87 340 0.7780 3.86
Undecanos 4.81 3.06 0.7890 3.43
Dodecanos 4.00 279  0.8000 3.08
Tridecanos 4.46 3.38 0.8110 3.68
Tretadecanos 3.99 329 0.8220 3.53
Pentadecanos 3.94 351  0.8320 3.73
Hexadecanos 2.98 2.86  0.8390 3.01
Heptadecanos 2.63 270 0.8470 2.82
Octadecanos 2.69 292 0.8520 3.03
Nonadecanos 248 2.83 0.8570 291
Eicosanos Mas 2260 5460 1.0025 48.08

Condiciones de Muestreo

128 Lpcm
178°F

Caracteristicas de la Muestra

Totales ...

[ 100.00] 100.00]

[ 15.181] 100.00

Peso Molecular Total............coocveeriiiiiiiiiiiiiis 231.0
Densidad Teorica de la Muestra a 14.7 Ipcay 60 ° F
BN GM/CC.. ittt 0.8829
Fraccion Pesada | % Molar| % Peso Densidad | o oy | py
(gm/cc)
Heptanos Mas 8227 9555 0.9047 248 268
Undecanos Mas 5458 81.94 0.9360 19.5 347
Pentadecanos Mds ~ 37.32  69.42 0.9640 15.1 430
Eicosanos Mas 2260 54.60 1.0025 95 558

208




APENDICE A CROMATOGRAFIAS

COMPLEJO JUSEPIN é\
RFL 01302 CorelLab
Composicion de Gas Salida Del Separador SG3-2. Modulo-3

(Por Técnica de Cromatografia)

% Dens Lig
Componente Molar GPM PM (gmice)

Condiciones de Muestreo
Sulfuro de Hidrogeno 0.0000

Dioxido de Carbono 3.0735 44010 08172 128 Ipcm
Nitrogeno 0.2427 28.013  0.8086 178 °F
Metano 71.3053 16.043  0.2997
Etano 11.2779 3010 30.070 0.3558
Propano 8.1733 2247 44.097 0.5065 Caracteristicas de la Muestra
iso-Butano 14389 0470 58123 0.5623
n-Butano 27497 0.865 58.123 0.5834 Presion Critica (IpCa) ...........ovovvveviiiiicieenenns 670.3
iso-Pentano 0.6832 0.249 72150 0.6241 Temperatura Critica (°R) .........cccoovvevrieieierieannnns 425.2
n-Pentano 0.6150 0222 72150 0.6305
Hexanos 0.3362 0.130 84.000 0.6850 s0 Molecular Promedio ............ccccoovevierieaiennnnne. 23.61
Heptanos mas 0.1043  0.044 96.000 0.7220

Gravedad del Gas, Calculada (aire = 1.000)............ 0.815

Factor de Gravedad
del Gas, FG ..ooviiiiiiiiieiieieee e 1.1076
Factor de Compresibilidad, Fpv

a condiciones de MUestreo ...............coccovrerrennn 1.0088
Totales [ 10000 [ 7.237] | Factor Z del Gas
a condiciones de Muestreo™ ...............c.ccceoeinee. 0.983

Propiedades de las fracciones pesadas
at 14.7 Ipcay 60 °F

Componente % Molar |  PM Dens Liq Gravedad
(gm/cc) API Valor calorifico Bruto
(BTU/fcn de Gas SECO)......cvvveveieiiivieiiiiiieii 1335
Heptano mas 0.1043  96.0 0.722 64.3
GPM (C24) oo, 7.237
GPM (C34) .o 4.227

* De: Standing, M.B., "Volumetric and Phase Behavior of Oil Field
Hydrocarbon Systems", SPE (Dallas), 1977, 8th Edition, Appendix II.

Fecha de Muestreo: 03/07/04
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COMPLEJO JUSEPIN é\
RFL 01302 ore Lab
Composicion de Liquido Salida Del Separador SG3-3. Modulo-3

(Por la Técnica de Flash / Cromatografia)

Componente MZTar P;/; . E()gerr:/ctl? e |9 vl Condiciones de Muestreo
40 Lpcm

Sulfuro de Hidrogeno 0.00 128 ° F

Dioxido de Carbono 0.03 0.01 08172 0.01

Nitrogeno 1.44 0.17  0.8086 0.19

Metano 0.20 0.01  0.2997 0.04

Etano 0.47 0.06 0.3558 0.125 0.15

Propano 1.30 0.24 05056 0.357 0.43

iso-Butano 0.78 0.19 05623 0.255 0.31

n-Butano 219 0.54 05834 0.689 0.82

iso-Pentano 174 054 06241 0635 076 Caracteristicas de la Muestra

n-Pentano 2.08 0.64 0.6305 0.752 0.90

Hexanos 4.12 148 0.6850 1.596 1.91] Peso Molecular Total............covvveiiiiiiiiiniinnnnnnn. 2343

Heptanos 6.75 276 07220 2.835 3.39

Octanos 8.41 3.84 0.7450 3.815 4.56| Densidad Teorica de la Muestra a 14,7 Ipcay 60 ° F

Nonanos 7.12 368 07640 3.561 4.25] €N GM/CC..cviiiiiiiieeiiiiii et 0.8842

Decanos 6.14 3.51 07780 3.340 3.99

Undecanos 4.99 3.13  0.7890 3.51

Dodecanos 417 286  0.8000 3.17

Tridecanos 4.66 348 0.8110 3.80

Tretadecanos 4.14 3.36 0.8220 3.61

Pentadecanos 4.06 3.57 0.8320 3.79

Hexadecanos 3.08 292  0.8390 3.08

Heptadecanos 2.70 273  0.8470 2.85

Octadecanos 2.76 296 0.8520 3.07

Nonadecanos 2.55 2.87 0.8570 2.96

Eicosanos Mas 2412 5445 0.9931 48.45

Fraccion Pesada MZTar P;/;o Ezzrr]:/f;d ° API PM

Heptanos Mas 85.65 96.12 0.8994 257 263
Undecanos Mas 57.23 8233 0.9295 20.6 337
Pentadecanos Mas 39.27 69.50 0.9567 16.3 415
Eicosanos Mas 2412 5445 0.9931 10.8 529

Totales ... [100.00 | 100.00] [ 17.96] 100.00
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RFL 01302

Composicidn de Gas Salida Del Separador SG3-3. Modulo-3

(Por Técnica de Cromatografia)

Componente % Molar] GPM PM Dens Lig
(gm/cc)
Sulfuro de hidrogeno 0.0000
Dioxido de Carbono 3.4700 44010 0.8184
Nitrogeno 0.0900 28.013 0.7778
Metano 51.1400 16.043  0.2998
Etano 15.7500 4.204 30.070 0.3556
Propano 151900 4.177  44.097 0.5063
Iso-butano 29900 0.976 58.123 0.5619
n-butano 59400 1.869 58.123 0.5842
iso-pentano 1.7000 0.621 72.150 0.6235
n-pentano 1.5600 0.564 72.150 0.6282
Hexano 1.2400 0.480 84.000 0.6855
Heptano mas 0.7300 0.307 96.000 0.7260
Octanos 0.2000  0.091 107.000 0.7500
Nonanos 0.0000
Decanos 0.0000
Undecanos mas 0.0000
Totales.... [ 100.00 | 13289
Propiedades de las fracciones pesadas

Componente % Molar | PM I?;:]S/clz;q Grivs:iad

Heptanos mas 0.9300 98.4 0.731 61.9

* De: Standing, M.B., "Volumetric and Phase Behavior of Oil Field
Hydrocarbon Systems", SPE (Dallas), 1977, 8th Edition, Appendix II.

Fecha de Muestreo: 03/07/04

Condiciones de Muestreo
40 Lpcm
128 °F
Caracteristicas de la Muestra

Presién Critica (Ipca)

Temperatura Critica (°R)

Peso Molecular Promedio ...............cccoiiiiiiniini,

Gravedad del Gas, Calculada (aire = 1.000).....................

Factor de Gravedad

del Gas, Fg ..uvvvviiiiiiiiiic
Factor de Compresibilidad, Fpv

a condiciones de Muestreo ...............cccoeeeeiiiiiiiiines
Factor Z del Gas

a condiciones de Muestreo® .................ccocoeiiiiieinnne
at 14.7 Ipcay 60 °F
Valor calorifico Bruto

(BTU/fcn de Gas SECO).........ccurerrurreriieiiineiieeeiieeeie

GPM (C24) .o
GPM (C3+) c.oooevooeeeeeeeeeeeeeeeeeee e

\

TTRLT ST

656.9
497.7

30.69

0.9713

1.0076
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CROMATOGRAFIAS

COMPLEJO JUSEPIN

Composicion de Gas Salida Del Separador SG3-1. Modulo-3

(Por Técnica de Cromatografia)

Salida de Gas
Componentes Separador
(SG3-1)
N2 0.284
C1 75.603
CO2 4.715
C2 10.096
C3 5.251
I-C4 0.905
N-C4 1.662
I-C5 0.460
N-C5 0.400
C6 0.392
C7 0.152
C8 0.057
C9 0.013
C10 0.008
C11 0.001
GPM 2.85
P. C. (Btu/pcs) 1225
Grav. Esp. a 60°F 0.780
PM . Prom. a 60°F 22.25
Presion (Psig) 498
Temperatura (°F) 198
H2S (PPM) 29
Hora *
Flujo (MMPc) *
Fecha de muestreo 28/05/2003
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APENDICE B ECUACIONES DE FLUJO DE FLUIDOS

B.1. Flujo Multifasico en Tuberias

Las pérdidas de presion entre dos puntos que se suscitan durante el flujo de
fluidos por la tuberia vertical son la respuesta de un balance de energia en el flujo

de fluidos. Como se demuestra en la siguiente ecuacion:

2 2
m.vl g.m.hl m.v2 g.m.h.2
Ul + + +P1LVI+q-W=0U2+ + +P2.V2  (Ecuacion B.1)
2.gc gc 2.gc gc
Donde:

U : Representa la energia interna que tiene el fluido. Es un indice de la
actividad de las moléculas que componen el fluido.

mve Representa el numero de energia cinética, y es el resultado de la

28 velocidad con la que viaja el fluido; donde “m” es la masa en Ibs de
volumen de fluido considerado; “v” es la velocidad en pies/seg, y “gc” es
un factor de conversion= 32,172 pies/seg? Ilbm/Ibf.

€ _ 9

pv : Representa el término de trabajo de flujo o energia de presion, donde “p

es la presion absoluta en Ipca y “v” es el volumen de la porcion de fluido
sobre la cual se aplica el balance.

gmh : Representa el término de la energia potencial, resultante de la posicion
gc  enla que se encuentra el fluido, donde “g” es la aceleracion de gravedad.

W : Representa el término de trabajo ejercido por el fluido, bien sea el caso de

una bomba de trabajo.

La ecuacion (B.1) puede reducirse a:

2
mvl +gmh1+pv+q—w = A(q — W) )
2gc gc (Ecuacién B.2)

Al u+
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md.(#¥) gmdh
2gc + gc

du + + d(pv) = dq — dw

m.d(vz) g.m.dh

2ac + ac + pdv + pdv = dq — dw

du +

Pero:

du=T*ds—P*dv

T*ds =dq+df

Siendo df las pérdidas o irreversibilidades.

Sustituyendo la ecuacion (B.6) en (B.5) se tiene:
du =dq +df —p*dv

Sustituyendo la ecuacion (B.7) en (B.6) se tiene:

m.d(@ ) gmdh

dq + df — pdv+ 2ac + ac + pdv+ pdv=dq - dw

Simplificando, y siendo dw = 0 en tuberia vertical, se tiene:

md(v 2)  g.m.dn

2'gc + ac =0

df + V.dp +

Luego dividiendo la ecuacion anterior por la masa, resulta:

(Ecuacion B.3)

(Ecuacion B.4)

(Ecuacion B.5)

(Ecuacion B.6)

(Ecuacion B.7)

(Ecuacion B.8)

(Ecuacion B.9)
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df  dp  dv?)  g.dh
— 4+ — + + =0
m p 2gc gc (Ecuacion B.10)

Calculando el término que df segun Fanning:
m

af _ J'(dfj (Ecuacion B.11)
P J

m

Sustituyendo (B.1) en la (2.32) y multiplicando convenientemente resulta:

2
dp N d7p+ g.p.sen 6 N p.dv

bl = (Ecuacién B.12)
dz: dz gc 2.gc.dZ

Fannig define el factor de friccion por:

f= t - T (Ecuacion B.13)
m.vi/(2.ge)  p.vi/(2.g0)
A\

Efectuando un balance de fuerza entre dos puntos (ver la figura B.1):

p [N

< »
< »

Figura B.1 Balance de fuerzas entre dos puntos.
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P,.At — 1. As =P, At

Donde:
At= Area transversal = w.d? /4
As =Area superficial = n.d. dx,

Ademas:

P2=P1 —-dp

(Ecuaciéon B.14)

(Ecuacion B.15)

Donde dp = Es la caida de presion, y sustituyendo en la ecuacidn anterior resulta:

P,.At — t.As = (P, — dp).At

Donde:

o dp .At
As

= dp.n.d?’ _(dp ) d
4.7.d.dz dz ) £+

Sustituyendo la ecuacion (B.18) en la ecuacion (B.13) se tiene:

dp

f = d/(4pv°/2.gc)

Z ¢

de la ecuacion B.19 se obtiene:

(Ecuacion B.16)

(Ecuacion B.17)

(Ecuacion B.18)

(Ecuacion B.19)
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dp _ 2f p.v?

= (Ecuacion B.20)
dz, d.2gc

Sustituyendo la ecuacién (B.20) en la ecuacion (B.12), despejando dp/dz,
escribiéndola en forma de diferencia y en unidades practicas se tiene la ecuacion

general de gradiente:

2 2
AP 1 (g.p.sen6+fm.p.v N p.Av

— = . (Ecuacion B.21)
AZ 144 gc 2.gcd 2.gc.AZ

Donde:

f :Factor de friccion de Fanning.

fm : Factor de friccion de Moody.

B.2. Correlaciones de Flujo Multifasico Horizontal.

B.2.1. Eaton

Esta correlacion (1967) fue desarrollada empiricamente para una serie de
pruebas en 2 y 4 de diametro interno de tuberia, con 1700 pies de longitud en
las lineas. Esta consiste primordialmente en correlaciones para liquido
entrampado y factor de friccion. La correlacion de Eaton esta derivada para
aplicaciones de balance de energia mecanica de la fase de gas y de liquido,
también para ambas juntas. Integrando esta ecuacion sobre una distancia finita de

tuberia, AX tenemos:

AP f*ﬁM*VMz +7‘*L*ﬁL*A7"L2+7‘G*§G*Asz
AH 2%g.*d, 2%g *AX

(Ecuacion B.22)

En esta ecuacion la sobre barra indica propiedades evaluadas en la presion

promedio sobre la distancia AX y las velocidades v y vg son las velocidades
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promedios in-situ. Si los términos de energia cinética son obviados, la ecuacion

puede ser aplicada en un punto:

2
(APJ D Bl VIV (Ecuacion B.23)
AH )y 2%gc*d,

El factor de friccion, f, es obtenido de la figura B.2, como una funcion de la

tasa de flujo masico de liquido, i y un total de tasa de flujo masico, #1,, . Para la

constante dada en esta figura se calcula la abscisa con la tasa de flujo masico en

Ibm/s, didmetro en pies y la viscosidad en lbm/pies*s.

£y i )

al

2" AL
o dAGU
i =

i 17" DESTILADA

2l ]
I R R < I

0057 i, *ii, )"
' 0"

Figura B.2 Correlacion del factor de friccion de Eaton.

Para el célculo de la caida de presion de la energia cinética, se determina el
entrampamiento del liquido y para esto es necesario que puedan ser calculadas las
velocidades promedios de las fases in-situ. El entrampamiento del liquido esta
dado en la figura B.3, usando los mismos grupos adimensionales de las

correlaciones de Hagedorn y Brown. La presion base, Pbase, es 14,7 Ipc.
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1 Ap——

agf - : .
a,ai- i ,
arf—
0k
as|
ad - -
A
02—

0.1 /
T T K| i i

184* N, *(pfp )" * N,
.1||I . ¥ .1".',:""'""“

ENTRAMFLMIENTO L RUIDC, He

Figura B.3 Correlacion de entrampamiento de Eaton.

B.2.2. Dukler

La correlaciéon de Dukler es muy parecida a la de Eaton, y esta basada en
correlaciones empiricas del factor de friccién y de entrampamiento del liquido. El
gradiente de presion otra vez consiste en la contribucion de la friccion y la energia

cinética:

dp _ (dP) " (dP] (Ecuacion B.24)
dX dX FRICC dP EK

Donde la caida de presion por friccion viene dada por:

2
(de I Sl AV (Ecuacion B.25)
dX Jerice 2%g.*d,
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Donde:

9 2 ® 2
o, = P Po e (Ecuacién B.26)
HL HG

El factor de friccion se obtiene del factor de friccion con no-deslizamiento, f;,,

el cual se define como:

f =0,0056+0,5*(Re, )" (Ecuacion B.27)

El factor de friccion viene dado por la correlacion (ecuacion B.28):

f Ln(L,)
f 1,281+ 0,478 *Ln(k, ) + 0,444 * (Ln(A, )}’ + 0,094 * (Ln(), ))’ + 0,00843 * (Ln(r,))*

El entrampamiento del liquido esta dado en funcion de la fraccion de liquido
calculada, Ar, en la figura B.4 con el nimero de Reynolds como un parametro;
puesto que el entrampamiento es necesario para calcular el nimero de Reynolds
(px depende de Hj), se determina el entrampamiento liquido con un
procedimiento iteractivo, donde se puede asumir que Hy = Ap; un estimado de px
y Rek es también calculado. Con estas estimaciones, Hy es obtenido de la figura
B.4. También se puede calcular de forma numérica los estimados de px y Rek, se

puede llevar a cabo esta convergencia repitiendo este procedimiento.

220



APENDICE B ECUACIONES DE FLUJO DE FLUIDOS

! Rew1nd |
el [T — - NI
HI- .ﬂ
2
0.1 o TAT S
% ]
0,01 /// Ll
0,00 1

Figura B.4 Correlacion de entrampamiento de Dukler

Los cambios de gradiente de presion para la energia cinética vienen expresados

como:

% 2 * 2
(de = *1 J*A P Ve Pr”Va (Ecuacion B.29)
dX g\ g *AX Hg H,
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Ecuaciones utilizadas para la evaluacion del comportamiento de los
separadores y depuradores con la hoja de calculo Excel basada en la guia de

disefio PDVSA 90616.1.027 “Separadores Liquido—Vapor™.

C.1. Relacion gas - petréleo (PCN / bbl)

Q, -1000000
Q,

RGP = (Ecuacion C.1)

Donde:
RGP: Relacion Gas Petroleo [PCN/bbl].
Q,: Caudal de gas @ condiciones estindar [MMPCND].

Q.: Caudal de crudo [BPD].

C.2. Gravedad especifica del gas.

MW
Ve g (Ecuacion C.2)
Pq

Donde:
vq: Gravedad especifica del gas.
MW, = Peso molecular del gas [Ib/lbmol].

pe = Densidad del gas [Ib/pie’].
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C.3. Densidad del crudo.

L, =V, P, (Ecuacion C.3)
Donde:
Po: Densidad del crudo [lb/pie3]

7, : Gravedad especifica del crudo @ T y P

pw : Densidad del agua [Ib/pie’].

C.4. Gravedad especifica del crudo @ condiciones estandar.

y = s (Ecuacion C.4)
7 (131,5+° 4Pl )

Donde:

°API: Gravedad API

C.5. Gravedad especifica del crudo.

7, =7, ~0019182-0,00032 T'+0,0000082 P+0,000000047 - P—0,0000064301P-y, (EcuacionC.5)

Donde:

7, ": Gravedad especifica del crudo @ T y P.
v, - Gravedad especifica del crudo @ cond. estandar.

T: Temperatura de operacion [°F].
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P: Presion de operacion [Ipcal.
C.6. Flujo masico de gas.

-1000000
[ ng MW

wo— 379 (Ecuacion C.6)

¢ 86400

Donde:
W,: Flujo masico de gas [lb/seg].
Q,: Caudal de gas [MMPCND].

MW,: Peso molecular del gas [1b/Ibmol].

C.7. Flujo masico de crudo.

W, =0,00006499-0, - p, (Ecuacion C.7)

Donde:
W,: Flujo mésico de crudo [Ib/seg].
Q.: Caudal de crudo [BPD].

po: Densidad del crudo [Ib/pie’].
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C.8. Flujo masico de agua.

_ Qw 5’615 .pw

; (Ecuacion C.8)
86400

Donde:
W,: Flujo masico de agua [Ib/seg].
Qu: Caudal de crudo [BPD].

pw: Densidad del agua [Ib/pie’].

C.9. Flujo volumétrico del gas.

0, = (Ecuacion C.9)

Donde:
Q,: Flujo volumétrico del gas [pie’/seg].
W,: Flujo masico de gas [lb/seg].

pg : Densidad del gas [Ib/pie’].

C.10. Fraccion masica de crudo.

Fmc = 2 (Ecuacioén C.10)
Wy +W,

Donde:

225



APENDICE C ECUACIONES PARA EVALUAR SEPARADORES Y DEPURADORES

Fmc: Fraccion masica de crudo.
W,: Flujo mésico de crudo [1b/seg].

Wy Flujo masico de liquido [Ib/seg].

C.11. Fraccion masica de agua.

Fma = (1 — Fmc ) (Ecuacion C.11)
Donde:

Fma: Fraccién mésica de agua.

C.12. Densidad del liquido (crudo + agua).

he)
Il

(ch Fma J
Po Pw (Ecuacion C.12)

Donde:

p1: Densidad del liquido (crudo + agua) [Ib/pie’].
pw: Densidad del agua [Ib/pie’].

po: Densidad del crudo [Ib/pie’].

Fma: Fraccién masica de agua.
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C.13. Flujo volumétrico de liquido.

Q, =2t (Ecuacion C.13)

Donde:
Q o: Flujo volumétrico de liquido [pie’/seg].

p1: Densidad del liquido (crudo + agua) [Ib/pie’].

C.14. Velocidad maxima permisible del gas.

(Pi—p,) (Ecuacion C.14)

Donde:

Vmax, g¢ Velocidad maxima del gas [pies/seg].

K = constante de equilibrio [adim].

pi1: Densidad del liquido (crudo + agua) [lb/pie3].

pg : Densidad del gas [Ib/pie’].

C.15. Area transversal calculada para el gas.

== (Ecuacion C.15)
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Donde:
Ay g Area transversal calculada para el gas [pie’].

Vq: Velocidad de disefio = velocidad maxima permisible del gas [pies/seg].

C.16. Area transversal disponible para el gas.

A = Areacirculo — Areasegmento (Ecuacion C.16)

trv,disp,g

Donde:

Ay disp.g: Area transversal disponible para el gas [piez].

Areacirculo = D’ (Ecuacion C.17)
Areasegmento = A’. Areacirculo (Ecuacion C.18)
A" = 2A37c (Ecuacion C.19)

A3 =FI - (SEN (FD)) (Ecuacion C.20)
FI1=2.A2 (Ecuacion C.21)
A2 =ACOS (A1) (Ecuacion C.22)
Al = 1- (2.relacion total) (Ecuacion C.23)
Relaciontotal = At (Ecuacion C.24)

)

D: Diametro externo del separador [pulg].

At: Altura total (sedimentos + crudo + espuma) [pies].
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C.17. Relacion de capacidad de gas.

Si el area transversal disponible para el gas en el separador es mayor al area
transversal calculada para el gas, eso indica que el separador puede manejar ese

caudal de gas, de lo contrario se debe ajustar el flujo gas segun las normativas de

PDVSA.

C.18. Consideraciones para niveles de espuma y liquido con respecto al

diametro

El diametro del recipiente se determina partiendo de la relacion hg / D. Véase
Figura C.1. En términos generales, hg /D = 0.5. Para petréleos espumosos, usar
hg /D = 0.333y hy /D = 0.333. La banda restante estara en el centro del recipiente

y sera para acumulacion de espuma.

Figura C.1 Relacion de altura para Separadores Horizontales.
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C.19. Relacion sedimentos con respecto al diaAmetro.

— = Alt..sed (Ecuacion C.25)
")
12
Donde:
Alt. Sed = Altura de sedimentos [pies].
C.20. Relacion espuma con respecto al diametro.
h.
L= Altdeesp (Ecuacion C.26)
D~ (D
12
Donde:
Alt.de.esp. = Altura de espuma [pies].
C.21. Relacion crudo con respecto al diametro.
ho _ Alt.de.crudo (Ecuacion C.27)

Donde:

Alt.de.crudo = Altura de crudo [pies].
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C.22. Area fraccional total (sedimentos + crudo + espuma).

AfracT = A" (Ecuacion C.28)

A3 =FI - (SEN (FI))
FI=2.A2
A2 = ACOS (Al)

Al = 1- (2.relacion total)
At
D
12

Nota: las areas fraccidonales de sedimento, crudo y espuma se obtienen de manera

Relaciontotal =

analoga. Lo que varia es la relacion de la fase la cual equivale a la relacion de la

fase a calcular.

C.23. Area total del separador.

A . =0,7854-D* (Ecuacion C.29)

total

Donde:

Al Area total del separador [pies”].
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C.24. Volumen liquido retenido en separador.

(A Aﬁ‘ac.o

-L)
I/liq.ret = 5 61

total

(Ecuacion C.30)

Donde:
Afrac.o: Area fraccional de crudo.
L: Longitud del separador [pies].

Viigret: Volumen liquido retenido en separador [bbl].
C.25. Tiempo de retencion de liquido.

Vliq ret .y
tr = m (EcuaCIOH C3 1)
0 . .

Donde:
tr = Tiempo de retencién [min].

Qo = Caudal de crudo [BPD].

C.26. Capacidad manejo de liquido del separador.

V.
Cap lig = lig ret Ecuacion C.32
p q (trdiseﬁo ) : 60 : 24 ( )

Donde:
Cap.liq: Capacidad de liquido [BPD]

traiseio: T1€empo de residencia [min].
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C.27. Relacion de capacidad de liquidos.

Si la capacidad de liquido calculada en el separador es mayor al caudal de
crudo suministrado, eso indica que el separador puede manejar ese caudal de

crudo, de lo contrario se debe ajustar el flujo de crudo segiin las normativas de

PDVSA.
C.28. Calcular la densidad de la mezcla (basada en deslizamiento nulo):

o = W, + W,
" QL +Qq¢

(Ecuacion C.33)
Donde:

pm : densidad de la mezcla [ Ib/pie’].

W.: flujo masico del liquido [Ib/h].

Wa: flujo mésico del gas [1b/h].

Qv: caudal de liquido [pies’/ h].

Qq: caudal de gas [pies3/ h].

pr: densidad del liquido @ T y P de operacion.

pg: densidad del gas @ T y P de operacion.

C.29. La velocidad maxima recomendada para la boquilla de alimentacion.

— (Ecuacion C.34)

Vmax_
\ Pw
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vmax: velocidad recomendada = velocidad boquilla alimentacion [pies /seg].

Maéxima permisible Vpoquiia= 30 pies/seg.
C.30. La velocidad maxima recomendada para la boquilla de salida de gas.

60
Viax = — (Ecuacion C.35)
1P

pg : densidad del gas @ T y P de operacion [Ib/pie’].
Méxima permisible vyoquiiia= 30 - 60 pies/seg.

vmax = velocidad boquilla de gas [pie/seg].

C.31. La velocidad maxima recomendada para la boquilla de salida de

crudo.

60
Vs = — (Ecuacion C.36)
In

Méxima permisible Vpoquina= 3-10 pies/seg.
C.32. Calcular el diametro de la boquilla de alimentacion.

4. +
Dboq alim — 12 : (QL—QG) (ECuaCién C37)
‘ 7 vboquilla,alim
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Dpoq.atim: didmetro de la boquilla de alimentacion [pulg].

C.33. Calcular el diametro de la boquilla de salida de gas.

4.
Db, . =12. - 4@Qe) (Ecuacién C.38)
e 7 vboquilla,gas

Dhoq.gas: didmetro de la boquilla de salida de gas [pulg].

C.34. Calcular el diametro de la boquilla de salida de crudo.

4.
Dy =12 ERACA (Ecuacién C.39)
- 7 vboquilla,liq

Dioqliq: didmetro de la boquilla de salida de crudo [pulg].

C.35. Relacion de boquilla de alimentacion.

Si el diametro de la boquilla de alimentacion calculada es menor al didmetro de

boquilla de alimentacion existente en el separador, eso indica que las boquillas
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estan en los rangos establecidos en la norma, de lo contrario se debe ajustar los

caudales de crudo y gas.

C.36. Relacion de boquilla de gas

Si el diametro de la boquilla de gas calculada es menor al diametro de boquilla
existente de gas en el separador, eso indica que las boquillas estan en los rangos
establecidos en la norma, de lo contrario se debe ajustar los caudales de crudo y

gas.

C.37. Relacion de boquilla de liquido

Si el didmetro de la boquilla de liquido calculada es menor al didmetro de
boquilla existente de liquido en el separador, eso indica que las boquillas estan en
los rangos establecidos en la norma, de lo contrario se debe ajustar los caudales de

crudo y gas.

C.38. Caudal de Crudo permitido por arrastre para depuradores.

-1000000 - PM
9 g J (Ecuacion C.40)

0,05
Qo,peimmdo ( 379,49 . 5’615 P,

Donde:
Q,: Caudal de gas @ condiciones estindar [ MMPCNDY].
PM,: Peso Molecular del Gas [1b/lbmol].

po: densidad del crudo[Ib/pie’].
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C.39. La altura normal de operacion del liquido en el Depurador.

h, =03-L (Ecuacion C.41)

Donde:
hy; : Altura normal de operacion del liquido [pie].

L: Longitud del depurador [pie].

C.40. La altura maxima de liquido en el Depurador.

Py =,y +1 (Ecuacion C.42)

mdx,l

Donde:

hpmax : altura maxima de liquido [pie].

C.41. La altura minima de liquido en el Depurador.

-1 (Ecuacion C.43)

min,/ — "*n,l

Donde:

hpin : altura minima de liquido [pie].
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C.42. Tiempo necesario para que la gota de liquido salga de la fase gaseosa.

Dist -
_ "7 bog~ fdemis (Ecuacion C.44)

t
S,
gsg v

N

Donde:
teso: Tiempo necesario para que la gota de liquido salga de la fase gaseosa [seg].

Distpoq-faemis: Distancia entre boquilla de alimentacion y el fondo del demister
[pie].

vs: velocidad de sedimentacion de la gota de liquido[pie/seg].(ver ecuacion B.1).

C.43. Tiempo de residencia del gas.

07854 -D*-(L—h,,)
rgas Qg

(Ecuacion C.45)

Donde:

treas: tiempo de residencia del gas [seg].
D: Diametro interno del depurador [pie].
L: Longitud del depurador [pie].

Q’,: Flujo volumétrico de gas [pie’/seg].
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C.44. Chequeo del proceso de separacion en Depuradores.

Si el tiempo de residencia del gas es mayor al tiempo necesario para que la
gota de liquido salga de la fase gaseosa, esto indica que la separacion se puede

efectuar, de lo contrario se debe disminuir el caudal de gas.
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D.1 Seleccionar Coeficiente de Transferencia de Calor U, de la figura D.1 de

acuerdo al servicio a realizar.

1 in. Fintube
Service Le in. by 9 | g in. by 10
Ue | Ue | Ue [ U
1. Water & water solutions
(See note below)
Engine jacket water
ra = 0.001) 110 7.5 120 6.1
Process water
ra = 0.002) a5 6.5 110 5.2
50-530 ethylene glvcol- _
water (fa = 0.001) E=1s] 6.2 105 4.9
50-50 ethylene glycol-
water (ra= 0.002) B0 5.5 95 4.4
2. Hydrocarbon liquid coolers
WViscosity. cp. T I T I
at avg. temp. Us U Us U
0.2 25 5.9 100 4.7
0.5 T5 5.2 a0 4.2
1.0 a5 4.5 75 3.5
2.5 45 N 55 2.6
4.0 30 2.1 35 1.6
6.0 20 1.4 25 1.2
10.0 10 o7 12 0.6
3. Hydrocarbon gas coolers
Pressure. T T T T
psig LS Tl Tl T
50 30 z.1 35 1.6
100 35 z.4 40 1.9
F00 45 3.1 a5 2.6
SO0 55 a.s 65 2.0
TEO 65 4.5 75 2.5
1000 =] 5.2 a0 4.2
4. Adr and flue-gas coolers

Use one-half of value given for hydrocarbon gas coolers.

5. Steam Condensers (Atmospheric pressure & abowve)
U L Ug L
Fure Steam
(ra = 0.00035) 125 8.6 145 6.8
Steam with
non-condensibles a0 4.1 T 3.3
G. HC condensers
CResing” Ue U, Us U,
0 range 23 5.9 100 4.7
10° range 20 3.5 a3 4.4
257 range T3 5.2 a0 4.2
60° range 63 4.5 T3 3.5
100" 2 over range G0 4.1 TO 3.3
7. Other condensers
U L Ug L
Ammonia 110 7.6 130 6.1
Freon 12 65 4.5 75 3.5

Motes: U is overall rate based on bare tube area., and Uy is overall rate
based on extended surface.

Based on approximate air face mass welocities between 2600 and 2800
Ibf(hr.sq ft of face area).

*Condensing range = hydrocarbon inlet temperature to condensing zone
minus hydrocarbon outlet temperature from condensing zone.

Figura D.1 Coeficientes de Transferencia de Calor Tipicos para Enfriadores.
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D.2 Incremento de Temperatura del Aire.

U .+1) (T, +7T,
Ata = ’ B tl .7
10 2 (Ecuacion D.1)

Donde:

At,: Incremento de temperatura del aire [°F].

Uy: Coeficiente de Transferencia de Calor [Btu/piez*h*"F].
T,: Temperatura de Entrada del Fluido [°F].

T,: Temperatura de Salida del Fluido [°F].

t;: Temperatura de Entrada del aire [°F].
D.3 Temperatura de Salida del Aire.

t, =t +At, (Ecuacion D.2)
ty: Temperatura de salida del aire [°F].

t;: Temperatura de Entrada del aire [°F].

At,: Incremento de temperatura del aire [°F].

D.4 Factor R.
T, -T.
R= . -r) (Ecuacion D.3)
(tz _tl)
R: Razén de Temperatura [adim].
D.S Factor P.
P= (t;=4) (Ecuacion D.4)
(T, -1,)
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P: Razén de Temperatura [adim].

D.6 Factor de correccion de flujo transversal (F).

Para obtener este factor, se verifica el niimero de pasos que requiere (posee) el
enfriador a disefiar (evaluar), luego a través de la figura D.2 se determina el factor

de correccion de flujo transversal.

Factor de Correccion F, para un solo paso

T1 = inlet temperature, wbe sde
Tz = outlet tempersture, tube side
1= inlet temperature, air side

)

Typical tube lnyouts
—rlnle: Tlnle'.
—— e e s e PR R
T = inlet lemperature, tube side e 0o o @ o0 o o o e o
Tz = oullet temperature, lube side o ooooeee oo oool oo
ty= inlet temperature, air side _
te= oullet temperaiure, air side L e Outles -
10 T 1
= LTI T
EEERLRN SRS i SR SRR
o [ TTEIY SRR QNK{“ \‘\'»,_PE’_
[ t NN N 2
| NN R T N
| - 4 { I . i
I:_ o8 i . BN N \ \ 0.6 i W
g NN RN . '\\"T
= | 10 4 Bt e
§ o] R IVER UEEA NS .
b e s ER RN R
o 08 ||| _R= 8060 5040 EE I 2'1;' it \\ \ Py | AT
A T T TN TN 1
I ! AR IS EAUEEELEL|
EEE A T NN
o [T NN A S| AN
o 01 0.2 03 04 05 06 o7 [ 3 0.8 1.0
T=Tz e =l
f= [ P= =l P
o7
Factor de Correccion F, para dos pasos
Typical tube layouts
Inlet Inlet

o & o8B

© 0a o

trw outlet lemperaturs, air side L outlet
ENEERNSSS T I ]
HE N T L] 0. | 1
L o S PP -
s N TN
w - . : e
B i TN N
E 08 I Nl A\
B N 'S
T - 00 T
g T
3 H
A
.t +
0.6 |r +
H i
o5 [ 11 .
o 0. 1.0
- Ih-T . L1
s Tiot P

Figura D.2 Factor de correccion de flujo transversal.
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D.7 Temperatura Media Logaritmica.
(Tl -1 _Tz +t1)
LN( (T —rz)]
(Tz -1 )
Donde:

LMTD: Temperatura Media Logaritmica [°F].

LMTD = (Ecuacion D.5)

D.8 Temperatura Media Logaritmica Efectiva.
CMTD = F * LMTD (Ecuacion D.6)

Donde:
CMTD: Temperatura Media Logaritmica Efectiva [°F].
F: Factor de correccion de flujo transversal [adim].

LMTD: Temperatura Media Logaritmica [°F].

D.9 Area requerida para la transferencia de Calor.

A = 9 (Ecuacion D.7)

Y U,-CMTD

En donde A, [pie’] es el elemento de area superficial que se requiere para
transferir una cantidad de calor Q [Btu/h] a un punto en el intercambiador, donde
el coeficiente global de transferencia de calor es Uy [Btu/(h*piez*"F)] y donde la

diferencia global de temperatura efectiva entre las dos corrientes es CMTD [°F].
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D.10 Relacion entre el area total y area de haz (APSF).

Con el numero de filas, el nimero de aletas por pulgada y el espaciado entre

los tubos para un arreglo triangular, se obtiene el APSF de la figura D.3.

Fin Height by Finsfinch 15 in. by 9 ¥ in. by 10
APF, sq ft/ft 3.80 5.58
AR, sq ft/sq fi 145 21.4
Tuhbe Pitch 2in. A 2l in. A 2l in. A 2% in. A 245 in. A
APSF (3 rows) 68.4 60.6 89.1 B4.8 B0.4
(4 rows) 1.2 0.8 118.8 113.0 107.2
(5 rows) 114.0 10L.0 148.5 1413 134.0
(b rows) 136.8 121.2 178.2 169.6 160.8
MNotes: AFF is total external areaft of fintube in sq fuft. AR is the area ratio of fintube campared to the exterior
area of 1 in. OD bare tube which has 0.262 sq ft/ft. APSF is the external area in sq ft/sq ft of bundle face area.

Figura D.3 Informacion de tubos con aletas.

D.11 Area Superficial total del haz.

A .
Fa=—"— (Ecuacién D.8)
APSF

Donde:
Fa: Area superficial total del haz [pie?].
APSF: Relacion entre el area total y area de haz [adim].

A,: Area requerida para la transferencia de Calor [pie’].

D.12 Ancho del Equipo.

W=-— (Ecuacion D.9)
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Donde:

W: Ancho del equipo [pie].

Fa: Area superficial total del haz [pie?].
L: Longitud de los tubos [pie].

D.13 Area Superficial total del haz nominal.

Fa, =W?*L (Ecuacion D.10)
Donde:

Fa,om: Area superficial total del haz nominal [piez].

W: Ancho del equipo [pie].

L: Longitud de los tubos [pie].

D.14 Area externa por unidad de longitud de tubo (APF).
Se obtiene de la figura D.3 con el niimero de aletas por pulgada.
D.15 Numero de Tubos.

A .
Np=—"7—- (Ecuacion D.11)
(APF * L)

Donde:

Nr: Numero de Tubos [adim].

APF: Area externa por unidad de longitud de tubo [pie*/pie].
L: Longitud de los tubos [pie].
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D.16 Area interna del tubo (Ar).

Se obtiene de la figura D.4

Figura D.4 Caracteristicas del tubo.

g P 9 Ft Waight
Tukbs . Irikarnal Exmernal Intarmal Par Foat Tuba Momant of | Section Radiue of ) Transvared
op, | BWG ) Thidnom | Capy | Gurfacs | Surface | Longth LI Tnortia, | Bodulus | Grrarien | Cometont % Macal Ansa
Triches Lo 89, Inch Puor Poox Par Fead Btaal Inches (Incheat | (Inches™ {Inchem) N Bq. Inch
Length Longth Lba®
Iy = 0025 00245 0.0655 11.0508 [ 0194 012 LIRS 0.0792 E] 1238 ao1Es
1, M 0.0z 0.0233 0L.085E 11,0529 [T 0.208 011 0L000Es sl 52 1214 [0
Iy b} [EE] [iiE (L0655 il 0560 iids 0.214 L] 0.00071 00624 B 1168 00121
Iy 2 16 0OET3 | 00655 | 00870 140 0218 | a0 | 000064 | o0Es ] 1147 | oong
g 15 0,048 0.0603 00882 00725 017l 0.277 000065 0.0026 01184 a4 1354 00502
Fg 20 0025 0.0731 00882 00798 0127 0.208 0,055 0,002 o1zl 114 Lz30 00374
¥ = 0025 0,075 00882 00835 0104 0219 000046 0.0025 01227 125 1178 00208
g b3 00z 0.0850 00882 00867 0,0E2 0221 000035 0.0020 01248 124 113z 00244
T 18 065 0.1075 01209 0, (26 0,302 0570 00022 0.0086 0.1556 168 1251 L]
Iy 15 i (4% 01,1269 01208 il 1052 0234 .40 0018 00072 01606 196 1244 0.0
Tg 20 0025 01452 [INEL) 011248 w174 0.430 00014 CLO0ER 0.1648 27 1163 511
Yo = 0028 01548 01209 01162 014l 0444 00012 0046 01671 1 lize LAY
g 12 0108 0.1201 0.1636 0. 1068 oe02 0.407 00061 n.o1ey 0.1584 203 1538 0137
g 12 0085 0.1456 0.1636 01129 0537 0.435 00057 00182 01803 3z 1437 0.158
By 14 008 0.1655 0.1636 01202 0479 0.459 00052 00170 0.1838 bt} 1262 0.141
g 15 0073 01817 0.1626 01289 0425 0.451 00048 0.0156 01871 283 Lz 0128
Eg 15 0065 0.1824 0.1626 0, 1296 0,285 0.495 00045 0.0145 0183 200 1282 0.114
By 17 0058 02025 01636 013z 0,250 0.5 00042 00124 0.2016 217 1z 0,102
g 15 0,048 02181 0.1636 01380 020 0527 00037 00118 0.2042 e 1156 [0
g 12 0042 0223 0.1636 0.1418 026z 0.541 000z 0.0108 0. 2088 o 1158 0077
By 0 L= 02419 01636 01452 0zl 0.555 00028 .00a] 0. 2088 T lize 0085
EN 10 0134 01525 01862 11262 (LR 0452 1.401 29 Oz 0.2228 285 1556 0,260
EN 1 0120 02043 01862 11325 [ 0510 00122 L0226 02207 ale 1471 0.238
EnN 12 0108 0223 01883 0.1383 0748 0532 00118 0.0 0,298 “47 L4lo 0.z20
EN 12 0.055 02463 01862 1. 1466 (L] 0.560 00107 0L02E5 0.2340 234 1239 0,196
EN 14 [Ri==] 2679 01862 1529 0562 0584 .08 (i) 0.2376 418 1.284 0.174
)y 15 0073 02654 01863 01587 0520 0,606 00083 0.0538 0.2410 450 1228 0.152
EN 18 1.065 03019 01862 01623 478 0620 0083 ozl 0.2433 471 L2l 0,140
Fy 17 0058 0.3157 01883 0, 1860 0428 0634 00078 0.0203 02455 492 1182 0126
En 15 0048 0.3339 01963 01707 0367 0652 00067 0.0178 0.2454 =21 1150 0,108
F 20 0025 0.2632 01883 01780 02ea 0,680 00080 00134 02532 =T 1102 0078
1 8 165 0.2526 0.2618 01754 Lagz 0670 00282 00784 0,200 =50 1492 0420
1 10 0154 0.4308 02618 1918 1237 0.732 i3580 (L7 0. 2088 56 1266 il 264
1 11 0,120 (0.4526 02618 0, 1940 Liz 0.760 00327 0.0654 02140 08 1216 0232
1 12 108 0.4802 0.2618 0,2047 Lazy 0.782 00307 L0615 02174 48 1278 0205
1 12 0.055 0.5153 0.2618 02121 [ 0810 110280 00559 0.2217 B4 1.235 0270
1 14 082 0.5483 02818 02183 [LESE] 0834 00253 OL0B0T 0.2255 BRZ 1L19g 0238
1 15 [ (.5755 02618 il.2241 a7l 0856 0287 (0455 0,531 BAE 1.167 210
1 18 .4065 05045 026818 02278 [T 0870 00210 00419 02314 a7 1148 0141
1 15 0048 0.6290 02618 02361 0458 0.802 00168 0.0z 0.2366 w7 Llog 0,146
1 15 0048 SAZD0 0218 2361 048 D802 00188 032 02266 a7 1108 0.146
1 20 0025 06T 02818 02435 0.380 0830 0.0124 00247 02414 1060 1078 0.106
1hy T 0. 180 OE2L 18] 02330 2057 LT 00580 01425 0.EH36 70 1404 D605
1y 8 0165 06545 0,572 0.2405 1821 0.820 0.0847 0.1355 .58 1037 1288 0.565
1y 0 0.124 0.7ET4 02272 02571 1588 0852 0.0741 01156 02974 1182 127z 0.470
1Ly 1 0,120 (RIS 03572 0264 Lads Loan 0.0RES 01100 04018 1z50 1238 0.426
1y 12 0108 OAZ85 02272 2702 Lazs e 00842 (IS ey 04052 1208 1211 0291
1y 12 0085 0EE2E 02272 [R=r] 172 1sn 00579 D026 04087 17 1178 0.245
1l 14 00ER R ] 02272 02535 Loz 1as4 00521 s 04136 1440 1152 0304
1y 1B 0.0ES OoEs 02272 [R= =) 0823 1120 00425 ES2 4196 1837 1118 0.242
1hy 15 0042 Lo4z 02372 2016 O6Z 1152 0.0334 00534 0L4Z50 1626 1085 0185
1l 20 0025 Logg 02272 20ES 04568 1180 0.0247 00295 04297 177 1ase 0,134
1l 10 0124 Lis2 0.2027 2225 1955 123z 01254 0. 1808 L4852 1860 1218 0.5TE
115 ) 0. 108 121 02827 02356 1618 1.z8% 0.1159 0. 1546 043z 2014 1170 0.476
1lg 14 00 Laes 0.2ea7 02482 1258 1234 0.0zl 01241 05018 181 1124 D.ETD
1la 1B 00ES 1473 02027 2587 0.968 1270 0.07ES 0. 10608 OLENTE =G 1ims 0292
2 1 0,120 2433 05226 04808 2.410 1.780 02144 03144 OLESE0 2TaE 1136 L7098
z 12 0108 Z.amg 05236 I 4HES 2201 1.7a2 02904 D204 06607 A0 112z 0647
2 12 LR 2573 05226 4T 1o 1810 0.2588 D2ESE 0ET44 4014 1108 0588
z 14 (= 2642 05236 4501 Laga 1534 02300 02200 0.ETES 4121 1 0500
* Weights are hassd on low carbon steel with a density of 0.2833 Tha'en in. For other metals multiply by the fallowing factors:
Aluminum 0.85 Aluminum Brass
Titan 058 Nickel-Chrome-Tran .
ALS 0.99 Admiraley
A18.1L 500 Series Stainless Stesls Loz Mickel and Mickel-Copper. .
Aluminum Eronze E Copper and Cupro-Mickels .. ... ... oo il
Tube . Hour)
** Liquid Velocity = %in fast per sec (Sp Gr of Water at 60°F = 1.0} Courtesy of TEMA
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D.17 Velocidad masica del lado de los tubos.

144% W, * N |
“ (3600* N, * A,)

(Ecuacion D.12)

Donde:

G¢: Velocidad masica del lado de los tubos [Ib/pie**seg].
W:: Flujo mésico del fluido [Ib/h].

Njp: numero de pasos [adim].

D.18 Diametro interno del tubo (D;).

Se obtiene de la figura D.4

D.19 Numero de Reynolds.

Ny =——— (Ecuacion D.13)

Donde:

Nre: Numero de Reynolds [pulg*Ib/pie**seg*cP].
Di: Didmetro interno del tubo [pulg].

u: viscosidad [cP].

D.20 Factor de friccion (f).

Se obtiene de la figura D.5
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Figura D.5 Factor de Friccion para flujo de fluidos en el interior de los tubos.

D.21 Factor de Correccion Y (Ipc/pie) y B (Ipc).

Con la velocidad masica, la gravedad especifica o densidad del fluido se obtienen

estos dos factores de correccion. Ver figura D.6.
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1000 1T Tube 1.0, inches
HHI & 78 2L a

|

¥u psish

= fetal pressure drop. i

= iriciioe facter, Fig, 10-12

= earracion fwstar, g/l

= ringln buba langth, i

* comadtion fuclor, pai |

= rmber of fube potses

= vitesity grodiant cormesien -~ - |
Sae Fig. 10-1599

SSBd IQNLASd

i L S i
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Mass velacity, |b/{sec sg ff) |

Figura D.6 Caidas de presion en el interior de los tubos.

D.22 Factor de Correccion de viscosidad ().

Se obtiene de la figura D.7 dependiendo del tipo de fluido.

A
Correction factor ® when po= [J'l—J (See Fig. 10-15)
(1)
Correction
Factor, §
1. Hydrocarbon vapor; steam; water 1o
2. [—]{ﬂr-:-:arbu:-n Hquiids (18 to 48 APT). MEADEA 0.96
solutions
3. Water/glyeol salutions: heat transfer Muids 062
4. Lube oils; heavy petroleum fractions (10 to 18 APT) 0.85

*When M < 17, P = [“L] 225 4 Reynolds number of lass than 1 7 is only
w

likely for Jube ols or heavy petroleum fractions. The minimum recom-
mendead value of § to use in Step 10 is 0.80, even though the calculated
value may be lower.

Figura D.7 Factor de correccidn por viscosidad.
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D.23 Caida de presion a través de los tubos.

p_ S FYELEN,
¢+B*N,

Donde:

AP: Caida de presion a través de los tubos [Ipc].

¢: Factor de Correccion de viscosidad [adim)].

D.24 Factor J.

Se obtiene de la figura D.8

1 = viscosly gradonl cormeticn

d = tactor

by = film coefficient, based on insite lube surlace, Ba /e 5o f)
¢ Cp= spocific hoat at everage temparature, Bru / (I + °F|
¥ = tharmal

By /(e = g ft+ *Fi|

4 = viscesity at average thed temperature, ep
"

1 = visecalty at average hie-wall lemperatire, cp

(Ecuacion D.14)

(a)

h, D,

K(CL)™

&

D;Gi
g D
=T

I [Mocitied Reynalds Number, {in « lol{2 + see + e

Figura D.8 Correlacion para Factor J.
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D.25 Coeficiente interno de transferencia de calor.

h, = (Ecuacion D.15)

Donde:

hr: Coeficiente interno de transferencia de calor [Btu/pie®*h*°F].
J: Factor J [adim].

k: Coeficiente de Conductividad [Btu/h*pie*°F].

C,: Calor Especifico [Btu/Ib*°F].

D.26 Flujo masico de aire.

W, = 9 (Ecuacion D.16)
0,24* At

Donde:
W.: Flujo masico de aire [1b/h].
At,: Incremento de Temperatura del Aire [°F].

Q: Carga Caldrica [Btu/h].

D.27 Velocidad masica de aire.

G, =—-" (Ecuaciéon D.17)

Donde:
W.: Flujo masico de aire [1b/h].

Fanom: Area superficial total del haz nominal [piez].
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D.28 Coeficiente externo de transferencia de calor ha[Btu/piez*h*"F].

Se determina a través de la figura D.9

W

I

m

=

a N ] I =y

T 0k

2 T

E w

= Ell_“ il 1
P B 1 11
J'..'-_; r
'_E *
nd A .
t (- 2 |
5E 0]
E 2 ooo 2,000 3,000 4,000
L m

Alr lace mass velocity, G,
led{ir + 17 of face area)

Mote: Figs 10=17 ared 10=18 apply enly % 1 in, OD, 58 in, high, 10 fgi, 2 172 in,
A piteh fntube banks,

Figura D.9 Coeficiente externo de transferencia de Calor.

D.29 Relacion del area aleteada y area desnuda AR [pieZ/pie].

Se obtiene a través de la figura D.3

D.30 Diametro externo del tubo D, [pulg].

De la figura D.4 se obtiene este valor.

D.31 Relacion entre el area aleteada e interna.
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A, D,*4R

X

A, D,

1 l

(Ecuacién D.18)

Donde:

X

: Relacion entre el area aleteada e interna [adim].

D,: Diametro externo del tubo [pulg].
AR: Relacion del area aleteada y area desnuda [pie*/pie].

Di: Diametro interno del tubo [pulg].

D.32 Coeficiente total de transferencia de Calor.

U, = (Ecuacion D.19)

Donde:

Uy: Coeficiente total de transferencia de Calor [Btu/pie2 *h*°F].
hr: Coeficiente interno de transferencia de calor [Btu/pie®*h*°F].
ha: Coeficiente externo de transferencia de calor [Btu/pie**h*°F].
Ry Factor de ensuciamiento tubos [pie2 *h*°F/Btu].

R.x: Resistencia del metal referida al area extendida [pie2 *h*°F/Btu].

Si el valor de Uy calculado en el punto D.32 es igual al Uy asumido en el punto
D.1 y la caida de presion calculada en el punto D.23 esta dentro de los rangos
permitidos, la solucion es aceptable. Se prosigue a calcular los demds parametros
que a continuacion se presentan a partir del punto D.33. De lo contrario repetir los
calculos del punto D.1 al D.32, asumiendo un nuevo Uy entre el valor asumido
originalmente en el punto D.1 y el valor calculado en el paso D.32, ademas
cambiar el numero de pasos asumidos y la longitud de los tubos si es necesario,

para obtener una caida de presion dentro de los rangos permitidos.
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D.33 Area minima de cada ventilador.

04*F
Ot A yom (Ecuacion D.20)

F

FAPF =

Donde:
FAPF: Area minima de cada ventilador [pie’].
Fanom: Area superficial total del haz nominal [piez].

Nr: Numero de ventiladores [adim)].

D.34 Diametro del ventilador.

*
D, = (4FAPFJ (Ecuacion D.21)
V4

Donde:
Dg: Diametro del ventilador [pie].

FAPF: Area minima de cada ventilador [pie’].

D.35 Temperatura promedio del aire.

T :(tl+t2)

» 5 (Ecuacion D.22)

Donde:
Tap: Temperatura promedio del aire [°F].
t;: Temperatura de entrada del aire [°F].

ty: Temperatura de salida del aire [°F].
D.36 Factor de caida de presion del aire F, [pulg H,O].

Con la velocidad masica del aire se obtiene de la figura D.10 el factor de caida

de presion del aire.
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Figura D.10 Caida de presion Fp.

D.37 Relacion de densidades entre aire seco y usado (Dg) [adim].

Con la temperatura promedio del punto D.35 y la altitud, se obtiene la relacion de

densidades.

b.F —
207 =
=
* 100
I un
o Refmenge sime dy ar s 1T [
- O wasesiess, iavma [FH
E = . T
Famm)
I
o 5.\:‘.
. ]
T T Ty T
T ]
=0
100
0.E e oy 0.8 a3 10 11 12 13 14
Densky radn, Dg, dimensioniess

Figura D.11 Relacion de densidades.
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D.38 Caida de Presion Estatica.

Donde:
AP,: Caida de Presion Estatica [pulg H,O].
Dr: Relacion de densidades entre aire seco y usado [adim].

N: Numero de filas de tubos [adim].

D.39 Volumen actual de aire.

ACFM = W,
D, *60*0.0749

Donde:
ACFM: Volumen actual de aire [pie3/min].
W.: Flujo masico de aire [1b/h].

Dr: Relacion de densidades entre aire seco y usado [adim)].

D.40 Aproximacion de la caida de presion total.

_AP 4 ACFM D,

f a 2
4005~(”'DF ]
4

Donde:

APg: Aproximacion de la caida de presion total [pulg H,O].
AP,: Caida de Presion Estatica [pulg H,O].

ACFM: Volumen actual de aire [pie3/min].

(Ecuacion D.23)

(Ecuacion D.24)

(Ecuacion D.25)
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Dr: Relacion de densidades entre aire seco y usado [adim].

Dg: Diametro del ventilador [pie].
D.41 Aproximacion de la potencia del ventilador.

ACFM * AP,

BHP =
N, *6356%0,7

(Ecuacion D.26)

Donde:

BHP: Aproximacién de la potencia del ventilador [HP].
APg: Aproximacion de la caida de presion total [pulg H,O].
ACFM: Volumen actual de aire [pie3 /min].

Ng: Numero de ventiladores [adim].

D.42 Velocidad del Ventilador.

(Ecuacion D.27)

Donde:
RPM: Velocidad del Ventilador [rpm].

Dg: Didmetro del ventilador [pie].
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E.1. Descripcion del Programa PIPEPHASE 8.1

Programa desarrollado por la compaiiia SIMSCI, PIPEPHASE es un simulador
de redes de flujo de fluidos en estado estacionario o transciente, que permite
disefiar, evaluar y/u optimizar sistemas complejos de flujo de fluidos a nivel de

produccion.

Este simulador permite predecir presiones, temperatura, composicion y
retencion de liquidos en las lineas de flujo, sistemas de recoleccion y distribucion.
De esta manera se facilita la parte de disefio de nuevos sistemas de recoleccion y
distribucion, la evaluacion de redes de tuberias ya existentes y la prevencion de
diversos problemas. Por otro lado, la amplia aplicacién puede clasificarse en tres
grupos principales: analisis de tuberias simples y complejas, andlisis de pozos y
planificacion del amplio campo de produccidon y andlisis de procedimientos de

limpieza de tuberias.

PIPEPHASE tiene las siguientes caracteristicas:

v' Anélisis de flujo monofasico o multifasico de un compuesto puro o mezcla de
multicomponentes.

v" Estimacion de baches de liquidos.

v" Estructurados especialmente para el uso en la industria petrolera.

v' Poseen una extensa base de datos de propiedades fisicas, quimicas y

termodindmicas de mas de 950 componentes.

v Capacidad de analizar sistemas constituidos por un maximo de 500 nodos, 999

elementos de flujo y 50 componentes.
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v

v

Célculo de los sistemas en flujo isotérmico o no isotérmico.

En PIPEPHASE los tipos de fluidos a utilizar se clasifican en composicionales
y no composicionales. El primer caso es aplicable cuando el fluido puede ser
definido en términos de sus componentes individuales. El fluido es no

composicional cuando puede ser definido con propiedades promedio.

Los modelos no composicionales se clasifican en Black oil, condensado, fase
liquida simple, fase gas simple y vapor. Las correlaciones disponibles para
predecir el factor de compresibilidad para no composicional son Standing-
Katz, Hall-Yarboroung para gas humedo, y Hall Yarboroung para gas seco.
Para calculos de factor de formacion se utiliza métodos  TUFFP
Vasquez/Beggs, Lasarter, Standing o Glaso, para la relacion de solucion gas

/crudo se dispone de las correlaciones TUFFP Vasquez/Beggs, Lasarter.

En PIPEPHASE existen numerosas correlaciones disponibles para cada fase.
Para crudo, estan las correlaciones TUFFP Vasquez/Beggs, Beal-
Standing/Chef- Conally y Glaso, para la viscosidad de gas se pueden utilizar
los métodos Lee et.al., para viscosidad de mezclas se pueden utilizar promedio

volumétrico, procedimiento 14b API y Woelfin.

PIPEPHASE basa sus métodos de célculos en modelos matematicos
tradicionales que describen el flujo de fluido y la transferencia de calor. La
tuberia simulada es dividida en volimenes finitos por el usuario, con el fin de
determinar: caida de presion, caidas de temperaturas por transferencia de

calor, composicion, determinacion de las fases y flujos masicos.

Para resolver sistemas de redes de tuberias el programa emplea el método de
balance de presiones en la red, la cual consiste, en primer lugar, en realizar
balance de masa con el fin de obtener un estimado preciso de la distribucion
de los caudales. En segundo lugar se plantea un sistema de ecuaciones no

lineales obtenidas del balance de presion y se resuelve por el método de
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Newton-Rapson. El proceso iterativo de resolucion del sistema de ecuaciones
se detiene cuando el error entre las presiones estimadas y las calculadas es

menor a una tolerancia predeterminada.

v" El software de simulacién de PIPEPHASE funciona bajo ambiente Windows.
En este, el proceso de definicion del sistema de tuberias se realiza
graficamente, mediante el empleo de iconos y lineas que representan fuentes o

llegadas de flujo y tuberias respectivamente.

Dentro de las diversas opciones que el usuario puede fijar, se encuentra la
referente al tipo de correlacion a utilizar para determinar la caida de presion y el

comportamiento térmico del sistema.

E.1.1. Propiedades Termodinamicas

PIPEPHASE puede usar correlaciones generalizadas, ecuaciones de estado, o
un método de actividad liquido para calcular las propiedades termodinamicas a las
condiciones de flujo y de ahi predecir el deslizamiento entre las fases de vapor y
liquido. La seleccion del método de célculo de las propiedades termodindmicas
depende de los componentes en el fluido y las presiones y temperaturas
prevalecientes. PIPEPHASE también provee un nimero de métodos que pueden

calcular rigurosamente el equilibrio vapor-liquido-liquido.

La tabla E.1 da recomendaciones para el céalculo de diferentes propiedades
termodinamicas, para los casos de hidrocarburos pesados, hidrocarburos livianos y
gas natural, en nuestro estudio el sistema es considerado como hidrocarburos

livianos.
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Tabla E.1 Métodos Recomendados Para Propiedades Termodinamicas

Método
Propiedad | Sistema de Sistema de Sistema de Gas
Hidrocarburos Hidrocarburos Natural
Pesados Livianos
Valor K Braun K10 (<100 Peng-Robinson Peng-Robinson
psia) Soave-Redlich- Soave-Redlich-
Grayson-Streed Kwong Kwong
Peng-Robinson Lee-Kesler-Pleker
Soave-Redlich- Benedict-Webb-
Kwong Rubin-Starling
Chao-Seader
Entalpia Curl-Pitzer Peng-Robinson Peng-Robinson
Johnson-Grayson Soave-Redlich- Soave-Redlich-
Lee-Kesler Kwong Kwong
Peng-Robinson Lee-Kesler-Plcker
Soave-Redlich- BWRS
Kwong Curl-Pitzer
Lee-Kesler
Densidad API API API
del liquido | Lee-Kesler Lee-Kesler Lee-Kesler
Densidad Peng-Robinson Peng-Robinson Peng-Robinson
del gas Soave-Redlich- Soave-Redlich- Soave-Redlich-
Kwong Kwong Kwong

E.1.2. Namero de Reynolds y Factor de Friccion

Para el célculo de flujo a través de tuberias, dos factores son importantes el
numero de Reynolds y el factor de friccion. El nimero de Reynolds es la relacion
entre las fuerzas inerciales y las fuerzas viscosas en el fluido; cuando el numero
de Reynolds es pequefio (Re<3000), dominan las fuerzas inerciales y se dice que
el flujo es laminar. Para Reynolds grandes (Re>3000), dominan las fuerzas
inerciales y se dice que el flujo es turbulento. La ecuacion para calcular el nimero

de Reynolds es:
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Donde:

Re: nimero de Reynolds (adimensional)
p: densidad del fluido (Ib/pie’)

p: viscosidad del fluido (Ib/pie.s)

v: velocidad del fluido (pie/s)

d: didmetro de la tuberia (pie)

El factor de friccidon es una funcidon de la rugosidad absoluta dividida por el
didmetro interno y también depende del niimero de Reynold. Para célculos de
factor de friccion el simulador PIPEPHASE emplea el diagrama de Moody (figura
E.1)
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Figura E.1 Diagrama de Moody.
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E.1.3. Gradiente Total de Presion

El gradiente total de presion, en un punto cualquiera en una tuberia, puede ser
definida como la suma de tres efectos: (1) la contribucion de aceleracion, (2) la

contribucion de elevacion y (3) la contribucion friccional.

) e i B M
dL Total dL Acc dL Elev dL Fric

E.1.4. Correlaciones para Caidas de Presion en Flujo Monofasico

A continuacion se presentan en la tabla E.2 algunas correlaciones usadas por
el simulador PIPEPHASE para el célculo de caidas de presion, tanto para gas

como para liquido en flujo monofasico.

En la tabla E.3 se muestra las recomendaciones para las diferentes

correlaciones usadas para calcular las caidas de presion en flujo monofasico.

En el caso de velocidades de flujo de gas a altas velocidades, los métodos de
Panhandle B y Weymouth ignoran el componente de aceleracion para la caida de
presion, y los resultados deben ser verificados cuidadosamente y comparados con
aquellos producidos por el uso de la ecuacion de Moody. Si el flujo es reportado
dentro o cerca del flujo critico, entonces estas correlaciones no pueden ser
aplicadas por ser inconsistente en esta region y deberia cambiarse el modelo del
fluido a composicional y usar una de las correlaciones disponibles a alta

velocidad (tal como Beggs & Brill para altas velocidades )
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Tabla E.2 Correlaciones de caidas de presion para fluido monofasico

Nombre y Factor de Friccion Factor de Elevacion | Factor de
referencia (dP/dL)¢ (dP/dL). Aceleracion
(dP/dL),ce
GASES
PANHANDLE dp f.p-v? dp p-g-sin O dp
B R - _ = _ = 0
dL ), 2-gc-d-144 dL /., g.-144 dL /...
0.04
f = 17 Pib
94 \ v-p- T,
WEYMOUTH | (dP) = f-p-v’ (dPJ _p-g-sin 0 (de _ 0
dL ), 2-gc-d-144 dL ), g -144 dL ).
1
f=o
71.6-d%"
MOODY (dpj _ fepey? (dpj _p-g-sin 0 (d}J PV-(V-V)
dL ), 2-gc-d-144 dL /, g.-144 dr,.. 144 -AL
1 2 187
— |=1.74-2-log| —
[\/J og(d+NRE'\/f]
ASOCIACION [ op 2 2 05
AMERICANA =P ) Zoe T 3050
DE GAS 5 l l Ve Pave ’ e
(AGA) Q, =3877-d,, -f2 -E52802 :
AL
E= coeficiente Para Ngg< 2000 : Para Nzg>2000:
A, =cambio de elevacion f=f%
() _ New f, = min(f, - f
d,=diametro (in) f= 16 N (&-5)

N, = 1488 - PY4
u

3.7
f,=4-lo
’ g (s/dj
£, =3.84-log — e
1.4124-f,

f,=4- log[NfREJ -0.6

1
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Tabla E.2 Continuacion

LIQUIDOS

HAZEN-

WILLIAMS | Q =15.2E-d*® {(Pl -P,)—(0.433.A),

ALy,

E=coeficiente de Hazen-Williams; A.= cambio de elevacion (ft); d,;=
diametro (in)

) 0.54
} Q=Bbl/d

MOODY Py feopev (dPJ_p-gsinO (de _ 0
dL ), 2-gc-d-144 dL ), g -144 dL ).
N, 1488 .P¥d
9
f del diagrama de Moody

Tabla E.3 Recomendaciones para Correlaciones de caida de Presion Flujo

Monoftasico

Correlacion \ Recomendaciones

GASES

Panhandle B Para diametros y/o longitud de tuberias grandes.

Weymouth Para diametros y/o longitud de tuberias cortas.

Moody Aplicable para cualquier didmetro y longitud.
Especialmente para lineas de alta velocidad puesto que
las pérdidas por aceleracidon son consideradas.

American Gas Recomendada por la Asociacion Americana de Gas.

Association

LIQUIDOS

Hazen-Williams Aplicable para fluidos de baja viscosidad como el agua y
la gasolina. No deberia usarse para fluidos altamente
VisSCcoso0s.

Moody Aplicable para fluidos por encima de un amplio rango de
condiciones.

E.1.5. Correlaciones para Caidas de Presion en Flujo Multifasico

El conocimiento de la velocidad y de las propiedades de los fluidos tales como
densidad, viscosidad y en algunos casos, tension superficial son requeridos para
los calculos de gradientes de presion. Cuando estas variables son calculadas para
flujo bifésico, se utilizan ciertas reglas de mezclas y definiciones unicas a estas

aplicaciones.
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A continuacion se presentan las definiciones bésicas para flujo bifasico y la

forma de calcular estos parametros.

E.1.5.1. Densidad de la mezcla

La densidad de la mezcla de dos fases, puede ser definida usando el
deslizamiento como un factor de peso en ambas fases. La siguiente ecuacion
representa una de las relaciones de densidad usadas para calcular el termino de
elevacion en la ecuacion de caida de presion (en esta ecuacion HL se refiere al

entrampamiento del liquido con o sin deslizamiento).

pu =P -H +(A-H,) pg

E.1.5.2. Viscosidad de la mezcla

La viscosidad de un fluido es usado en todas las correlaciones de caida de
presion, como minimo es usada en la determinacion del factor de friccion fd, a
través del nimero de Reynolds. La ecuacion que a continuacidon se muestra
representa la viscosidad de la mezcla.

Hy Hg

Uy = U - Hg

E.1.5.3. Descripcion de la correlacion BEGGS & BRILL - MOODY -
PALMER (BBMP)

Entre las correlaciones para flujo multifasico mas utilizadas en tuberias para
flujo horizontal se encuentra: Beegs & Brill, Duckler y colaboradores, Eaton y

colaboradores, etc. y para flujo vertical: Hagedorn & Brown, Duns & Ros,
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Orkiszewski, Beggs & Brill, Ansari. Se utilizara y describira a detalle la de Beggs

& Brill por ser la que mas aplica a nuestra area de estudio.

Seglin los autores la ecuacion de gradiente de presion es:

( dP j  p,Sengle/ge)+ (fyp,v,” )/ (2ec.d)
L), 144(1- EK)

Siendo:
Py =pL*He + pG(l — HL)
prs =pL*A+pca*(1-21)
Para el célculo del HI, se tiene que calcular el Numero de Froude (NFR):

NFR = m

Los limites para los regimenes de flujo horizontal son:
L, =316%A1""
L, = 0.0009252 * A124654)
L,=0.10* 2] (-14516)
L,=05% A1 (-6738)
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v Segregado

M < 0.01 y NFR <L,

HI(0) = %
AL>001 y NFR<L,
v Intermitente
0.01 <Al < 0.4 y L,<NRF<L,

0.854 % (°)
= NFRO173

HI(0)

Al>204 'y L,<NFR<L,

v" Distribuido

M<04 y NFR>L, 6 AL204 y NFR>L,
0.5824
HI(0) - 1065154

NFR0.0609

v" Transiciéon
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A1>001 y L,<NFR<L,
Siendo,
H1(0) > Al
Cuando el flujo entra en el régimen de transicion, el HL (0) debe ser calculado

usando las ecuaciones de flujo segregado e intermitente y luego interpolando

usando los siguientes factores de peso.

HI(O)TRANSICIONAL = A * HI(O)SEGREGADO + B * HI(O)INTERMITENTE

donde:

A = Ls “NFR

L3 _Lz
B=1-A

luego,

HI(¢)=HI(0)* v

v =1+Cx*[Sen(1.8%$)—0.333#Sen’ (1.8 % )|

donde:

C=(1-M)#In(D *AIF *N,F * NFRC)

Los valores de las constantes D, E, F y G dependen del régimen de flujo y de la

direccion del flujo. Los valores se toman de la Tabla E.4 y Tabla E.S.
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Tabla E.4 Valores de las Constantes D, E, F y G para Flujo en Direccion

Ascendente
REGIMEN D E F G
SEGREGADO 0.011 -3.768 3.539 -1.614
INTERMITENTE 2.96 0.305 -0.4473 0.0978
DISTRIBUIDO No se corrige, C=0

Tabla E.5 Valores de las Constantes D, E, F y G para Flujo en Direccién

Descendente
REGIMEN D E F G
CUALQUIERA 4.7 -0.3692 0.1244 -0.5056

Con la restriccion que €20

Para el calculo de factor de friccion bifésico, ftp se utiliza la siguiente expresion:

_ S
ftp =f  *e

2
f. =|2+*log Nie
4.5223 xlog(N,,)—3.8215

NRe = 1488de(pns/l’lns)
My, = pl# 0+ pg(1- 1)

S =In(Y)/(-0.0523+3.182X — 0.8725 % X* + 001853+ X*)
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Donde:
Y = l/[HI(0)f
Si 1<Y<l2
S=1In[(2.2%Y)-1.2]

El gradiente de aceleracion:

(d_Pj _ ptmeng (d_Pj
dL ). | 144gcP \dL ),

Bk =| Po¥mYse
144gcP

El método de correccion de Palmer es utilizado para el calculo de Hl, mediante las

siguientes ecuaciones:

Hl, =0.541*HL,< 0
Hl, =0.918*HL> 0

Donde:

L: longitud de la tuberia (pie)

P: presion (Ipc)

A, B: factores de correccion

vm : velocidad de la mezcla bifésica (pie/seg)

Re: nimero de Reynolds (adimensional)

HI: fraccion de liquido en la tuberia (adimensional)

HIP: fraccion de liquido en la tuberia corregida por Palmer (adimensional)
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Al : fraccion de liquido sin deslizamiento (adimensional)

NFR: numero de Fraude (adimensional)

Nlv: nimero de la velocidad del liquido

fns: factor de friccién calculado por el diagrama de Moody (figura 4.1) para
tuberias lisas

ftp: factor de friccion calculado para flujo bifasico

pns: densidad de la mezcla sin considerar deslizamiento (Ibm/pie’)

ptp: densidad de la mezcla bifsica (Ibm/pie?)

y: factor de correccion de HI (0) por efecto de la inclinacion de la tuberia
¢: angulo de la tuberia con respecto a la horizontal

uns: viscosidad de la mezcla bifasica sin deslizamiento (cp)

ug : viscosidad del gas (cp)

uL: viscosidad del liquido (cp)

pL: densidad del liquido (Ibm/pie’)

pg : densidad del gas (Ibm/pie’)

E.2. Descripcion del Programa HYSYS. PROCESS 2.2

Programa desarrollado por la compafiia Hyprotech, HYSYS es una herramienta
para la simulacion de procesos de ingenieria relacionados con la industria
quimica, petrolera y de gas natural en donde se modelan procesos estacionarios de

calor y balance de masa.

En HYSYS se construye un modelo interactivo del proceso basado en uno
conceptual de lo que se desea estudiar, éste realiza los calculos automaticamente
en cuanto a los funcionamientos de las unidades y de los paquetes de propiedades,
con un acceso directo e inmediato a los resultados, proporcionando una mayor y

mejor compresion del proceso simulado.

HYSYS presenta diversas ventajas las cuales se presentan a continuacion:
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Todas las aplicaciones usan un modelo termodindmico en comun.
Todas las aplicaciones usan los graficos o diagramas de flujo del proceso.
Se introduce la informacion por partes o secciones.

Sélo se tiene que aprender y manejar una sola interfase.

AR NEE NER NN

Se puede seleccionar diversos modelos y aplicaciones para el mejor y

completo entendimiento del problema.

E.2.1. Sistema de Unidades

HYSYS trabaja internamente con un sistema de unidades consistente al
momento de realizar los calculos pero permite al usuario definir el de su
preferencia al momento de introducir datos o visualizar resultados ya sea el
Sistema Internacional, inglés, unidades de campo e inclusive otras menos

comunes.

E.2.2. Interfase de Trabajo

La interfase de HYSYS estd disenada para acceder a la informacion que se
necesite en el momento que se desee bajo ambiente Windows, pudiendo ser
desplegada por diversos métodos como lo son: el libro de trabajo “workbook”, el
libro de datos “databook”, el diagrama del proceso “PFD”, perfiles graficos y/o
resumenes tabulares. No solo esta herramienta permite desplegar estas ventanas
automaticamente, si no que también las modifica, si existe un cambio en las

condiciones.

E.2.3. Modelos Termodinamicos

HYSYS necesita para realizar una simulacion del proceso un fundamento

termodinadmico y de esta forma, determinar las propiedades fisico quimicas y de
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transporte de los componentes o compuestos. Estos componentes pueden ser:

hidrocarburos, no hidrocarburos, petroquimicos y/o fluidos quimicos.

HYSYS cuenta con una gran gama de métodos termodindmicos para
estimacion de equilibrio de fases y propiedades de los fluidos de acuerdo a las

caracteristicas de estos. Dentro de ellos se encuentran:

v Ecuaciones de Estado: Ecuacion que relacione las propiedades de Presion,
Volumen y Temperatura

v Modelos de Actividad: Usados en el modelo de sistemas altamente no ideales.

v Modelos Chao Seader: La correlacion de Chao Seader se utiliza ampliamente
en las industrias de petrdleo y de gas natural. Es utilizada en el disefio de una
gran variedad de separaciones de hidrocarburos ligeros por destilacion, éste
método y el método de Grayson Streed son semi — empiricos. La correlacion
de Grayson Streed es una extension del método de Chao Seader con énfasis
especial en el hidrégeno. Solo los datos de equilibrio producidos por estas
correlaciones son usadas por HYSYS. El método de Lee — Keesler se usa para
las entalpias y entropias de liquidos y vapor.

v Modelos de Presion de Vapor: Pueden usarse para mezclas ideales a presiones
bajas. Las mezclas ideales incluyen sistemas de hidrocarburos y mezclas
como acetonas y alcoholes, donde el comportamiento de la fase liquida es
aproximadamente ideal. Los modelos también pueden usarse como primeras
aproximaciones para los sistemas no — ideales.

v Miscelaneos: Contiene paquete de propiedades que son tinicos y no encajan
en los grupos mencionados previamente, tales como: Tablas de Vapor,

ecuaciones para trabajar con plantas de aminas, etc.

274



APENDICE E HERRAMIENTA DE SIMULACION DE PROCESOS

E.2.4. Ecuaciones de Estado con que cuenta el Simulador HYSYS

v Kabadi Danner: Es una modificacion de la ecuacion de estado original Soave
Redlich — Kwong (SRK), se desarroll6 para célculos de equilibrio del vapor —
liquido — liquido para sistemas hidrocarburo — agua particularmente en
regiones diluidas.

v Lee — Keesler Plocker: Este modelo es el mas general para sustancias no
polares y mezclas.

v' Peng — Robinson (PR): Esta tiene un extenso rango de aplicabilidad para
algunos sistemas no ideales. Sin embargo, en algunas situaciones de sistemas
altamente no ideales, el uso de este modelo es recomendado.

v' Peng — Robinson Siryjek — Vera (PRSV): Esta es la segunda modificacion a la
ecuacion de estado de PR. Este posee esa extensa aplicabilidad del modelo
original, para sistemas moderadamente no lineales.

v' Soave — Redlich — Kwong (SRK): En muchos casos éste proporciona
resultados comparables con los obtenidos por Peng — Robinson, pero el rango
de aplicacion es mucho mas limitado. Este método no es confiable para
sistemas no lineales.

v" Sour Peng — Robinson: Combina la ecuacion de estado de Peng — Robinson
con el modelo de Wilson’s API - Sour para sistemas de aguas agrias.

v' Sour Soave — Redlich Kwong: Combina la ecuacion de estado de Soave
Redlich Kwong con el método de Wilson’s API — Sour.

v' Zudkevich — Joffe: Es una modificacion de le ecuacion de estado de Redlich
Kwong. Este modelo utiliza para predecir el equilibrio vapor — liquido para

sistemas de hidrocarburos y sistemas que contengan hidrégeno.
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Tabla E.6 Rango de Aplicabilidad de los Métodos Termodinamicos mas

Comunes
. RANGO DE RANGO DE PRESION
METODO TEMPERATURA (°F) (LPCA)
Soave — Redlich — Kwong
(SRK) -160 a 800 0a 5000
Kadabi Danner <500 5000
Peng Robinson (PR) -160 a 800 0 a 5000

De acuerdo con el tipo del fluido que maneja la Estacion y al rango de
presiones y temperaturas de trabajo, la ecuacion de estado seleccionado para

realizar el estudio fue el de Peng Robinson, el cual sera descrito a continuacion:

E.2.5. Ecuacion de Estado de Peng — Robinson (PR)

La ecuacién de estado de Peng — Robinson, publicada en 1976 es una
modificacion de la ecuacion de Redlich — Kwong. Es similar a la ecuacion de
Soave — Redlich — Kwong en varios aspectos y fue disefiada para mejorar las

predicciones de densidad de liquidos.

La ecuacion de Peng — Robinson viene dada por la siguiente expresion:

P RT 3 a
" (v=b) v(v+b)+b(v—b)

Donde: P = presion absoluta
T = temperatura absoluta
R = constante universal de los gases
v = volumen molar

a = término de “atraccion” de la mezcla
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i

2
a=2, inxj(aiaj)l (1 _kij)
]
ai, aj = valores del término a para dos componentes cualquiera de la mezcla

a; =agl

i

RT.)?
a, = 0.45724 )

o =[1+mi(1—\/T_ri)]2

m, = 0.3796 +1.485w, — 0.1644w.” +0.01667w,’

wi = factor acéntrico del componente i

kij = coeficiente de interaccion binaria para los componentes iy j
xi , xj =fraccion molar de dos componentes cualquiera en la mezcla
TCi = temperatura critica del componente i

PCi = presion critica del componente 1

b = término de “repulsion” de la mezcla

b=>xb,

b, = 0.07780 i

Ci
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Las técnicas usadas en la determinacién de la composicion de una mezcla de
hidrocarburos incluyen la cromatografia y destilacion. Muestras gaseosas son
analizadas desde el C1 hasta el C11+. La composicion de una muestra de fondo o
recombinada se puede obtener haciendo una liberacion instantanea (flash) en el
laboratorio y el gas liberado es analizado separadamente del liquido remanente.
En este caso es necesario hacer recombinaciones para obtener la composicion de

la muestra del yacimiento.

F.1. Destilacion Simple

Este es un proceso que consiste en calentar un liquido hasta que sus
componentes mas volatiles pasan a la fase de vapor y, a continuacion, se procede
a enfriar el vapor para recuperar dichos componentes en forma liquida por medio
de la condensacion. El objetivo principal de la destilacion es separar una mezcla
de varios componentes aprovechando sus distintas volatilidades, o bien generar
dos o mas zonas existentes que difieran en composicion para cada especie

molecular en particular

F.2. Cromatografia

Estos son andlisis usados para la separacion y medidas de componentes
volatiles y de aquellos que pueden ser cuantificados convirtiendo estos en

derivados del mismo caracter.

Para llevar a cabo la separacion es necesario colocar la muestra en el

cromatografo de columna, para trasladar la misma con una corriente de gas. Como
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resultado de las diferentes afinidades de la muestra inicial con el material de la
columna, los componentes emergen sucesivamente como una mezcla binaria en la
corriente de gas. Un detector fuera de la columna mide algunas propiedades
fisicas, por ejemplo la cantidad del componente puede ser definida por la
concentracion del componente en la corriente del gas, mediante la altura y el area

que el pico abarca en las sefales, que se determinan con la ayuda del detector.

Es importante mencionar que este tipo de analisis posee una amplia capacidad
para determinar espectros de multicomponentes en las corrientes de fluido

iniciales.

F.3. Flash o Liberacion Instantanea

Este es un tipo de prueba PVT en donde se considera una celda con fluido del
yacimiento a una presion inicial, que luego serd disminuida en varias etapas hasta
encontrar la presion en el punto de burbuja sin remover nada de la celda, a
temperatura constante, con la finalidad de que todo el gas permanezca en contacto
siempre con el fluido, es decir que el sistema se mantenga durante toda la prueba a
composicion constante, simulando asi el proceso que se lleva a cabo dentro del

yacimiento (ver figura F.1).

O T
Vi PET va PET GAS GAS
& V3 PET GAS
i V4
_l_ PET V5
V6
_l_ PET
L PET
P1 > P2 > P3 = Pb > P4 > P5 > P6

Figura F.1 Esquema Representativo de la Prueba de Flash o Liberacion

Instantanea para Yacimientos de Petroleo Negro
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F.4. Prueba de Separadores

Son pruebas de liberacion instantanea que se realizan en un separador en el
laboratorio con el objeto de cuantificar el efecto de las condiciones de separacion
(Presion y Temperatura), en superficie sobre las propiedades del crudo (Factor
Volumétrico de Formacién y RGP). Al variar la presion en el separador se puede
obtener una presion Optima que produzca la mayor cantidad de petroleo en el

tanque.

La muestra del crudo separado a la presion de burbujeo y temperatura del
yacimiento es pasada a través de un separador y luego expandida a presion
atmosférica (ver figura F.2). De esta prueba se obtienen, para cada una de las

presiones de separacion los siguientes parametros

Factor volumétrico de formacion del petrdleo a la presion de burbuja.

v
v" Relacion Gas Petrdleo en Solucion a la presion de burbuja.
v" Gravedad °API del crudo en el tanque

v

Composicion del Gas Separador.

De esta prueba se logra concluir que la mejor presion de separacion serad
aquella que produzca menor liberacion de gas, crudo con mayor gravedad °API y

menor factor volumétrico de formacion.

280



APENDICE F  TECNICAS PARA DETERMINAR LA COMPOSICION DE HIDROCARBUROS

Figura F.2 Prueba de separadores para petroleo negro

F.5. Prueba de Liberacion Diferencial

Es un estudio de expansion a composicion variable, la cual se realiza en el
laboratorio para simular el comportamiento de los fluidos en el yacimiento
durante el agotamiento de presion. En el laboratorio se efectia un proceso
diferencial, a través de una serie de pasos, de separaciones instantdneas a la

temperatura del yacimiento.

Se comienza a una presion igual a la de burbujeo ya que para una presion
superior a la presion de burbuja la liberacion diferencial es igual a la liberacion
instantanea. Luego se expande la muestra a una presion inferior a la presion de
burbuja. La celda es agitada hasta alcanzar el equilibrio entre las fases. El gas
liberado es desplazado de la celda a presion constante y expandido a través de un
separador hasta la presion atmosférica. En el separador se puede formar liquido si
ocurre condensacion retrograda. Esto ocurre cuando el gas desprendido es rico
(gas condensado). Al gas separado se le debe medir su gravedad especifica y
composicion. Se debe reportar la reduccion del volumen de liquido debido a la

liberacion diferencial del gas (referirse a figura F.3).
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Esto se puede ajustar en campo con un arreglo por etapas de separacion en
serie, mediante un conjunto de separadores operando a presiones secuencialmente
reducidas; el liquido se descarga de un separador de mayor presion al proximo de

menor presion y el gas se descarga por separado.

El conjunto de etapas de separacion constituye asi, una aproximacion de
separacion diferencial verdadera y desde la produccion de fluidos hasta su

almacenamiento se obtendrad mas rendimiento de liquidos.

— Remocion del gas liberado

P GAS p Vi
E GAS ‘[ g 03 | PET
X : X
R V02 o
Vi o) P T GAS
C VT2 E R E VT3
5 L : °
E
voz | 3 5
|I§ PET
[©]
P1 > P2 P2 P2 P3 P3

Figura F.3 Esquema Representativo de la Prueba de Liberacion Diferencial para

Yacimientos de Petroleo Negro

F.6. Determinacion de las constantes de equilibrio

Para hallar la constante de equilibrio (K), es necesario que el sistema sea
bifasico, se realizan pruebas en el laboratorio como liberacion diferencial y luego
con el liquido que quede se realiza la liberacion flash, esto se hace con la finalidad
de obtener la composicion de la fase gaseosa y la fase liquida respectivamente,

luego se calcula la constante de equilibrio que es la relacion entre la fraccion
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molar del componente de la fase de vapor (Y) y la fraccion molar del mismo

componente en la fase liquida (x).

K=Y/X (Ecuacion F.1)

Los valores experimentales se comparan con los valores tedricos calculados.
La figura F.4 muestra el comportamiento de las constantes de equilibrio de los
componentes puros en funcion de la presion, también se observa que a medida que
la presion aumenta el valor de todas las constantes de equilibrio disminuye

(Standing, 1977).

b N
Xy N I
et
— S S o
N ~ 1]
=] 5 < d
= Ry N SR A
5 l N N s
- S
sy y =k €A1
N \94?% - :/ 8
N > > , %
o ™ N N N
= i ]
P N N y4uilis 7
A ~ Sohe 1
| i
[{ 100 1000 10000

Pressure, psia
Figura F.4 Comportamiento de las constantes de equilibrio en funcion de la

presion
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APENDICE G

b..#m__‘ﬂ A

\v A 7. :

<K

Isométrico del Mdédulo 1T y II1, linea de Crudo.
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ISOMETRICOS

Isométrico del Mddulo 11 y 111, linea de Venteo.
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Isométricos del Modulo IT y 11T, Linea hacia Planta Compresoras Jusepin (PCJ)
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RESULTADOS DEL SIMULADOR PIPEPHASE

Linea de Crudo

SIMULATION SCIEHNCES IHC. R PAGE 1
FROJECT FIPEPHASE VERSION 8.1 386-EM
FROELEHY INFUT
HYDRAULIC SUHMARY 06-23-05
BASE CASE
HETWORK SUMMARY
Link ———— 5td. Flowrates ————— ———— Inlet -— ———ur —————— tutlet ———————
o1l Water Gas= Hode Fre=. Tenp Hode Fre=. Tenp
EFD EFD HMCFD PSIG F FPSIG F
L1004 0.0 0.0 14.9350 5SG22 143 6 180. Joos 143 .6 170.
L1005 5927 .7 1120.5 0.5738 J0O84 140.0 170. 23 140.0 170.
Loos 11891.2 0.0 0.2078 SG2- 143 6 180. Joos 143 .6 170.
Loo? 11e6e9.8 2257.1 15.6664 JOOE 143 6 170. Jood 143 .6 170.
Loin 0.0 2294 .7 0.0000 SG21 143 6 180. Joos 143 .6 170.
Loi4 11669.6 2257 .1 15.6664 J0O04 143 6 170. Joil 143 .5 170.
Lo21 11689.8 2257.1 15.6664 JO11 143 .5 170. Jol49 142.0 170.
L1037 5905 .3 1142 .2 7.9278 JO19 142 .0 170. JO3s 141 .9 170.
1038 5764 .4 1114 .9 7.7386 J0O19 142 .0 170. JO36 141 .9 170.
o5z E764 .4 1114.9 7.7388 J0O3E 141 .9 170. JOs1 140.1 170.
LO8S 5905 .3 1142 .2 7.9278 J0O3S 141 .9 170. Jogd 140.0 170.
1096 5786.3 1093 .8 0.560z2 J0O51 140.1 170. 29 140.0 170.
24 £927.7 1120.5 0.5738 24 140.0 170. JOas g2.0 168.
L1013 29034.5 54569 .3 0.2499 JO74 55 .3 168 . 25 54.0 168.
Loz9 11714.1 2214 .4 1.1340 Jo1z 59.9 167 . Jozn 59 .4 168.
Lodz —-1.73E4 -—-3273.7 -1.0912 27 E4.0 168. JOe3 E7.2 168.
Lo45 29047 .5 5479 .6 1.3389% JoO20 59 .4 168 . Jo4d4 59.3 168.
Lod46 —-1.73E4 -3265.3 -0.1750 J0D43 59 .4 168 . Jozn 59 .4 168.
Logs —-1.73E4 -—3273.7 -1.0%12 J0e3 £E7.2 168. Jo43 £9.4 168.
LO75 29047 .5 5479 .6 1.3389 J044 59.3 168 . Jo74 55.3 168.
27 5786.3 1093 .8 0.5602 30 140.0 170. JO9s 62.0 168.
Lios 11714.1 2214 .4 1.1340 J094 £9.9 167. Jolz £9.9 167.
117 11714.1 2214 .4 1.1340 J0O9S 62.0 168 . Jo94 59.9 167.
25 29034 .5 E469 .3 0.24939 26 54.0 168 . Jool 54 .1 168.
26 17363.8 3273.7 1.0912 28 E4.0 168. Jool E4.1 168.
LO55 4/398.2 8743 .0 1.3416 Jo01 541 168 . Jo54 41 .3 167.
1058 4/398.2 8743 .0 1.3416 J0O54 41 .3 167 . DoSs7 35.0 167 .
HODE SUHMARY
Hode Pressure Tenp . 01l Gas Tater GOR Liquid
Grawv Grav Cut Rate
F5IG F KG-H3 kS CFEEL EFD
SG22 143 .6 180. 0.0 1.0020 0.0 —— 0.0
JOg4 140.0 170. 0.9 1.1454 15.9 103,
SG2— 143 .6 180. 0.9 1.2270 o.o 23. 11891 .2
JOos 143 .6 170. 0.9 1.0331 16.2 1349,
SG21 143 .6 180. 0.0 0.o000 100.0 — 2294 .7
Joo4 143 .6 170. 0.9 1.0331 16.2 1349,
Joi1l 143 .5 170. 0.9 1.0331 16.2 1349,
Jo19 142.0 170. 0.9 1.0331 16.2 1349,
JO36 141 .9 170. 0.9 1.0331 16.2 1349,
JO35 141 .9 170. 0.9 1.0331 16.2 1349,
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SIMUOLATION SCIENCES INC. R
PROJECT PIFEFPHASE VERSION 8.1
PROBLEM INFUT

HYDRAULIC SUMMARY

PAGE 2
386-EM

062305

BASE CASE (CONT}

Hode Fressure Tenp . 0il Gas= Water GOR
Grawv Grawv Cut

PSIG F KG-H3 k4 CFEEL
Jos1 140.1 170. 0.9 1.1454 15.9 103.
23 140.0 170. 0.9 1.1454 15.9 103.
29 140.0 170. 0.9 1.1454 15.9 103.
24 140.0 170. 0.9 1.1454 15.9 103.
Jo74 5.3 lag. 0.9 1.2014 15.9 15.
Jolz2 59.9 167, 0.9 1.1454 15.9 103.
JOe3 57.2 168, 0.9 1.2001 1.9 69 .
J0z0 59 .4 168 0.9 1.1729 15.9 53.
J043 59 .4 168 0.9 1. 2362 15 .8 17.
J044 593 168 0.9 1.1729 15.9 53.
30 140.0 170. 0.9 1.1454 15.9 103.
Jo94 59.9 167, 0.9 1.1454 15.9 103.
Jo9s 62.0 168, 0.9 1.1454 1.9 103.
25 54.0 168 0.9 1.2014 15.9 15.
27 54.0 168 0.9 1.2001 15.9 69
26 54.0 lag. 0.9 1.2014 15.9 15.
28 54.0 lag. 0.9 1.2001 15.9 69 .
Jool 54.1 la8. 0.9 1.1983 15.9 6.
JO54 41 .3 167. 0.9 1.1983 15.9 6.
DOs? 35.0 167 . 0.9 1.1983 15.9 36 .

=7048.3
—-6880.2
70483

6880.2

—-34503.
20637
34503
206837

[a = =y s )

-5G141.2
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1 VERSTION 8 1 R
SIMULATION SCIEHCES. INC. FPIFEFHASE PAGE 107
PROJECT OUTPUT — ALTERHATE THITS
FROELEM NETWORK REFORT OE~23-05

VWELOCITY SUMHARY

FRESSURE

DEVICE DEVICE MIXTURE VELOCITY CRITICAL GRADIENT FRESSURE

LINK HAME TYFE { INLET-OUTLET) VELOCITY (INLET-OUTLET} DROF
(FPS) (FPS) (PSIFT) (PSIG)

Loo4 FOOS FPIFE 15.81 15.81 1358.34 —1.6E—4 —1.6E—4 —5.293E-5
LOOS FOO7 FIFE 4.98 4.98 320.83 —3 . 4E-3 —3 . 4E-3 —1.891E-2
LOoO0s EBOOS BEND
Loos FO1l FPIFE 4.98 4.98 320.88 —3.4E-3 —3.4E—-3 —1.892E-=2
LOo0s EO1Z EEND
LO0S FO14 FPIFE 4.98 4.98 321 .05 0.15 0.15 0.3
LOO0s EO1S BEND
LOOE FOOS FIFE 0.67 0.E7 0.00 —3.8E-5 —3.8E-5 —1.254E-&
Loo? FO10 FPIFE 16.93 16.93 543 .71 —1.4E—3 —1.4E—-3 —&.965E—3
LOolo FO12 FIFE 0.13 0.13 0.00 —1.8E-6 —1.8E—6 —5.954E—7F
LOl4 FO18 FIFE 16.93 16.93 E43 .70 —1.4E-3 —1.4E-3 —2 . 87%E-2
Lozl FPOz24 FPIFE 37.98 37.98 643 .72 —0.07 —0.07 —0.3
Lozl EBOZ2S EEND
Lozl FOZ6 FPIFE 38.19 38.19 644 .74 —0.01 —0.01 —3.044E—2
Lozl EOZ27 EEND
Lozl FOzS FIFE 38 .35 38 .35 645 .51 0.03 0.03 0.1
LO37 FO40 FPIFE 12.40 19.40 645 .36 —3.0E—-3 —3.0E-3 —2.953E-=2
Lo3s FPO4Z FIFE 18.94 12.94 645.36 —2.9E-3 —2.9E-3 —2.815E-2
LOSZ2 FOG54 FIFE z9.87 29 .87 645 . 38 —0.07 —0.07 —0.z2
LoSz EOSS EEND
LOs2 POSE FIFE 29.99 29.99 645.06 —9.3E-3 —9.3E-3 —&.732E-2
LOSz2 BOE7 BEND
LOS2 WO5S VALY
LOoSz2 FOS9 FIFE 20.11 30.11 646 65 —0.07 —0.07 —0.z2
LO52 BOEL1 BEND
LoS2 FPOEZ2 FPIFE z0.z22 In.z2 647 .31 —9.4E—3 —9.4E—-3 —9.253E-3
LOos52 S119 SEFR
Loss FOBE FPIFE 30.61 30.61 545 .39 —0.07 —0.07 —-0.2
LOoss EBOB7 BEND
LOSS FOES FIFE 30.73 30.73 646.0% —9.8E-3 -9 .8E-3 —7 0EEE-2
Loss EOE9 EEND
LOss wO90 VALV
LOSS FO91 FIFE 30.86 20.E6 E4E6 .71 —0.07 —0.07 —0.2
Loss EO92 EEND
LOSS FO93 FIFE z0.98 30.98 647 .33 —9.9E-3 -9 .9E-3 —9.716E-3
LO8S S103 SEFR
Lo%e FOO3 FPIFE 4.86 4.86 320.91 —3.2E-3 —3.2E-3 —1.805E-=2
LOo%6 EOO4 EEND
LO%6 FOO6 FPIFE 4.86 4.86 320.90 —3.2E-3 —3.2E-3 —1.806E-2
LO%s EBOO7 BEND
LO%s FOOS FIFE 4.86 4.86 z21.07 0.15 0.15 0.3
Lo%e EOO09 EEND
1 VERSION 8.1 R
SIMULATION SCIENCES. INC FIFEFHASE FAGE 108
FROJECT OUTFUT — ALTERHATE UNITS
FROELEM NETWORK REFORT 06.-23.-05

OHTIHITELD:

EBASE CASE

VELOCITY SUMHMARY

FRESSURE
DEVICE DEVICE MIXTURE VELOCITY CRITICAL GRADIENT FRESSURE
LINK HAME TYFE (INLET-OUTLET) VELOCITY (INLET-OUTLET) DROF
(FFS) (FFS) (FSIFT) (FPSIG)
24 ROOZ2 MREG 0.00 0.00 0.00 0.00 o.o00 —77.7
24 FO19 FIFE 9,71 9.71 310.30 —6.4E-3 —6.4E-3 —4.199E-2
24 BOZO BEND
24 FPOZ1 FIFE 9.74 9.74 310.33 —5.4E-3 —6.4E-3 —1.053E-2
LO13 FO16 FIFE 1z.60 12 .60 413 .81 —0.03 —0.03 —0.z2
LO13 EBO17 BEND
LOl3 FPO31 FIFE 1z2.67 12.67 409 .35 —0.03 —0.03 —0.z
LO13 EBO3Z2 BEND
LOl3 FPO3S FPIFE 1z.70 12.70 408 .88 0.30 0.30 0.7
L1013 EBO36 EEND
LOoz9 FO30 FIFE 731 7.31 209 .75 —0.15 —0.1E —0.6
Loz9 EO31 EEND
Loz3 FO3Z FIFE 7 .35 7 .35 210.20 —2 . 0E-3 —2 0E-3 —5.127E-3
Loz9 BO33 BEND
Loz9 FPO34 FPIFE 7 .35 7.35 310.47 o.o8 o.o08 0.3
LOo42 EO48 EEND
LO042 FO47 FPIFE zz. 22 zz.z22 267 .19 —0.20 —0. 20 —-0.5
LOo4z EO46 BEND
LO42 FO4S FIFE z1.87 z1.87 2E7 .72 —0.04 —0.04 —0.2
Lo4z EO44 EEND
L1042 FO43 FIFE 21 .50 21.50 ZE2 .06 —0.04 —0.04 —0.z2
LO45 FO48 FIFE 10.21 10.21 244 .23 —E.EE-3 -6 .EE-3 —7.21%E-2
Lo46 FOSO FPIFE z.78 z2.78 423.91 —9.FE—4 —9.7E—-4 —8.278E-3
LOES S1z20 SEFR
LO65 FPO73 FPIFE 4.46 4.46 409 .79 —3.2E-3 —3.2E-3 —3.114E—3
LOo6s EO72 EEND
LOES FO71 FIFE 4.44 4.44 414 .54 0.31 0.31 0.9
LO65S ¥O70 VALY
LOsSs EBOES BEND
LOES FOES FIFE 4.42 4.42 416 .63 —3.1E-3 —3.1E-3 —2.223E-2
LO6S EOET EEND
LOE5 POEE PIPE 4.40 4.40 422 .03 0.35 0.35 1.1
LO7S FO7E FIFE 16.17 16.17 243 .77 —0.z20 —0.z0 —0.6
LO7FS EO77 EEND
LO7S FO7S FIFE 16 .45 16 .45 244 .05 —0.02 —0.0z —0.z2
LO7S EO79 BEND
LOFS ¥WOg0 VALV
LO7S FOB1 FIFE 16.76 16.76 243 .56 —0.20 —0.z0 —0.6
LO7S EOBZ2 BEND
LO7FS FPOB3 FIFE 17.0% 17.05 244 .08 —0.o0z2 —0.02 —2.165E—2
LO7S S121 SEFR
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APENDICE H RESULTADOS DEL SIMULADOR PIPEPHASE

1 VERSION 8.1 R

SIMULATION SCIENCES, INC. PIPEPHASE FPAGE 109

PROJECT OUTFUT - ALTERNATE UNHITS

PROELEM NETWORK EEPORT 06-23-05
OHTINUED

BASE CASE

VELOCITY SUMMARY

FEESSURE
DEVICE DEVICE MIETURE VELOCITY CRITICAL GRADIENT PRESSURE
LINE HAME TYPE {INLET-OUTLET) VELOCITY ({IWLET-QUTLET) DROP
(FPS) (FPS) (PSIFT) (PEIG)
27 ROO1 HREG 0.00 n.on .00 0.00 0.0on -77.7
27 BOO1 BEND
27 F0O02 PIFE 9.51 9.51 310.29 —-6.1E-3 —-6.1E-3 -8 . 040E-2
Li0g P112 PIFE 525 3.25 310.26 -2 .3E-4 -2 3E-4 -1.126E-3
L117 POD23 PIFE 11.13 11.13 310.31 -6.0E-3 —-6.0E-3 -3 .910E-2
L117 BOO2 BEND
L117 POO4 PIPE 11.1¢6 11.1¢ 310.32 —6.0E-3 —6.0E-3 -1 960E-2
L117 BOOS EEND
L117 PD1S FIFE 11.19 11.19 310.30 -6.0E-3 —-6.0E-3 -4 519E-2
L117 BDle EEND
L117 PD17 FIFE 11.:28 11.:23 309,85 -0.15% -0.15 -0.6
L117 BO18 EEND
L117 PD20 FIFE 11.38 11.338 310.27 —-6.1E-3 —-6.1E-3 -4 994E-2
L117 BOD21 EEND
L117 PD22 FIFE 11.42 11.42 310,37 0.09 0.0% 8. 8906E-2
L117 BOD23 EEND
L117 PD25 FIFE 11.47 11.47 310.24 —-6.1E-3 —-6.1E-3 -4 026E-2
25 ROO4 HREG 0.oo 0.oo 0.oo o.o0 o0.oo 1.5
25 P0O39 PIPE 12.58 12 .58 414 41 -0.03 -0.03 -0.4
25 EB040 BENHD
25 PO41 PIPE 12.69 12 .69 408.09 -0.02 —0.0z2 -0.%
26 RO0O3 HREG 0.00 n.on .00 0.00 0.0on 2.1
26 FOS1 FIFE 22.01 22.01 267 .35 -0.04 —0.04 -0.&
26 BOS2 BEND
26 F0O53 PIFE 22.58 22.58 267 .15 -0.04 -0.04 -5.533E-2
LOSS PO&O PIFE 20.25 20.25 230.96 0.15 0.15% n.2
LOSS BOe2 BEND
LOGSE POe2 PIPE 20.74 20.74 221.65 -0.04 -0.04 -0.7
LOGSS BOe4 BEND
L0O55 PO6S FIFE 21.53 21.53 208 .27 —0.24 -0.24 -1.4
L055 BOD66 EEND
L05S PO67 FIFE 22 .37 22.37 209 .59 -0.05% -0.05 -0.2
L055 BO6S EEND
L05Ss P069 FIFE 23.05 23.05 210.71 0.13 0.13 4 3764E-2
L0sSs BOZ70 EEND
LOsSs PO72 FIFE 23.91 23.91 211.01 -0.05% -0.05 -0.7
L0O55 BO73 EEND
L0O5S PO74 FIFE 24 .54 24 .54 212.09 -0.05% —-0.05 —4 991E-2
L055 BO7?S EEND
LOEE PO77 PIPE 25.10 25.10 212.31 —0.24 —0.24 -0.2
LOEE BO78 BENHD
1 VERSION 2.1 R
SIMULATION SCIENCES, THC. PIPEPHASE PAGE 110
PROJECT OUTEUT — ALTERMATE TUHITS
FPROBLEM NETWORE REFPORT 062305
OHTINTED
BASE CASE
VELOCITY SUHMMARY
FRESSURE
DEVICE DEVICE MIXTURE VELOCITY CRITICAL GEADIENT FRESSURE
LINK HAME TYFPE {INLET-OUTLET) VELOCITY ({IWLET-OQUTLET) DROP
(FPS) (FPS) (PSIFT) (PSIG)
Loss P0O79 FIFE 26 .66 26.66 211 .68 -0.06 —0.06 -1.7
L0ss BOSO EEND
Loss vogl VALY
Loss p0g2 FIFE 28.73 28.73 215.18 0.05% 0.05 6.1370E-2

290



APENDICE H RESULTADOS DEL SIMULADOR PIPEPHASE

Linea de Gas a Plantas Compresoras

SIMULATION SCIENCES INC R FPAGE 1
FPROJECT FIFPEFHASE WERSION 2.1 226 EM
FROELEM INFUT

HYDRAULIC SUMHARY Q70705

EBASE CASE

HETWORE SUMHARY

Tink ———— Std. Flowrates ————— ———— Inlet ——— —————  ———— Cutlet ————————
[SERY Water Gas Hode Pres Temp Hode Pres Temp
EFD EFD HMMCFD ESIG F ESIG F
Tooe 0.0 0.0 3.9697 GASA 56.1 150 Joos S6.1 150,
o3z 0.0 0.0 3.9697 J0O0S 56.1 150, J031 55.0 149,
I03E 0.0 0.0 3.9697 J031 S5.0 149 J033 S4.9 146 .
1038 0.0 0.0 3.9597 J033 54.9 146 . J037 zz.1 143 .
Io41 0.0 0.0 3.9697 J037 32.1 143 Jo40 2a.9 141 .
o4z 0.0 0.0 3.9697 J040 z29.9 141 . Do4z z0.0 141 .
HODE SUMMARY
Hode Pressure Temnp . oil Gas Uater GOR Gas
Graw Graw Cut Rate
ESIG F KG M3 = CFEEBL HMMCFD
GASA 56.1 150 0.0 1.30%90 0.0 J— 3.9697
Joos S6.1 iso 0.0 1.3090 0.0
Jo31 S5.0 149 0.0 1.30%90 0.0
J033 54.9 146 . 0.0 1.30%20 0.0
J037 32 .1 143 0.0 1.3090 0.0
J040 z3.9 141 . 0.0 1.30%0 0.0
o4z 30.0 141 0.0 1.3090 0.0 J— —3.9697
LINK DEVICE SUMMARY
Tinl ———Dewi Inlet Average
Hame Type Fressure Tenp . v=1 Voo Fattern Holdup
PSIG 5 FPS FPS
Io0E FOO7 PIPE S6.1 iso.o o.oo0 20.15 —_ 0.00
CUTLET 56.1 is0.0
Io03=2 FO46 PIPE S6.1 iso. o
BO47 BEND S6.1 149.9
Foag FIFE s5.0 143.9
BO49 BEND Se6.0 149.8
FOEO FIFE 55.9 149.8
BOS3 BEND S5.9 149.7
FOG54 FPIPE 55.9 149.7
BOSS BEND S5.8 149 .56
FOS6 FPIPE S5.8 149 .6
VOBl VALY 55.7 1439 .4
BOGO BEND S5.1 149.3
FOEZ FIFE 55.1 149.3
BOG1 BEND S5.1 149.2
FO&Z FIFE 55.0 149.2
[]
SIMULATION SCIENCES INC R PAGE 2
PROJECT PIPEFPHASE VERSION 8.1 386~EM
PROBLEM INPUT

HYDRAULIC SUMHARY Q7 0705

EBASE CASE CCONT)

Linl ———Dewi Inlet Average

Hame Type FPressure Temnp w=1 V=g Pattern Holdup
FPSIc F FFPS FFPS

COUTLET 55.0 149.1

1036 FO64 PIPE S5.0 149.1 o.oo0 20.41 0.00
BOGS BEND 55.0 147 .9 [ — [ — —_—
FO&6 PIPE S5.0 147 .9 o.oo0 20.39 0.00
BOGT BEND S5.0 147 .7 —_— —_— —_—
FO&g FIFE 55.0 147 .7 o.o00 20.37 0.00
BOGI BEND S5.0 147 .0 —_— —_— —_—
EO7O FIFE 55.0 147 .0 o.o0 20. 36 0.00
BO71 BEND S4.9 146.8 e — e — [—
FO72 FPIPE 54.9 146.8 o.oo0 20.35 0.o00
BO73 BEND S4.9 146 .1 [— [— —_—
FO74 FPIPE 549 146 .1 o.oo0 20.34 0.00
BO7S BEHD 54.9 145.9 —— —— P——
FO7E PIPE S4.9 145.9 o.oo0 20.34 0.00
COUTLET 54.9 145.7

Io038 FoOoz PIPE S4.9 145.7 o.oo0 SS.49 0.00
EO04 EEND 5435 145.3 [ — [ — —_—
FOOS PIPE S4.7 145.3 o.oo0 S5 .55 0.00
BOOG BEND 54.7 145.2 [ — [ — —_—
Foos FPIFPE 54.7 145.2 o.o00 55 .60 0.00
wooz VALY S4.7 145.1 —_— —_— —_—
FOO3 FIFE z2.2 143.0 o.o00 82 .47 0.00
BOOS BEND 32.2 143.0 —_— —_— —_—
FOO& FIFE 32.2 143 .0 o.oo0 52 .63 0.o00
OUTLET 32.1 142 .9

o4l FOO9 PIPE 32.1 142.9 o.oo0 82 .75 0.00
BO10 BEND 32.0 142.5 [— [— —_—
FO11 PIPE 31.9 142.5 o.oo0 83 .00 0.00
BO1Z BEND 1.9 142.4 [ — [ — —_—
FO13 PIPE 31.8 142 .4 o.oo0 83 .28 0.00
EO14 EEND 1.6 142.0 [ — [ — —_—
FO1S PIPE 31.6 142.0 o.oo0 83 .53 0.00
BO1l6 BEND 31.5 141 .8 [ — [ — —_—
FO17 PIPE 31.5 141 .8 o.oo0 83 .68 0.00
BO18 BEND 31.5 141.7 —_— —_— —_—
FO19 FIFE 1.4 141.7 o.o00 23 .93 0.00
BOZO BEND 31.3 141 .4 —_— —_— —_—
FOZ1 FIFE 1.2 141 .4 o.o0 54 .33 0.00
BOZ2 BEND 30.9 140.7 e — e — [—
FO23 FPIPE 30,9 140.7 o.oo0 84 .68 0.o00
woz4 FALY 30.8 140. 56 —_— —_— —_
PO25 PIPE 29.9 140.5 o.oo0 86 .44 0.00
COUTLET z3.9 140.5

I043 FO27 PIPE 29.9 140.5 o.oo0 86 .44 —_— 0.00
COUTLET z3.9 140.5
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APENDICE H

RESULTADOS DEL SIMULADOR PIPEPHASE

1 VERSION &8.1 R
SIMULATION SCIENCES, INC. PIPEFHASE PAGE 16
PROJECT OUTEUT
PROELEM HETWORE REPORT 070705
BASE CASE
VELOCITY SUMMARY
PRESSURE

DEVICE DEVICE MIXTURE YELOCITY CRITICAL GRADIENT PRESSURE

LINE HNAME TYFE {INLET~OUTLET) VELOCITY (INLET~OUTLET) DROP
{FPS) (FPS) (PSIFT) (PSIG)

Looe POO7 FIFE 20.15 20.15 1162.21 -2 .6E-4 -2 .6E-4 -8.615E-5
Ln32 Pode FIFE 54 .95 54.95 1162.11 -1.5E-3 -1.5E-3 -1.035E-2
L0332 BO47 BEND
LO32 PO48 FIFE 54.99 54.99 1161.99 -3.8E-3 -3.8E-3 -1.8838E-2
L0322 BO4S BEND
Lozz POSO0 FIFE 55.03 55.03 1161.95 -3.8E-3 -3.8E-3 -1.260E-2
Lo32 BOS3 BENRD
LO32 POG4 FIFE 55.09 55.09 1161.77 —-6.2E-3 —-6.2E-3 -3 .6B84E-2
L0332 BOSS BEND
LO03Z2 POSe FIFE EG.14 55.14 1161.53 -3.8E-3 -3.8BE-3 -5 .175E-2
Loz2 V0&1 VALY
L0332 BOGOD BEND
Lo32 POs2 FIFE 55.67 55.67 1161 .57 -3.9E-3 -3.9E-3 -1.9%5E-2
LO032 BOel BEND
Lo032 POe2 FIFE E5.71 55.71 1161 .50 -1.6E-3 -1.6E-3 -1 2Z23E-2
L0026 POG64 FIFE 20.41 20.41 1160.81 -2.7E-4 -2 .7E-4 -1.160E-2
L0326 BOGS BEND
Lo3s P66 FIFE 20.39 20.39 1160.08 -2.6E-3 -2.6E-3 -1.535E-2
L03e BOG? BEND
L0336 POGB FIFE 20.37 20. 37 1159 .64 -2 .7E-4 -2 . 7E-4 —£.973E-3
LO036 BOG&S EBEND
Lo0ze PO70 FIFE 20. 36 20. 36 1159.183 -2.6E-3 -2.6E-3 -1.195E-2
L0336 BO71 BEND
Lo3s PO72 FIFE 20,35 20.35 1158 .77 -2.7E-4 -2 .7E-4 -5 .748E-3
LO36 BO73 EEND
L0336 PO74 FIFE 20. 34 20. 34 1158.28 -2 .6E-3 -2 .6E-3 -1 .640E-2
L0336 BO7E EBEND
L0ze PO76 FIFE 20.34 20. 34 1158.13 -2.7E-4 -2 .7E-4 —2.045E-3
Loz3 PoO02 FIFE 55.49 55.49 1157 .40 -3.9E-3 -3.9E-3 -0.1
Lo3g BOO4 BENRD
Lo3s PO0OS FIFE 5L .55 55 .55 1157 .51 -1 .5E-3 -1.5E-3 -1 259E-2
L0385 BOOe EBEND
Lozs PO0OB FIFE 5. 60 55.60 1157 .35 -3.9E-3 -3.9E-3 —-2.G45E-2
Lozg8 vooz2 VALY
Lo3g PO0O3 FIFE g2 .47 B82.47 1159 .56 -5.8E-3 -5.8E-3 -9 .4%7E-3
LO038 BOOS EEND
LO038 PO0e FIFE 82.63 82.63 1159 .42 -4 2E-3 -4 .2E-3 -2 48RE-2
Lo41 POOS FIFE 82.75 82.75 1158 .43 -5 .8E-3 -5 .8E-3 -0.1
Lo041 BO1O BEND
Lo41 PO11 FIFE g3.00 g83.00 1155.95 -7 .4E-3 -7 . 4E-3 -2.4Z3E-2
Lo41 BO12 BENRD
Lo41 PO13 FIFE g93.28 83.28 1157 .79 -5 . 8E-3 -5 .8E-3 -0.2
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APENDICE H

RESULTADOS DEL SIMULADOR PIPEPHASE

1 VERSION &8.1 R
SIMULATION SCIENCES, INC. PIPEFHASE PAGE 17
PROJECT OUTEUT
PROBLEM HETWORE REPORT 070705
ONTINUED
BASE CASE
VELOCITY SUMMARY
PRESSURE

DEVICE DEVICE MIXTURE YELOCITY CRITICAL GRADIENT FPRESSURE

LINE HAME TYFE ( INLET-QUTLET} VELOCITY (INLET~OUOTLET) DROP
(FPS) (FPS) (PSIFT) (PSIG)

Lo41 BO14 BEND
Lo41 PO15 FIFE 83.53 83.53 1158.16 -5.9E-3 -5.9E-3 -6 .GZ9E-2
Lo41 BOle EBEND
Lo41 PO17 FIFE 93.68 83.68 1158.25 -5.9E-3 -5 .9E-3 -3.11RE-2
L041 BO1B BEND
Lo41 PO19 FIFE 83.93 83.93 1157 .55 -7 . 4E-3 -7 .4E-3 -0.1
Lo41 BOZ20O EEND
Lo41 POZ21 FIFE g94.33 a4.33 1156.35 -5.9E-3 -5.9E-3 -0.2
Lo41 BO22 EBEND
Lo41 PO23 FIFE 94 .68 g24.68 1157 .24 —4 4E-3 -4 .4E-3 -4 .036E-2
LO041 V024 VALY
Lo41 PO25 FIFE g6 .44 g6.44 1157 .48 -6 .1E-3 -6.1E-3 -5 .965E-3
Lo43 PO27 FIFE 96. 44 86.44 1157 .50 -6.1E-3 -6.1E-3 -1 .988E-3
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APENDICE H RESULTADOS DEL SIMULADOR PIPEPHASE

Linea de Venteo

SIMUOLATION SCIENCES INC. R PAGE 1
PROJECT PIPEFHASE VERSION 8.2 386-EH
PROBLEM INFUT
HYDRAULIC SUMMARY 070705
BASE CASE

NETWORE STHMARY

Link ——— 5td. Flowratezs ———— ——— Inlet —— —"— ————— Cutlet ————m———
0il Water Gas= Hode Fres=. Temp. Hode Fre=. Tenp.
EFD EFD MHCFD FSIG F FSIG F

ooz o.n 0.0 1.9848 JO04 16 .4 150. Jool 16 .4 147

Lons o.n 0.0 7.9393 J04%5 5.6 147 . Jonz 35 .4 146,

Lo0e o.n 0.0 1. 9848 5SG31 16 .4 150. Jons 46 .4 150

Loiz o.n 0.0 1. 9848 5SG3- 46 .4 150. Jon4d 46 .4 150

Lo14 o.n 0.0 7.9393 JO0k 35 .2 145 . oonz? 35.0 144

Lo1ls o.n 0.0 1.9848 JO03 16 .4 143, Jool 16 .4 147

Lile o.n 0.0 7.9393 Joo2 35 .4 146. Jo0e 35.2 145,

Loi7 o.n 0.0 1.93848 JO0S 16 .4 150. Jole 16 .4 144,

Lozo o.n 0.0 1. 9848 D3-3 46 .4 150. Jons 46 .4 148

Lozl o.n 0.0 1. 9848 5SG32 35 .6 150. J045 35 .6 147

LoZ2e o.n 0.0 3.9696  JO01 416 .4 147 . JOle 416 .4 143,

Lo3l o.n 0.0 5.9544 J0O1e 16 .4 143, Joz9 45 .6 147

Lo47 o.n 0.0 59544 J029 15 .6 147 . JO45 5.6 147

HODE SUMHARY

Hode Pressure Tenp. 01l Gas Water GOR Gas

Grav Grawv Cut Rate

PSIG F EG-M3 k4 CFEEL MHCFD

Jon4d 16 .4 150. o.n 1.3090 n.o R

JO4g 35 .6 147. o.n 1.3090 n.o R

SG31 i6 .4 150. o.n 1.3090 n.o E— 1.9848

SG3- 16 4 150. o.n 1.3090 0.n —_— 1. 9848

Jooes 352 145, o.n 1.3090 0.n —_—

Jons 46 4 148. o.n 1.3090 0.n R

Jonz 35 .4 146, o.n 1.3090 n.o R

Jons i6 .4 150. o.n 1.3090 n.o —_—

D3-3 16 .4 150. o.n 1.3090 n.o E— 1.9848

S5G32 5k 150. o.n 1.3090 0.n —_— 1. 9848

Jool 46 4 147 . o.n 1.3090 0.n R

JOle 16 .4 148, o.n 1.3090 n.o R

Jozsg 415 .6 147. o.n 1.3090 n.o R

ooz 5.0 144, o.n 1.3090 n.o E— -7.9393
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APENDICE H

RESULTADOS DEL SIMULADOR PIPEPHASE

1 VERSION &2.2 R
SIMULATION SCIENCES. INC. PIPEFHASE PAGE 25
PROJECT OUTEUT
PROBLEM HETWORE REPORT 070705
BASE CASE
VELOCITY SUMMARY
PRESSURE

DEVICE DEVICE MIXTURE VELOCITY CRITICAL GRADIENT PRESSURE

LINE HNAME TYFE (INLET-OQUTLET}) VELOCITY (INLET~OUOTLET) DROP
(FPS) (FPS) (PSIFT) (PSIG)

Loo3 Poos FIFE 18 .44 13 .44 1163.90 -2 .6E-4 -2 . 6E-4 -1 .009%9E-3
Loo3 BoOe BEND
Loo3 roos FIFE 13.44 13.44 1163.73 -2 .6E-4 -2 . 6E-4 -2 .5Z1E-4
Loo3 BOO9 BENRD
Loo3 PoOl4d FIFE 18 .43 19 .43 1163 .63 1.77E-3 1.77E-3 1.7458E-2
Loos Po1s FIFE 56.74 56.74 1162.14 -1 .5E-3 -1.5E-3 -3 .907E-2
Loos BOZ20 EBEND
Loos poz21 FIFE 56.79 56.79 1161.8% -1.58E-3 -1.5E-3 —-2.932E-2
Loos Boz2z2 BEND
Loos pPoz3 FIFE 56.84 56.684 1161 .92 1.79E-4 1 79E-4 2. 3457E-4
Loos Boz24 BEND
Loos Po2s FIFE 56. 88 56.88 1161.53 -1 .5E-3 -1.5E-3 —3.7Z20E-2
Looe POOY FIFE 11.70 11.70 1164 .01 -7 .6E-5 -7 .6E-5 —2.487E-&
LolZ2 PO13 FIFE 11.70 11.70 1164 .01 -7 .6E-5 -7 .6E-5 —2.487E-%
Lol4 PO39 FIFE 40.14 40.14 1160.34 -5.9E-4 -5.9E-4 -3 .840E-2
L0l4 BO40 EEND
LO0l4 PO41 FIFE 57.02 57.02 1159.95 -1 .5E-3 -1.5E-3 -8 .832E-3
L0l4 BO42 EBEND
L0014 PO43 FIFE 57.06 57.06 1159 .80 -1.58E-3 -1.5E-3 -1.6Z1E-2
L0014 BO44 BEND
Lol4 PO45S FIFE 57.08 57.08 1159 .80 -9.4E-4 -9 .4E-4 -1.851E-3
L014 BO4e EEND
L0014 PO47 FIFE 57.11 57.11 1159 .80 -1.5E-3 -1.5E-3 -4 .910E-4
L0014 BO4B BEND
L0014 PO48 FIFE £7.14 57.14 1159.71 1. 63E-4 1.63E-4 3. 2047E-3
L0155 POSB FIFE 11.65 11.65 1161 .68 -7.5E-5 -7 .5E-5 -1.684E-3
L01S BOS7 BEND
LO15 PO&0 FIFE 11.63 11.63 1161 .00 -2.1E-3 -2.1E-3 -2 .781E-3
L015 BOel EBEND
L015 PO&2 FIFE 11.62 11.63 1160.51 -7 .58E-5 -7 .5E-5 -1.236E-3
L0155 BO&3 BEND
L01S PoOod4 FIFE 11 62 11.62 1160.04 -2.1E-3 -2.1E-3 -6.962E-4
LO15 BO&S EEND
LO15 PO&e FIFE 11.62 11.62 1160.03 -7 .5E-5 -7 .5E-5 -2 470E-&
LO15 BO&Y EBEND
L0155 PO&B FIFE 11.62 11.62 1160.01 1.97E-3 1.97E-3 6.4609E-4
L0015 BOGS BEND
L01S PO70 FIFE 11 61 11.61 1159 .65 -7 .5E-5 -7 .5E-5 -9.304E-4
LOle PO30 FIFE 56.89 56.89 1161 .54 -3.2E-3 -3.2E-3 -4 158E-3
Lo0le BO31 EBEND
L0le PO32 FIFE 56.932 56.93 1161.23 -1.58E-3 -1.5E-3 -3.13RE-2
L0le BO33 BEND

1 VERSION &.2

R
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APENDICE H

RESULTADOS DEL SIMULADOR PIPEPHASE

SIMULATION SCIENCES, INC. FIFEFHASE FAGE 26
PROJECT OUTFUT
PROBELEH HETWORE REFORT 07-07-05
36363636 3636 363 36 36 3636 3636363636 36 3636 36363636 36 36 3 JIH T T HTTE T 36 36 36 3636 36 3636 36-3 36 3636 36 3636 36-36 36 3636 36 36 363636 36 36
BASE CASE
VELOCITY SUMHARY
PRESSURE

DEVICE DEVICE MIXTURE VELOCITY CEITICAL GEADIENT FEESSURE

LINE HAME TYFE (INLET-QUTLET) YELOCITY (INLET~OUTLET) DEOF
(FPS) (FPS) (PSIFT) (PSIG)

Lole PO3G FIFE £6.98 56.98 1161.19 -1.5E-3 -1.5E-3 -8 .8Z6E-3
LO0ls BO36 EEND
Loles PO37 FIFE 5703 57.03 1161 .03 -3 .2E-3 —3.2E-3 -2 . 079E-2
Lo17 PO18 FIFE 18 44 158 . 44 1163 .90 -2 6E-4 -2 . 6E-4 -1 .009E-3
LO017 BO19 EEND
Lo17 POz20 FIFE 15 44 15.44 1163 .79 -2 6E-4 -2 . pE-4 -2 .521E-4
LO017 BO21 EEND
Lol7? pPoz2:2 FIFE 18 43 18 .43 1163 .64 1 .77E-3 1 .77E-3 1 7455E-2
Loz20 PO24 FIFE 11.70 11.70 1164 00 -2 1E-3 -2 .1E-3 —£.917E-4
Loz20 w025 VALV
Loz20 BOZe EEND
Lozo Poz27? FIFE 11.70 11.70 1163.93 -4 .1E-4 -4 .1E-4 -8 .161E-4
Loz0 BOZ28 EEND
Loz0 PO29 FIFE 11 69 11 .89 1163 .68 -7 6E-5 -7 .6E-5 —4 971E-4
Loz20 BO30 EEND
Loz20 POzl FIFE 11 68 11.&68 1163.19 1.96E-3 1.9cE-3 3 2125E-2
Loz20 BO3Z EEND
Lozo PO3a FIFE 11 .66 11.66 1162 .49 -7 .6E-5 -7 .6E-5 -2 479E-4
L0220 BO34 EEND
L0220 PO46 FIFE 11 66 11 .66 1162 .37 1 .98E-3 1. 96E-3 2 G5739E-3
L0220 BOG3 EEND
L0221 PO26 FIFE 14.27 14.27 1166.02 -9 .2E-5 -9 .2E-5 —3.034E-L
LoZ2e POZ28 FIFE 23.27 23.27 1160.92 -3 .0E-4 -3 .0E-4 -7 .966E-3
L0321 PO38 FIFE 95 .33 95.33 1161 .40 -0.01 -0.01 -1.978E-2
L031 BO39 EEND
L031 PO40 FIFE 95 .50 95 50 1161 .14 —-0.01 —-0.01 —6.604E-2
L031 BO41l EEND
L031 PO42 FIFE 95 . 76 95 . 76 1161 .40 —8.0E-3 —8.0E-3 —7.90cE-3
L0331 BO43 EEND
L03l PO44 FIFE 96 . 26 96 . 26 1159 36 -0.01 -0.01 —-0.4
L0477 POG1 FIFE 96 .62 96 .62 1160 .41 -0.01 -0.01 -0.1
L0047 BOGZ EEND
Lo47 POL3 FIFE 97 16 97 .16 1159.13 —0.01 —0.01 -0.3
L047 BOS4 EEND
Lo047 POSE FIFE 97 .65 97 .65 116046 -0.01 -0.01 -2 .523E-2
L047 BOGR EEND
LO047 POG7? FIFE 97 96 97 .96 1160.10 —-0.01 —-0.01 -9 048E-2
L047 BOGS EEND
Lo47 POL9 FIFE 98 . 26 98 .26 1160.50 -8 .3E-3 —8.3E-3 —2.732E-3
Lo47 Voel VALY
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APENDICE I RESULTADOS DE SEPARADORES, DEPURADORES Y ENFRIADORES

HOJA
CRUDO-GAS

PARA EVALUAR SEPARADORES
HORIZONTALES

LOCALIDAD Hoturin., Compleic Jusepin II oK
EQUIPO Separador de Alta Presion a Media

SERVICIO

TAG SG2—1a~-1B

FECHA 28062005

— DATOS DE ENTRADA

RELACION GAS ~CRUDD (pi=e3 =sstandsr-bbl) 1.200
CAUDAT DE GAS A COND. STAND. (MMPCHD ) 7.50
PESO MOLECULAR DET. GAS 23 .61
GRAVEDAD ESPECIFICA DET GAS 0o_82
CATTDAT. DE CRUODO {BFD ) 6_ 250
CATTDAT, DE  AGITA {BFD ) 1.250
CATTDAT. DE CRIODO + AGTTA {BFLD Z.500
FPRESION DE OPERACION (p=ig) 140
FPREESIOHN DE OFERACION (p=sial 154 70
PRESION DE DISEHO (psigl 2.000
TEMPERATURA DE OPERACION (E) 170
DEHSIDAD DEL GAS @ TYP (lb-pis3) 0.55%5
DEHSIDAD DEL CRUDO @ TvwE (lb-pis3) 51.07
DEHSIDAD DEL AGUA (lb-pis3) 62.30
GRAVEDAD ESPECIFICA DEL CRUDO @ T w P o_82
GRAVEDAD ESPECIFICA DEL CRUDO @ COND ESTAHNDAR 0o.89
GCRAVEDAD AFT 27 _00
TIEMFO DE RETENCION DE LIQUIDO (min) 4 _ 86
TIEHMFC DE RETENCIOHN REAL DE LIQUIDO (min) 2 _00
DENSTIDAD DEL CRUDO @ condiciones estandar ( lbh-pie3) 55 _ 62
DIAMETRED DE FPARTICUOLA (imicrones) 250
FACTOR K 0.40
e TRESULTADOS-
FLUJO MASICO DE GAS (1lb- ==g) S _ 41
FLUJO MASICO DE CRUDO (lb-seg) 20 _75
FLUJO HMASICO DE AGUA (lb-s=g) 5.06
FLUJO HMASICO DE LIQUIDO (lb-s=g) 25 .81
FLUJO ¥OLUMETRICO DEL GAS (pie3-seg) 9 _76
FRACCION HMASTICA DE CRUDO 0o_80
FRACCION HMASICA DE AGSUA 0o.20
DENSTDAD DEL LIQUIDD {(CRUDOD+AGSUAY (lb-pie3) 52 _94
FLUJO WOLUMETRICO DE LIOUIDD (pield-s=g) 0_49
VELOCIDAD MAXTIMA PERMISIELE DEL GAS (piss-s==g) 2.88
VELOCIDAD DE DISERD (pies-seg) I .88
ARE: TRANSVERSAL CALCULADA PaARA EL GAS (pis2) 2 _ 51
AREL TRAHSVERSAL DISPOHIELE PARA EL GAS (pi=s2) 9.80
DIAHMETRED DEL SEPARADOR (pulgl 60 _00
DIAMETRO DEL SEPARADOR (pie=) S _00
RELACION DE I.-D REQUERIDA 4 _20
LOHGITUD DEI SEPARADOR (pis=) 21 .00
FETACTION TOTAT ht-~D 0o_50
RELACTION SEDIMEHTOS hS~Dr 0O_.01
RETLACION ESPUMA hE-~Dr 0o.12
FETACTION CRUDO hO-T) o_37
AILTURA TOTAL (SEDIHEHTOS + CRUDD + ESPUHMA) (pies) 2.50
ATTIURA HORMATL DETL CRUDD (pie=) 1_85
ATTIRA HORMATL DET. SEDTMEHNTOS (piss) o_03
ALTURA HORMAIL DEIL ESPUMA (pies) 0.62
ATTIURA HORMATL DEL GSAS (pies) 2_50
ALTIUR:A NORMAL DEL Ga&S (pulgadas) 0_21
AREL FRACCIONAL TOTAL (SEDIMEHTOS + CRUDO + ESPUMA) 0o.50
AREZ FRACCIOHAL DE CRUDOD + SEDIMEHTO 0.35%
AREA FRACCIOHNAL DE SEDIMENTOS 0o_oo
ARE: FRACCIOHNAL DE ESPUMA 0.16
AREZ FRACCIOHAL DE CRUDO 0.34
AREA FRACCICOHAL DEL GAS 0o_50
AREA TOTAL DETL SEPARADOR (piesZ2) 19 .64
VOLUHEHN ITIQUIDO RETEHIDO EH SEPARADOR (BARRIIES) 25
CAPACIDAD MAHNEJD DE LIQUIDO DET SEPARADOR EED 18228
DEHSIDAD DE LA HMEZCLA (CRUDODHAGUA+GAS) (lb-pis3) 2.0%
VELOCTIDAD CATCULADA EH TLaA BOQ DE ALTHMENTACION (pies-seg) 34 _37
VELOCTDAD MAXTMA FPERMISTIELE LITMEHTACTION {(piessseg) 30_00
VELOCIDAD SELECCIOHADA EH Li BOoo. DE ATLTIMENTACION (pies-s=g) 20.00
VELOCTDAD CATCULADA EH TLa BOQ SATTIDA DE SAS (piesss=eg) 80 _&0
VELOCTDAD MAXTMA FERMISTIELE EN T.A BOQ .  SATTIDA DE GAS (piessseg) 90 _00
VELOCIDAD SELECCIONADA EH LA BOO. SATIDA DE GAS (pies-seg) 80 .60
VELOCIDAD CALCULADA EH La BOO. SATIDA DE LIQUIDD (piss-sS=g) e.25
VELOCTDAD MAXTMA FERMISTIELE EHN T.A BOC) LIDA DE TIQUIDD {(piesssegl 10 _00
VELOCIDAD SELECCIONADA EH LA BOO SALTIDA DE LIQUIDO (piesssegl 8._25
DIAHMETRO CALCULADO DE LTai BOQUITILA DE ATLTMENTACION (plgl .91
DIAHMETREO SELECCIOHADD DE Ta BOQUILLA DE ALIMENTACION (plg) 8 _00
DIAMETRO CALCULADO DE TaA Bog. SATIDA DET GAS (plgl 4 71
DIAHMETRED SELECCIOHADO DE La BOO. LIDA DEL GAS (plg) 5.00
DIAHMETREO CALCULADO DE L& BOQ SATLIDA DE LIQUIDD (plg) 3 _29
DIAMETRECO SELECCIONADO DE La BOO . IL.IDA DE LIQUIDO (plg) 3 .50
DIAHMETRED EXISTEHTE DE LA BOQUITTA DE ATLTIMENTACION (plgl 8.00
DIAHMETRO EXISTEHTE & 1A SALIDA DE GAS (plg) g8_o0oo
DIAMETRO EXISTENTE & LA SALIDA DE LIQUIDO (plg) 6

ESPESOR T

E PARED (plg)
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APENDICE I RESULTADOS DE SEPARADORES, DEPURADORES Y ENFRIADORES

HOJA PARA EVAILUAR SEPARADORES

CRUDO-GAS HORIZONTALES

LOCALIDAD Haturin., Complejo Jusepin II [ 4
EQUIPD Separsdor de Alts Pres=idn = Baja

SERVICIO

TAG SE3-1A4-1E

FECHA, Z8-06-2005

| DATOS DE ENTRADA

RELACION GAS ~CRUDO (pie2 estandar-bbl) 114
CAUDAL DE GAS & COND. STAHD. (MMPCHD) 2.00
PESO MOLECULAR DEL GAS 30.61
GRAWEDAD ESFECIFICA DEL GaS 1.06
CAUDAL DE CRUDO (EFD} 17.500
CAUDAL DE AGUA (EPD) i)
CAUDAL DE CRUDC + AGUA (EFD) 17.500
PRESION DE OPERACION (psig) 40
PRESION DE OPERACION (psis) 54 .70
PRESION DE DISEFNO (psig) 2.000
TEMFERATURA DE OFERACION (F3 150
DENSIDAD DEL GAS @ TYF ¢(lb-pie3) 0.26
DENSIDAD DEL CRUDO @ TyE (lb-pie3) 51 .45
DENSIDAD DEL AGUA (lb-pi=3) 6230
GRAVEDAD ESPECIFICA DEL CRUDO @ T v P 0.83
GRAVEDAD ESPECIFICa DEL CRUDD @ COND ESTAHDAR 0.89
GRAVEDAD API 27 .00
TIEMPO DE RETENCION DE LIOUIDO (min) 2.08
TIEMPO DE RETEHCION REAL DE LIQUIDO (mimn} 2.00
DENSIDAD DEL CRUDO @ condicionss ostandar ¢ 1b-pie3) 55 .62
DIAMETRO DE FPARTICULA (micrones) 250
FACTOR K 0.38
- "™REsULTADOS ]
FLUJO MASICO DE GAS (lb-=eg) 1.87
FLUJO MASICO DE CRUDO (lb-s=g) 58.51
FLUJO MASICO DE AGUA ¢ lb-=eg) 0._00
FLUJO HASICO DE LIQUIDD (lb-=eg2 58.51
FLUJO VOLUMETRICO DEL GAS (pie3-==g) 7.13
FRACCION MASICA DE CRUDO 1.00
FRACCION MASICA DE AGUA 0.00
DENSIDAD DEL LIQUIDO (CRUDD4+AGUAY (lb-pics3) 51 _45
FLUJO ¥WOLUMETRICO DE LIQUIDD (pie3-s=g) 1.14
VELOCIDAD MAXTIMA FPERMISIBLE DEL GAS (pies-=e=g) 5_37
VELOCIDAD DE DISEWNO (pies-s=g) 5.37
AREXZ TRANSVERSAL CATCULADA PARA EL GAS (pi=2) 1.323
LREAZ TRANSVERSAL DISPONIELE PARA EL GAS (pic=2) 9.80
DIAHMETRO DEL SEPARADOR (pulg) 60 .00
DIAMETRO DEL SEFARADOR (pie=) 5.00
RELACION DE L-D REQUERIDA 4.20
LONGITUD DEL SEFARADOR (pios=) 21 .00
RELACION TOTAL ht-D 0.50
RELACTION SEDIMENTOS hS-D 001
RELACION ESEUMA4 hE-D 0.12
RELACION CRUDO ho-D 0.37
ALTURA TOTAL (SEDIMEHTOS + CRUDO + ESPUMAY (piss) 2.50
ATTURA MORMAL DEL CRUDO (pic=} 1_85
ALTURA HORMAL DEL SEDIMENTOS (pies) 0.03
ATTURA MORMAT DEI ESEUMA (pie=) 062
ALTURA HORMAL DEL GAS (pic=) 2.50
ATTURA NORMAL DEL GAS (pulgadas) 0_21
AREAZ FRACCIONAL TOTAL (SEDIMENTOS + CRUDO + ESPUMAY 0.50
AREAZ FRACCICOHAT DE CRUDO + SEDIMENTO 0_35
AREAZ FRACCIONAL DE SEDIMEHTOS 0.00
AREA FRACCIONAL DE ESPUMA 0.16
AREZ FRACCIONAT DE CRUDO 0_34
AREA FRACCIONAL DEL GAS 0.50
AREZ TOTAL DEL SEFARADOR (pie=2) 19 .64
WVOLUMEN LIQUIDC RETEHIDO EN SEPARADOR (BARRILES) 25
CAPACIDAD MANEJO DE LIQUIDD DEL SEPARADOR EED 18228
DENSIDAD DE L& MEZCLA (CRUDO+AGUA+GAS) (lb-pis3) 7.31
VELOCIDAD CALCULADA EN L& EOQ. DE AITIHMENTACION (pies-sog) 22.20
VELOCIDAD MAXIMA PERMISIBLE ALIMENTACION (pies-s=g) 30.00
VELOCIDAD SELECCIONADA EN 1A EOQ. DE ALTMENTACION (pics-scog) 22 20
VELOCIDAD CALCULADA EN La BOQ. SALIDA DE GAS (pies-seg) 117 .14
VELOCIDAD MAXIMA FPERMISIBLE EN LA BOQ . SALIDA DE GAS (pie=-=eg) 90_00
VELOCIDAD SELECCIONADA EN La BOQ. SaLIDA DE GAS (pies-seg) 90.00
VELOCIDAD CALCULADA EN La BOoQ. SALIDA DE LIQUIDD (pies~==g) 8. 37
VELOCIDAD MAXIMA PERMISIELE EN LA BOQ SALIDA DE LIQUIDO {(pics-sog) 10.00
VELOCIDAD SELECCTIONADA EN LA BOQ. SATIDA DE LIQUIDO (pies-s=g) 8_37
DIAMETRO CALCULADD DE ILa BOQUILLA DE ALTHMENTACION (plg) 8.26
DIAMETRO SELECCICONADO DE La BOQUILLA DE ALIMEHNTACIOH (plg) 8.00
DIAMETRC CALCULADO DE L& BOQ. SALIDA DEL GAS (plgl 3.81
DIAMETRO SELECCICHNADO DE La BOD.SaALIDA DEL GAS (plg) 4.00
DIAMETRO CATCULADOD DE L& BoQ. SALIDA DE LIQUIDD (plg) 4_ 99
DIAMETRO SELECCIONADO DE Li BOQ.SALIDA DE LIQUIDO (plg) 5.00
DIAMETRO EXISTENTE DE La BOQUILLA DE ALTMENTACTION (plg) 8._00
DILMETRO EXISTENTE & L& SALIDA DE GaS (plg) g.00
DIAHMETRO EXISTEHTE & L& SalLIDa DE LIQUIDD (plg) 6.00

ESFESOR D

E FARED (plg)




APENDICE I RESULTADOS DE SEPARADORES, DEPURADORES Y ENFRIADORES

HOJA PARA EVALUAR SEPARADORES
CRUDO-GAS HORIZONTALES

LOCALIDAD Maturin. Compleioc Jusepin II LK
EQUIPO Separador de Alts Presicn
SERVICIO
TAG SG3—14-1E
FECHA 28 062005
| DATOS DE ENTRADA
REELACIOH GCAS ~CRUDD {(pie? estdndar-bbl) 1.029
CAUDAL DE GAS & COND. STAND. (MMPCHD) 17.50
FESO MOLECULAR DEL GAS 22 .25
GRAWEDAD ESFECIFICA DEL GAS 0. 78
CAUDAL DE CRUDO (EFD) 17. 000
CAUDAL DE AGUA (EFD) i)
CAUDAL DE CRUDC + AGUA (BED) 17.000
PRESION DE OPERACION (psig) S00
FRESION DE OPERACION (psiz) 514 .70
FRESION DE DISERO (p=ig) 2.000
TEMPERATURA DE OFERACION (F3 180
DENSIDAD DEL GAS @ TYP (lb-pie3) 1.71
DENSIDAD DEL CRUDC @ TyF (1lb-pie3) 50_.97
DENSIDAD DEL AGUA (1b-pies3) 62 .30
GRAVEDAD ESPECIFICA DEL CRUDO @ T w P 082
GRAVEDAD ESPECIFICA DEL CRUDD @ COND ESTANDAR 0.89
GRAWVEDAD AFT 27.00
TIEHMPO DE RETEHNCICH DE LIQUIDO {(mimn} 2.14
TIEHMPO DE RETENCICOH REAL DE LIQUIDO {(min} z2.00
DENSIDAD DEL CRUDC @ condiciones ostandar ( lb-pis3) 55 .62
DIAMETRO DE FPARTICULA (micrones) 250
FACTOR K 042

FLUJO MASICO DE GAS (lb-==g) 11 .89
FLUJO MASICO DE CRUDO (lb-seg) 56 .31
FLUJO MASICO DE AGUA (lb-seg) 0. 00
FLUJO MASICO DE LIQUIDO {lb-seg) 56321
FLUJO VOLUMETRICO DEL GAS (pie3-seg) 695
FRACCION MASICA DE CRUDO 1.00
FRACCION MASICA DE AGUA 0.00
DENSIDAD DEL LIQUIDO (CRUDO+AGUAY (lb-pie3) 50 97
FLUJO WOLUMETRICO DE LIQUIDO (pie3-s=g) 1.10
VELOCIDAD MAXTIMA FERMISIELE DEL GAS (pics-=eg) z. 23
WVELOCIDAD DE DISEND (pies-seg) z2.23
ALRE2Z TRANSVERSAL CALCULADA PARA EL GAS (pi=2) 3. 12
AREZ TRANSVERSAL DISPONIELE FPARA EL GAS (pic2) 9. 80
DIAMETRD DEL SEPARADOR (pulg) 60 .00
DIAMETRO DET SEFARADOR (pies=) 5. 00
FELACION DE L-D REQUERIDA 4.20
IONGITUD DEL SEEFARADOR (pies) 21 .00
FELACION TOTAL ht-D 0.50
RELACION SEDIMEHTOS hS-D 0. 01
FELACION ESPUMA hE-D 0.12
RELACION CRUDOD ho-D 0.37
ALTURLZ TOTAL (SEDIMENTOS + CRUDO + ESPUHA) (pies) 2.50
ATTURA HORMAT DEL CREUDO (pies=) 1. 85
AITURLZ HORMAL DEL SEDIMENTOS (piss) 0.03
ATTURA HORMAT DEL ESFUMA (pies) 062
AITURA HORMAL DEL GAS (pies) z2.50
ATTURA HORMAT DEL GAS (pulgsdas) 021
AREAZ FRACCIONAL TOTAL (SEDIMENTOS + CRUDO + ESPUMA 0.50
ALRE2 FRACCIONAL DE CRUDO + SEDIMEHTO 035
AREZ FRACCIONAL DE SEDIMEHTOS 0.00
AREA FRACCIOHAL DE ESPUMA 0.1%6
AREZ FRACCIONAT. DE CRUDO 0. 34
AREAZ FRACCIOHAL DEL GAS 0.50
ALRE2Z TOTAL DEL SEFARADOR (pie=2) 19 .64
WOLUMEN LIQUIDO RETENIDD EN SEPARADOR (BARRILES) 25

CAPACIDAD MANEJD DE LIQUIDD DEL SEPARADOR EFD 18228

DENSIDAD DE TA MEFECLA (CRUDO+AGUTA+GAS) (1lb-pi=3)

VELOCIDAD CATICULADA EN Ii EBOQ. DE ALIMENTACION (pies-segl
VELOCIDAD MAXIHMA PERMISIELE ALITMENTACION (piss-s=g)

VELOCIDAD SELECCIONADA EN LA BOQ. DE ALTMENTACTION (pies-seg)
WELOCIDAD CaAaTlCULADS EH Tha BOQO., SALTIDA DE GAS (pies<sseg)
WVELOCTIDAD MAYXTHA FPERMISTELE EN T.A BOQ.  SATTIDA DE GAS (piess=eg)
WVELOCIDAD SEIECCIONADA EH TaA BOO. SALIDA DE GAS (pies-seg)
VELOCTIDAD CATCULADA EH TA BOQ. SATTIDA DE ITTIQUIDD (pies-=seg)
WVELOCIDAD MAXTHA PERMISIELE EN 1A BOQ. SATTIDA DE TLIQUIDD (pies<sseg)
VELOCTIDAD SETECCTOHADA FEH 1A BOO SATTIDA DE LIQUIDD (pies-s=g)
DIAMETRO CALCULADO DE Li EBOQUIILA DE ATLIMENTACION (plgl
DIAMETRC SELECCIONADC DE L& BOQUILLA DE ATIMENTACION (plg)
DIAMETRD CATCULADO DE Tid EBOQ. SaATLIDA DEL GAS (plgl

DIAMETRO SELECCIONADO DE La BOQ.SALIDA DEL GAS (plg)

DIAMETRD CATCULADO DE TA BOQ. SALTIDA DE TLIQUIDD (plg)
DIAMETRO SELECCIONADO DE LA EBOO.SALIDA DE LIQUIDO (plgl
DIAMETRED EXISTENTE DE La BOQUITLA DE ALTMENTACTION (plg)
DIAMETRO EXISTENTE & L& SALIDA DE GAS (plg)

=] e (0 (NN
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DIAMETRC EXISTEHTE A La SALIDA DE LIQUIDO (plg)

ESFESCOER DE FARED (plg) 4.45




APENDICE I RESULTADOS DE SEPARADORES, DEPURADORES Y ENFRIADORES

HOJA PARA EVAILUAR SEPARADORES

CRUDO-GAS HORIZONTALES

LOCALIDAD Haturin., Complejo Jusepin II [ 4
EQUIPD Separsdor de Medis Presidn = Baja

SERVICIO

TAG SE2—1A4-1E

FECHA, Z8-06-2005

| DATOS DE ENTRADA

RELACION GAS ~CRUDO (pie2 estandar-bbl) 391
CAUDAL DE GAS & COND. STAHD. (MMPCHD) 4.30
PESO MOLECULAR DEL GAS 30.69
GRAWEDAD ESFECIFICA DEL GaS 1.06
CAUDAL DE CRUDO (EFD} 11.000
CAUDAL DE AGUA (EPD) i)
CAUDAL DE CRUDC + AGUA (EFD) 11.000
PRESION DE OPERACION (psig) 40
PRESION DE OPERACION (psis) 54 .70
PRESION DE DISEFNO (psig) 160
TEMFERATURA DE OFERACION (F3 150
DENSIDAD DEL GAS @ TYF ¢(lb-pie3) 0.26
DENSIDAD DEL CRUDO @ TyE (lb-pie3) 51 .45
DENSIDAD DEL AGUA (lb-pi=3) 6230
GRAVEDAD ESPECIFICA DEL CRUDO @ T v P 0.83
GRAVEDAD ESPECIFICa DEL CRUDD @ COND ESTAHDAR 0.89
GRAVEDAD API 27 .00
TIEMPO DE RETENCION DE LIOUIDO (min) 3.16
TIEMPO DE RETEHCION REAL DE LIQUIDO (mimn} 2.00
DENSIDAD DEL CRUDO @ condicionss ostandar ¢ 1b-pie3) 55 .62
DIAMETRO DE FPARTICULA (micrones) 250
FACTOR K 0.38
- "™REsULTADOS ]
FLUJO MASICO DE GAS (lb-=eg) 4. 03
FLUJO MASICO DE CRUDO (lb-s=g) 36 .78
FLUJO MASICO DE AGUA ¢ lb-=eg) 0._00
FLUJO HASICO DE LIQUIDD (lb-=eg2 36.78
FLUJO VOLUMETRICO DEL GAS (pie3-==g) 15 32
FRACCION MASICA DE CRUDO 1.00
FRACCION MASICA DE AGUA 0.00
DENSIDAD DEL LIQUIDO (CRUDD4+AGUAY (lb-pics3) 51 _45
FLUJO ¥WOLUMETRICO DE LIQUIDD (pie3-s=g) 0.71
VELOCIDAD MAXTIMA FPERMISIBLE DEL GAS (pies-=e=g) 5 27
VELOCIDAD DE DISEWNO (pies-s=g) 5.27
AREXZ TRANSVERSAL CATCULADA PARA EL GAS (pi=2) 2.91
LREAZ TRANSVERSAL DISPONIELE PARA EL GAS (pic=2) 9.80
DIAHMETRO DEL SEPARADOR (pulg) 60 .00
DIAMETRO DEL SEFARADOR (pie=) 5.00
RELACION DE L-D REQUERIDA 4.00
LONGITUD DEL SEFARADOR (pios=) 20_00
RELACION TOTAL ht-D 0.50
RELACTION SEDIMENTOS hS-D 001
RELACION ESEUMA4 hE-D 0.12
RELACION CRUDO ho-D 0.37
ALTURA TOTAL (SEDIMEHTOS + CRUDO + ESPUMAY (piss) 2.50
ATTURA MORMAL DEL CRUDO (pic=} 1_85
ALTURA HORMAL DEL SEDIMENTOS (pies) 0.03
ATTURA MORMAT DEI ESEUMA (pie=) 062
ALTURA HORMAL DEL GAS (pic=) 2.50
ATTURA NORMAL DEL GAS (pulgadas) 0_21
AREAZ FRACCIONAL TOTAL (SEDIMENTOS + CRUDO + ESPUMAY 0.50
AREAZ FRACCICOHAT DE CRUDO + SEDIMENTO 0_35
AREAZ FRACCIONAL DE SEDIMEHTOS 0.00
AREA FRACCIONAL DE ESPUMA 0.16
AREZ FRACCIONAT DE CRUDO 0_34
AREA FRACCIONAL DEL GAS 0.50
AREZ TOTAL DEL SEFARADOR (pie=2) 19 .64
WVOLUMEN LIQUIDC RETEHIDO EN SEPARADOR (BARRILES) 24
CAPACIDAD MANEJO DE LIQUIDD DEL SEPARADOR EED 17360
DENSIDAD DE L& MEZCLA (CRUDO+AGUA+GAS) (lb-pis3) 2.54
VELOCIDAD CALCULADA EN L& EOQ. DE AITIHMENTACION (pies-sog) 37.61
VELOCIDAD MAXIMA PERMISIBLE ALIMENTACION (pies-s=g) 30.00
VELOCIDAD SELECCIONADA EN 1A EOQ. DE ALTMENTACION (pics-scog) 30_00
VELOCIDAD CALCULADA EN La BOQ. SALIDA DE GAS (pies-seg) 116 .98
VELOCIDAD MAXIMA FPERMISIBLE EN LA BOQ . SALIDA DE GAS (pie=-=eg) 90_00
VELOCIDAD SELECCIONADA EN La BOQ. SaLIDA DE GAS (pies-seg) 90.00
VELOCIDAD CALCULADA EN La BOoQ. SALIDA DE LIQUIDD (pies~==g) 8. 37
VELOCIDAD MAXIMA PERMISIELE EN LA BOQ SALIDA DE LIQUIDO {(pics-sog) 10.00
VELOCIDAD SELECCTIONADA EN LA BOQ. SATIDA DE LIQUIDO (pies-s=g) 8_37
DIAMETRO CALCULADD DE ILa BOQUILLA DE ALTHMENTACION (plg) 9.90
DIAMETRO SELECCICONADO DE La BOQUILLA DE ALIMEHNTACIOH (plg) 10.00
DIAMETRC CALCULADO DE L& BOQ. SALIDA DEL GAS (plgl 5.59
DIAMETRO SELECCICHNADO DE La BOD.SaALIDA DEL GAS (plg) 6.00
DIAMETRO CATCULADOD DE L& BoQ. SALIDA DE LIQUIDD (plg) 3.96
DIAMETRO SELECCIONADO DE Li BOQ.SALIDA DE LIQUIDO (plg) 4.00
DIAMETRO EXISTENTE DE La BOQUILLA DE ALTMENTACTION (plg) 10_00
DILMETRO EXISTENTE & L& SALIDA DE GaS (plg) g.00
DIAHMETRO EXISTEHTE & L& SalLIDa DE LIQUIDD (plg) 4.00

ESFESOR D

E FARED (plg)




APENDICE I RESULTADOS DE SEPARADORES, DEPURADORES Y ENFRIADORES

HOJA PARA EVAILUAR SEPARADORES

CRUDO-GAS HORIZONTALES

LOCALIDAD Haturin., Complejo Jusepin II [ 4
EQUIPD Separsdor de Medis Presidn = Baja

SERVICIO

TAG SE2—1A4-1E

FECHA, Z8-06-2005

| DATOS DE ENTRADA

RELACION GAS ~CRUDO (pie2 estandar-bbl) 253
CAUDAL DE GAS & COND. STAHD. (MMPCHD) 4.30
PESO MOLECULAR DEL GAS 30.69
GRAWEDAD ESFECIFICA DEL GaS 1.06
CAUDAL DE CRUDO (EFD} 17.000
CAUDAL DE AGUA (EPD) i)
CAUDAL DE CRUDC + AGUA (EFD) 17.000
PRESION DE OPERACION (psig) 40
PRESION DE OPERACION (psis) 54 .70
PRESION DE DISEFNO (psig) 160
TEMFERATURA DE OFERACION (F3 150
DENSIDAD DEL GAS @ TYF ¢(lb-pie3) 0.26
DENSIDAD DEL CRUDO @ TyE (lb-pie3) 51 .45
DENSIDAD DEL AGUA (lb-pi=3) 6230
GRAVEDAD ESPECIFICA DEL CRUDO @ T v P 0.83
GRAVEDAD ESPECIFICa DEL CRUDD @ COND ESTAHDAR 0.89
GRAVEDAD API 27 .00
TIEMPO DE RETENCION DE LIOUIDO (min) 2.04
TIEMPO DE RETEHCION REAL DE LIQUIDO (mimn} 2.00
DENSIDAD DEL CRUDO @ condicionss ostandar ¢ 1b-pie3) 55 .62
DIAMETRO DE FPARTICULA (micrones) 250
FACTOR K 0.38
- "™REsULTADOS ]
FLUJO MASICO DE GAS (lb-=eg) 4. 03
FLUJO MASICO DE CRUDO (lb-s=g) 56.84
FLUJO MASICO DE AGUA ¢ lb-=eg) 0._00
FLUJO HASICO DE LIQUIDD (lb-=eg2 56.84
FLUJO VOLUMETRICO DEL GAS (pie3-==g) 15 32
FRACCION MASICA DE CRUDO 1.00
FRACCION MASICA DE AGUA 0.00
DENSIDAD DEL LIQUIDO (CRUDD4+AGUAY (lb-pics3) 51 _45
FLUJO ¥WOLUMETRICO DE LIQUIDD (pie3-s=g) 1.10
VELOCIDAD MAXTIMA FPERMISIBLE DEL GAS (pies-=e=g) 5 27
VELOCIDAD DE DISEWNO (pies-s=g) 5.27
AREXZ TRANSVERSAL CATCULADA PARA EL GAS (pi=2) 2.91
LREAZ TRANSVERSAL DISPONIELE PARA EL GAS (pic=2) 9.80
DIAHMETRO DEL SEPARADOR (pulg) 60 .00
DIAMETRO DEL SEFARADOR (pie=) 5.00
RELACION DE L-D REQUERIDA 4.00
LONGITUD DEL SEFARADOR (pios=) 20_00
RELACION TOTAL ht-D 0.50
RELACTION SEDIMENTOS hS-D 001
RELACION ESEUMA4 hE-D 0.12
RELACION CRUDO ho-D 0.37
ALTURA TOTAL (SEDIMEHTOS + CRUDO + ESPUMAY (piss) 2.50
ATTURA MORMAL DEL CRUDO (pic=} 1_85
ALTURA HORMAL DEL SEDIMENTOS (pies) 0.03
ATTURA MORMAT DEI ESEUMA (pie=) 062
ALTURA HORMAL DEL GAS (pic=) 2.50
ATTURA NORMAL DEL GAS (pulgadas) 0_21
AREAZ FRACCIONAL TOTAL (SEDIMENTOS + CRUDO + ESPUMAY 0.50
AREAZ FRACCICOHAT DE CRUDO + SEDIMENTO 0_35
AREAZ FRACCIONAL DE SEDIMEHTOS 0.00
AREA FRACCIONAL DE ESPUMA 0.16
AREZ FRACCIONAT DE CRUDO 0_34
AREA FRACCIONAL DEL GAS 0.50
AREZ TOTAL DEL SEFARADOR (pie=2) 19 .64
WVOLUMEN LIQUIDC RETEHIDO EN SEPARADOR (BARRILES) 24
CAPACIDAD MANEJO DE LIQUIDD DEL SEPARADOR EED 17360
DENSIDAD DE L& MEZCLA (CRUDO+AGUA+GAS) (lb-pis3) 3.71
VELOCIDAD CALCULADA EN L& EOQ. DE AITIHMENTACION (pies-sog) 31.17
VELOCIDAD MAXIMA PERMISIBLE ALIMENTACION (pies-s=g) 30.00
VELOCIDAD SELECCIONADA EN 1A EOQ. DE ALTMENTACION (pics-scog) 30_00
VELOCIDAD CALCULADA EN La BOQ. SALIDA DE GAS (pies-seg) 116 .98
VELOCIDAD MAXIMA FPERMISIBLE EN LA BOQ . SALIDA DE GAS (pie=-=eg) 90_00
VELOCIDAD SELECCIONADA EN La BOQ. SaLIDA DE GAS (pies-seg) 90.00
VELOCIDAD CALCULADA EN La BOoQ. SALIDA DE LIQUIDD (pies~==g) 8. 37
VELOCIDAD MAXIMA PERMISIELE EN LA BOQ SALIDA DE LIQUIDO {(pics-sog) 10.00
VELOCIDAD SELECCTIONADA EN LA BOQ. SATIDA DE LIQUIDO (pies-s=g) 8_37
DIAMETRO CALCULADD DE ILa BOQUILLA DE ALTHMENTACION (plg) 10.02
DIAMETRO SELECCICONADO DE La BOQUILLA DE ALIMEHNTACIOH (plg) 10.00
DIAMETRC CALCULADO DE L& BOQ. SALIDA DEL GAS (plgl 5.59
DIAMETRO SELECCICHNADO DE La BOD.SaALIDA DEL GAS (plg) 6.00
DIAMETRO CATCULADOD DE L& BoQ. SALIDA DE LIQUIDD (plg) 4 92
DIAMETRO SELECCIONADO DE Li BOQ.SALIDA DE LIQUIDO (plg) 5.00
DIAMETRO EXISTENTE DE La BOQUILLA DE ALTMENTACTION (plg) 10_00
DILMETRO EXISTENTE & L& SALIDA DE GaS (plg) g.00
DIAHMETRO EXISTEHTE & L& SalLIDa DE LIQUIDD (plg) 6.00

ESFESOR D

E FARED (plg)




APENDICE I RESULTADOS DE SEPARADORES, DEPURADORES Y ENFRIADORES

HOJA PARA EVAILUAR SEPARADORES

CRUDO-GAS HORIZONTALES

LOCALIDAD Haturin., Complejo Jusepin II [ 4
EQUIPD Separsdor de Medis Presidn = Baja

SERVICIO

TAG SE3-1A4-1E

FECHA, Z8-06-2005

| DATOS DE ENTRADA

RELACION GAS ~CRUDO (pie2 estandar-bbl) 120
CAUDAL DE GAS & COND. STAHD. (MMPCHD) 3.00
PESO MOLECULAR DEL GAS 30.69
GRAWEDAD ESFECIFICA DEL GaS 1.06
CAUDAL DE CRUDO (EFD} Z5.000
CAUDAL DE AGUA (EPD) i)
CAUDAL DE CRUDC + AGUA (EFD) 25.000
PRESION DE OPERACION (psig) 40
PRESION DE OPERACION (psis) 54 .70
PRESION DE DISEFNO (psig) 160
TEMFERATURA DE OFERACION (F3 150
DENSIDAD DEL GAS @ TYF ¢(lb-pie3) 0.26
DENSIDAD DEL CRUDO @ TyE (lb-pie3) 51 .45
DENSIDAD DEL AGUA (lb-pi=3) 6230
GRAVEDAD ESPECIFICA DEL CRUDO @ T v P 0.83
GRAVEDAD ESPECIFICa DEL CRUDD @ COND ESTAHDAR 0.89
GRAVEDAD API 27 .00
TIEMPO DE RETENCION DE LIOUIDO (min) 2.01
TIEMPO DE RETEHCION REAL DE LIQUIDO (mimn} 2.00
DENSIDAD DEL CRUDO @ condicionss ostandar ¢ 1b-pie3) 55 .62
DIAMETRO DE FPARTICULA (micrones) 250
FACTOR K 0.43
- "™REsULTADOS ]
FLUJO MASICO DE GAS (lb-=eg) Z2.81
FLUJO MASICO DE CRUDO (lb-s=g) 83.59
FLUJO MASICO DE AGUA ¢ lb-=eg) 0._00
FLUJO HASICO DE LIQUIDD (lb-=eg2 83.59
FLUJO VOLUMETRICO DEL GAS (pie3-==g) 10 .69
FRACCION MASICA DE CRUDO 1.00
FRACCION MASICA DE AGUA 0.00
DENSIDAD DEL LIQUIDO (CRUDD4+AGUAY (lb-pics3) 51 _45
FLUJO ¥WOLUMETRICO DE LIQUIDD (pie3-s=g) 1.62
VELOCIDAD MAXTIMA FPERMISIBLE DEL GAS (pies-=e=g) 6_00
VELOCIDAD DE DISEWNO (pies-s=g) 6.00
AREXZ TRANSVERSAL CATCULADA PARA EL GAS (pi=2) 1.78
LREAZ TRANSVERSAL DISPONIELE PARA EL GAS (pic=2) 9.80
DIAHMETRO DEL SEPARADOR (pulg) 60 .00
DIAMETRO DEL SEFARADOR (pie=) 5.00
RELACION DE L-D REQUERIDA 5.80
LONGITUD DEL SEFARADOR (pios=) 29 _00
RELACION TOTAL ht-D 0.50
RELACTION SEDIMENTOS hS-D 001
RELACION ESEUMA4 hE-D 0.12
RELACION CRUDO ho-D 0.37
ALTURA TOTAL (SEDIMEHTOS + CRUDO + ESPUMAY (piss) 2.50
ATTURA MORMAL DEL CRUDO (pic=} 1_85
ALTURA HORMAL DEL SEDIMENTOS (pies) 0.03
ATTURA MORMAT DEI ESEUMA (pie=) 062
ALTURA HORMAL DEL GAS (pic=) 2.50
ATTURA NORMAL DEL GAS (pulgadas) 0_21
AREAZ FRACCIONAL TOTAL (SEDIMENTOS + CRUDO + ESPUMAY 0.50
AREAZ FRACCICOHAT DE CRUDO + SEDIMENTO 0_35
AREAZ FRACCIONAL DE SEDIMEHTOS 0.00
AREA FRACCIONAL DE ESPUMA 0.16
AREZ FRACCIONAT DE CRUDO 0_34
AREA FRACCIONAL DEL GAS 0.50
AREZ TOTAL DEL SEFARADOR (pie=2) 19 .64
WVOLUMEN LIQUIDC RETEHIDO EN SEPARADOR (BARRILES) ELS
CAPACIDAD MANEJO DE LIQUIDD DEL SEPARADOR EED 25172
DENSIDAD DE L& MEZCLA (CRUDO+AGUA+GAS) (lb-pis3) 7.02
VELOCIDAD CALCULADA EN L& EOQ. DE AITIHMENTACION (pies-sog) 22 .65
VELOCIDAD MAXIMA PERMISIBLE ALIMENTACION (pies-s=g) 30.00
VELOCIDAD SELECCIONADA EN 1A EOQ. DE ALTMENTACION (pics-scog) 22 65
VELOCIDAD CALCULADA EN La BOQ. SALIDA DE GAS (pies-seg) 116 .98
VELOCIDAD MAXIMA FPERMISIBLE EN LA BOQ . SALIDA DE GAS (pie=-=eg) 90_00
VELOCIDAD SELECCIONADA EN La BOQ. SaLIDA DE GAS (pies-seg) 90.00
VELOCIDAD CALCULADA EN La BOoQ. SALIDA DE LIQUIDD (pies~==g) 8. 37
VELOCIDAD MAXIMA PERMISIELE EN LA BOQ SALIDA DE LIQUIDO {(pics-sog) 10.00
VELOCIDAD SELECCTIONADA EN LA BOQ. SATIDA DE LIQUIDO (pies-s=g) 8_37
DIAMETRO CALCULADD DE ILa BOQUILLA DE ALTHMENTACION (plg) 9.98
DIAMETRO SELECCICONADO DE La BOQUILLA DE ALIMEHNTACIOH (plg) 10.00
DIAMETRC CALCULADO DE L& BOQ. SALIDA DEL GAS (plgl 4 67
DIAMETRO SELECCICHNADO DE La BOD.SaALIDA DEL GAS (plg) 5.00
DIAMETRO CATCULADOD DE L& BoQ. SALIDA DE LIQUIDD (plg) 5_97
DIAMETRO SELECCIONADO DE Li BOQ.SALIDA DE LIQUIDO (plg) 6.00
DIAMETRO EXISTENTE DE La BOQUILLA DE ALTMENTACTION (plg) 10_00
DILMETRO EXISTENTE & L& SALIDA DE GaS (plg) g.00
DIAHMETRO EXISTEHTE & L& SalLIDa DE LIQUIDD (plg) g.00

ESFESOR D

E FARED (plg)




APENDICE I RESULTADOS DE SEPARADORES, DEPURADORES Y ENFRIADORES

HOJA PARA EVAILUAR SEPARADORES
CRUDO-GAS HORIZONTALES

LOCALIDAD Maturin. Compleioc Jusepin II LK
EQUIPO Separador de Alts Presidn a HMedia

SERVICIO

TAG SG3—14-1E

FECHA 28 062005

| DATOS DE ENTRADA

REELACIOH GCAS ~CRUDD {(pie? estdndar-bbl) 8E8LS
CAUDAL DE GAS & COND. STAND. (MMPCHD) 11.50
FESO MOLECULAR DEL GAS 23.61
GRAWEDAD ESFECIFICA DEL GAS 082
CAUDAL DE CRUDO (EFD) 13. 000
CAUDAL DE AGUA (EFD) i)
CAUDAL DE CRUDC + AGUA (BED) 12.000
PRESION DE OPERACION (psig) 140
FRESION DE OPERACION (psiz) 154 .70
FRESION DE DISERO (p=ig) 160
TEMPERATURA DE OFERACION (F3 170
DENSIDAD DEL GAS @ TYP (lb-pie3) 0.55
DENSIDAD DEL CRUDC @ TyF (1lb-pie3) 51 .07
DENSIDAD DEL AGUA (1b-pies3) 62 .30
GRAVEDAD ESPECIFICA DEL CRUDO @ T w P 082
GRAVEDAD ESPECIFICA DEL CRUDD @ COND ESTANDAR 0.89
GRAWVEDAD AFT 27.00
TIEHMPO DE RETEHNCICH DE LIQUIDO {(mimn} z.87
TIEHMPO DE RETENCICOH REAL DE LIQUIDO {(min} z2.00
DENSIDAD DEL CRUDC @ condiciones ostandar ( lb-pis3) 55 .62
DIAMETRO DE FPARTICULA (micrones) 250
FACTOR K 045
- RESuULTADOS ]
FLUJO MASICO DE GAS (lb-==g) & 29
FLUJO MASICO DE CRUDO (lb-seg) 43 .15
FLUJO MASICO DE AGUA (lb-seg) 0. 00
FLUJO MASICO DE LIQUIDO (lb-seg) 43 .15
FLUJO VOLUMETRICO DEL GAS (pie3-seg) 14 96
FRACCION MASICA DE CRUDO 1.00
FRACCION MASICA DE AGUA 0.00
DENSIDAD DEL LIQUIDO (CRUDO+AGUAY (lb-pie3) 51 .07
FLUJO WOLUMETRICO DE LIQUIDO (pis3-s=g) 0.84
VELOCIDAD MAXTIMA FERMISIELE DEL GAS (pics-=eg) 4 27
WVELOCIDAD DE DISEND (pies-seg) 4.27
ALRE2Z TRANSVERSAL CALCULADA PARA EL GAS (pi=2) 3 .51
AREZ TRANSVERSAL DISPONIELE FPARA EL GAS (pic2) 9. 80
DIAMETRC DEL SEFPARADOR (pulg) 60 .00
DIAMETRO DET SEFARADOR (pies=) 5. 00
FELACION DE L-D REQUERIDA 5.80
IONGITUD DEL SEEFARADOR (pies) 29 00
FELACION TOTAL ht-D 0.50
RELACION SEDIMEHTOS hS-D 0. 01
FELACION ESPUMA hE-D 0.12
RELACION CRUDOD ho-D 0.37
ALTURLZ TOTAL (SEDIMENTOS + CRUDO + ESPUHA) (pies) 2.50
ATTURA HORMAT DEL CREUDO (pies=) 1. 85
AITURLZ HORMAL DEL SEDIMENTOS (piss) 0.03
ATTURA HORMAT DEL ESFUMA (pies) 062
AITURA HORMAL DEL GAS (pies) z2.50
ATTURA HORMAT DEL GAS (pulgsdas) 021
AREAZ FRACCIONAL TOTAL (SEDIMENTOS + CRUDO + ESPUMA 0.50
ALRE2 FRACCIONAL DE CRUDO + SEDIMEHTO 035
AREZ FRACCIONAL DE SEDIMEHTOS 0.00
AREA FRACCIOHAL DE ESPUMA 0.1%6
AREZ FRACCIONAT. DE CRUDO 0. 34
AREAZ FRACCIOHAL DEL GAS 0.50
ALRE2Z TOTAL DEL SEFARADOR (pie=2) 19 .64
WOLUMEN LIQUIDOD RETENIDO EH SEFPARADOR (BARRILES) EXS
CAPACIDAD MANEJO DE LIQUIDO DEL SEFARADOR EFD 25172
DENSIDAD DE LA MEZCLA (CRUDO+AGUA+GAS) (lb-pis3) 3. 25
VELOCIDAD CALCULADA EH LA EBOQ. DE ALIMENTACION (pics-sog) 33.26
VELOCIDAD MAXIMA FERMISIBLE ALIMENTACION (pies-s=g) 30.00
VELOCIDAD SELECCICONADA EN LA BOQ. DE ALTMENTACION (pies-seg) 30 00
WVELOCIDAD CALCULADA EH La BOD. SALIDA DE GAS (pies-~seg) 80 .60
VELOCIDAD MAXTMA FERMISIELE EN LA BOg. SATIDA DE GAS (picss=eg) 9000
WELOCIDAD SELECCICHADA EN LA BOQ. SALIDA DE GAS (pies-seg) 80 .60
VELOCIDAD CALCULADA EN LA BOQ. SALIDA DE LIQUIDO (pies~s=g) 8 40
WELOCIDAD MAXIMA FERMISIELE EH LA BOD . SALIDA DE LIQUIDO (pics-seg) 10.00
VELOCIDAD SELECCICHADA EN LA BOQ.SALIDA DE LIQUIDD (piss-s=g) 8 40
DIAMETRO CALCULADC DE Li BOQUILLA DE ATLIMENTACION (plg) 9. .83
DIAMETRC SELECCIONADO DE La BOQUILLA DE ALIMENTACION (plg) 10.00
DIAMETRO CALCULADO DE La BOQ. SALIDA DEL GAS (plg) 5. 83
DIAMETRO SELECCIONADO DE La BOQ.SALIDA DEL GAS (plgy 6.00
DIAMETRO CATCULADO DE LA BOR. SALIDA DE LIQUIDO (plg) 4 30
DIAMETRO SELECCIONADO DE La BOQ.SALIDA DE LIQUIDD (plg) 4.50
DIAMETRO EXISTEHTE DE La BOQUILLA DE ATIMENTACION (plg) 1000
DILMETRO EXISTENTE & La SALIDA DE GAS (plg) €.00
DIAMETRC EXISTEHTE & La SALIDA DE LIQUIDOD (plg) g .00

ESFESOR LI

E FARED (plg)




APENDICE I RESULTADOS DE SEPARADORES, DEPURADORES Y ENFRIADORES

HOJA PARA EVAILUAR SEPARADORES

CRUDO-GAS HORIZONTALES

LOCALIDAD Maturin. Compleioc Jusepin II LK
EQUIPO Separador de Alts Presidn a HMedia

SERVICIO

TAG SG3—14-1E

FECHA 28 062005

| DATOS DE ENTRADA

REELACIOH GCAS ~CRUDD {(pie? estdndar-bbl) 70
CAUDAL DE GAS & COND. STAND. (MMPCHD) 1.50
FESO MOLECULAR DEL GAS 30.69
GRAWEDAD ESFECIFICA DEL GAS 1.06
CAUDAL DE CRUDO (EFD) 21.500
CAUDAL DE AGUA (EFD) i)
CAUDAL DE CRUDC + AGUA (BED) 21.500
PRESION DE OPERACION (psig) 40
FRESION DE OPERACION (psiz) 54 .70
FRESION DE DISERO (p=ig) es
TEMPERATURA DE OFERACION (F3 150
DENSIDAD DEL GAS @ TYP (lb-pie3) 0.26
DENSIDAD DEL CRUDC @ TyF (1lb-pie3) 51 .45
DENSIDAD DEL AGUA (1b-pies3) 62 .30
GRAVEDAD ESPECIFICA DEL CRUDO @ T w P 083
GRAVEDAD ESPECIFICA DEL CRUDD @ COND ESTANDAR 0.89
GRAWVEDAD AFT 27.00
TIEHMPO DE RETEHNCICH DE LIQUIDO {(mimn} z2.02
TIEHMPO DE RETENCICOH REAL DE LIQUIDO {(min} z2.00
DENSIDAD DEL CRUDC @ condiciones ostandar ( lb-pis3) 55 .62
DIAMETRO DE FPARTICULA (micrones) 250
FACTOR K 0. 41
- RESuULTADOS ]
FLUJO MASICO DE GAS (lb-==g) 141
FLUJO MASICO DE CRUDO (lb-seg) 71.8%8
FLUJO MASICO DE AGUA (lb-seg) 0. 00
FLUJO MASICO DE LIQUIDO (lb-seg) 71 .88
FLUJO VOLUMETRICO DEL GAS (pie3-seg) 5. 34
FRACCION MASICA DE CRUDO 1.00
FRACCION MASICA DE AGUA 0.00
DENSIDAD DEL LIQUIDO (CRUDO+AGUAY (lb-pi=3) 51 .45
FLUJO WOLUMETRICO DE LIQUIDO (pis3-s=g) 1.40
VELOCIDAD MAXTIMA FERMISIELE DEL GAS (pics-=eg) 5. 70
WVELOCIDAD DE DISEND (pies-seg) 5. 70
ALRE2Z TRANSVERSAL CALCULADA PARA EL GAS (pi=2) 0.94
AREZ TRANSVERSAL DISPONIELE FPARA EL GAS (pic2) 9. 80
DIAMETRC DEL SEFPARADOR (pulg) 60 .00
DIAMETRO DET SEFARADOR (pies=) 5. 00
FELACION DE L-D REQUERIDA 5.00
IONGITUD DEL SEEFARADOR (pies) 25 00
FELACION TOTAL ht-D 0.50
RELACION SEDIMEHTOS hS-D 0. 01
FELACION ESPUMA hE-D 0.12
RELACION CRUDOD ho-D 0.37
ALTURLZ TOTAL (SEDIMENTOS + CRUDO + ESPUHA) (pies) 2.50
ATTURA HORMAT DEL CREUDO (pies=) 1. 85
AITURLZ HORMAL DEL SEDIMENTOS (piss) 0.03
ATTURA HORMAT DEL ESFUMA (pies) 062
AITURA HORMAL DEL GAS (pies) z2.50
ATTURA HORMAT DEL GAS (pulgsdas) 021
AREAZ FRACCIONAL TOTAL (SEDIMENTOS + CRUDO + ESPUMA 0.50
ALRE2 FRACCIONAL DE CRUDO + SEDIMEHTO 035
AREZ FRACCIONAL DE SEDIMEHTOS 0.00
AREA FRACCIOHAL DE ESPUMA 0.1%6
AREZ FRACCIONAT. DE CRUDO 0. 34
AREAZ FRACCIOHAL DEL GAS 0.50
ALRE2Z TOTAL DEL SEFARADOR (pie=2) 19 .64
WOLUMEN LIQUIDOD RETENIDO EH SEFPARADOR (BARRILES) 20
CAPACIDAD MANEJO DE LIQUIDO DEL SEFARADOR EFD 21700
DENSIDAD DE LA MEZCLA (CRUDO+AGUA+GAS) (lb-pis3) 10 .87
VELOCIDAD CALCULADA EH LA EBOQ. DE ALIMENTACION (pics-sog) 18 .20
VELOCIDAD MAXIMA FERMISIBLE ALIMENTACION (pies-s=g) 30.00
VELOCIDAD SELECCICHADA EN LA BOQ. DE ATLIMENTACION (pics-seg) 18 .20
WVELOCIDAD CALCULADA EH La BOD. SALIDA DE GAS (pies-~seg) 116.98
VELOCIDAD MAXTMA FERMISIELE EN LA BOg. SATIDA DE GAS (picss=eg) 9000
WELOCIDAD SELECCICHADA EN LA BOQ. SALIDA DE GAS (pies-seg) 90.00
VELOCIDAD CALCULADA EN LA BOQ. SALIDA DE LIQUIDO (pies~s=g) 8 37
WELOCIDAD MAXIMA FERMISIELE EH LA BOD . SALIDA DE LIQUIDO (pics-seg) 10.00
VELOCIDAD SELECCICHADA EN LA BOQ.SALIDA DE LIQUIDD (piss-s=g) 8 37
DIAMETRO CALCULADC DE Li BOQUILLA DE ATLIMENTACION (plg) €.24
DIAMETRC SELECCIONADO DE La BOQUILLA DE ALIMENTACION (plg) e.00
DIAMETRO CALCULADO DE La BOQ. SALIDA DEL GAS (plg) 3. 30
DIAMETRO SELECCIONADO DE La BOQ.SALIDA DEL GAS (plgy 3.00
DIAMETRO CATCULADO DE LA BOR. SALIDA DE LIQUIDO (plg) 5. 53
DIAMETRO SELECCIONADO DE La BOQ.SALIDA DE LIQUIDD (plg) 6€.00
DIAMETRO EXISTEHTE DE La BOQUILLA DE ATIMENTACION (plg) & 00
DILMETRO EXISTENTE & La SALIDA DE GAS (plg) 6€.00
DIAMETRC EXISTEHTE & La SALIDA DE LIQUIDOD (plg) g .00

ESFESOR LI

E FARED (plg)

8
304




APENDICE I RESULTADOS DE SEPARADORES, DEPURADORES Y ENFRIADORES

HOJA PARA EVAILUAR SEPARADORES

CRUDO-GAS HORIZONTALES

LOCALIDAD Haturin., Complejo Jusepin II [ 4
EQUIPD Separsdor de Alts Presicdn = Hedia

SERVICIO

TAG SE3-1A4-1E

FECHA, Z8-06-2005

| DATOS DE ENTRADA

RELACION GAS ~CRUDO (pie2 estandar-bbl) 142
CAUDAL DE GAS & COND. STAHD. (MMPCHD) 4.90
PESO MOLECULAR DEL GAS 30.61
GRAWEDAD ESFECIFICA DEL GaS 1.06
CAUDAL DE CRUDO (EFD} 34.500
CAUDAL DE AGUA (EPD) i)
CAUDAL DE CRUDC + AGUA (EFD) 24.500
PRESION DE OPERACION (psig) 40
PRESION DE OPERACION (psis) 54 .70
PRESION DE DISEFNO (psig) g5
TEMFERATURA DE OFERACION (F3 150
DENSIDAD DEL GAS @ TYF ¢(lb-pie3) 0.26
DENSIDAD DEL CRUDO @ TyE (lb-pie3) 51 .45
DENSIDAD DEL AGUA (lb-pi=3) 6230
GRAVEDAD ESPECIFICA DEL CRUDO @ T v P 0.83
GRAVEDAD ESPECIFICa DEL CRUDD @ COND ESTAHDAR 0.89
GRAVEDAD API 27 .00
TIEMPO DE RETENCION DE LIOUIDO (min) 2.02
TIEMPO DE RETEHCION REAL DE LIQUIDO (mimn} 2.00
DENSIDAD DEL CRUDO @ condicionss ostandar ¢ 1b-pie3) 55 .62
DIAMETRO DE FPARTICULA (micrones) 250
FACTOR K 0.40
- "™REsULTADOS ]
FLUJO MASICO DE GAS (lb-=eg) 4. 58
FLUJO MASICO DE CRUDO (lb-s=g) 115,35
FLUJO MASICO DE AGUA ¢ lb-=eg) 0._00
FLUJO HASICO DE LIQUIDD (lb-=eg2 115 .35
FLUJO VOLUMETRICO DEL GAS (pie3-==g) 17 _46
FRACCION MASICA DE CRUDO 1.00
FRACCION MASICA DE AGUA 0.00
DENSIDAD DEL LIQUIDO (CRUDD4+AGUAY (lb-pics3) 51 _45
FLUJO ¥WOLUMETRICO DE LIQUIDD (pie3-s=g) 2.24
VELOCIDAD MAXTIMA FPERMISIBLE DEL GAS (pies-=e=g) 5. 64
VELOCIDAD DE DISEWNO (pies-s=g) 5.64
AREXZ TRANSVERSAL CATCULADA PARA EL GAS (pi=2) 3.10
LREAZ TRANSVERSAL DISPONIELE PARA EL GAS (pic=2) 14 .62
DIAHMETRO DEL SEPARADOR (pulg) 72.00
DIAMETRO DEL SEFARADOR (pie=) 600
RELACION DE L-D REQUERIDA 4.83
LONGITUD DEL SEFARADOR (pios=) 29 _00
RELACION TOTAL ht-D 0.49
RELACTION SEDIMENTOS hS-D 001
RELACION ESEUMA4 hE-D 0.12
RELACION CRUDO ho-D 0.36
ALTURA TOTAL (SEDIMEHTOS + CRUDO + ESPUMAY (piss) 2.92
ATTURA MORMAL DEL CRUDO (pic=} 2. 17
ALTURA HORMAL DEL SEDIMENTOS (pies) 0.03
ATTURA MORMAT DEI ESEUMA (pie=) 072
ALTURA HORMAL DEL GAS (pic=) 3.08
ATTURA NORMAL DEL GAS (pulgadas) 3696
AREAZ FRACCIONAL TOTAL (SEDIMENTOS + CRUDO + ESPUMAY 0.48
AREAZ FRACCICOHAT DE CRUDO + SEDIMENTO EE
AREAZ FRACCIONAL DE SEDIMEHTOS 0.00
AREA FRACCIONAL DE ESPUMA 0.15
AREZ FRACCIONAT DE CRUDO 0.33
AREA FRACCIONAL DEL GAS 0.52
AREZ TOTAL DEL SEFARADOR (pie=2) 28 27
WVOLUMEN LIQUIDC RETEHIDO EN SEPARADOR (BARRILES) ag
CAPACIDAD MANEJO DE LIQUIDD DEL SEPARADOR EED 34855
DENSIDAD DE L& MEZCLA (CRUDO+AGUA+GAS) (lb-pis3) 6.09
VELOCIDAD CALCULADA EN L& EOQ. DE AITIHMENTACION (pies-sog) 24 .32
VELOCIDAD MAXIMA PERMISIBLE ALIMENTACION (pies-s=g) 30.00
VELOCIDAD SELECCIONADA EN 1A EOQ. DE ALTMENTACION (pics-scog) 24 32
VELOCIDAD CALCULADA EN La BOQ. SALIDA DE GAS (pies-seg) 117 .14
VELOCIDAD MAXIMA FPERMISIBLE EN LA BOQ . SALIDA DE GAS (pie=-=eg) 90_00
VELOCIDAD SELECCIONADA EN La BOQ. SaLIDA DE GAS (pies-seg) 90.00
VELOCIDAD CALCULADA EN La BOoQ. SALIDA DE LIQUIDD (pies~==g) 8. 37
VELOCIDAD MAXIMA PERMISIELE EN LA BOQ SALIDA DE LIQUIDO {(pics-sog) 10.00
VELOCIDAD SELECCTIONADA EN LA BOQ. SATIDA DE LIQUIDO (pies-s=g) 8_37
DIAMETRO CALCULADD DE ILa BOQUILLA DE ALTHMENTACION (plg) 12.19
DIAMETRO SELECCICONADO DE La BOQUILLA DE ALIMEHNTACIOH (plg) 12.00
DIAMETRC CALCULADO DE L& BOQ. SALIDA DEL GAS (plgl 5.96
DIAMETRO SELECCICHNADO DE La BOD.SaALIDA DEL GAS (plg) 6.00
DIAMETRO CATCULADOD DE L& BoQ. SALIDA DE LIQUIDD (plg) 701
DIAMETRO SELECCIONADO DE Li BOQ.SALIDA DE LIQUIDO (plg) 7.50
DIAMETRO EXISTENTE DE La BOQUILLA DE ALTMENTACTION (plg) 12 00
DILMETRO EXISTENTE & L& SALIDA DE GaS (plg) 6.00
DIAHMETRO EXISTEHTE & L& SalLIDa DE LIQUIDD (plg) 10.00

ESFESOR D

E FARED (plg)




APENDICE I RESULTADOS DE SEPARADORES, DEPURADORES Y ENFRIADORES

HOJA PARA EVAILUAR SEPARADORES

CRUDO-GAS HORIZONTALES

LOCALIDAD Haturin., Complejo Jusepin II [ 4
EQUIPD Separsdor de Alts Presicdn = Hedia

SERVICIO

TAG SE3-1A4-1E

FECHA, Z8-06-2005

| DATOS DE ENTRADA

RELACION GAS ~CRUDO (pie2 estandar-bbl) 233
CAUDAL DE GAS & COND. STAHD. (MMPCHD) 7.00
PESO MOLECULAR DEL GAS 30.61
GRAWEDAD ESFECIFICA DEL GaS 1.06
CAUDAL DE CRUDO (EFD} 30.000
CAUDAL DE AGUA (EPD) i)
CAUDAL DE CRUDC + AGUA (EFD) 20.000
PRESION DE OPERACION (psig) 40
PRESION DE OPERACION (psis) 54 .70
PRESION DE DISEFNO (psig) g5
TEMFERATURA DE OFERACION (F3 150
DENSIDAD DEL GAS @ TYF ¢(lb-pie3) 0.26
DENSIDAD DEL CRUDO @ TyE (lb-pie3) 51 .45
DENSIDAD DEL AGUA (lb-pi=3) 6230
GRAVEDAD ESPECIFICA DEL CRUDO @ T v P 0.83
GRAVEDAD ESPECIFICa DEL CRUDD @ COND ESTAHDAR 0.89
GRAVEDAD API 27 .00
TIEMPO DE RETENCION DE LIOUIDO (min) 2.14
TIEMPO DE RETEHCION REAL DE LIQUIDO (mimn} 2.00
DENSIDAD DEL CRUDO @ condicionss ostandar ¢ 1b-pie3) 55 .62
DIAMETRO DE FPARTICULA (micrones) 250
FACTOR K 0.40
- "™REsULTADOS ]
FLUJO MASICO DE GAS (lb-=eg) 6.54
FLUJO MASICO DE CRUDO (lb-s=g) 100.30
FLUJO MASICO DE AGUA ¢ lb-=eg) 0._00
FLUJO HASICO DE LIQUIDD (lb-=eg2 100.30
FLUJO VOLUMETRICO DEL GAS (pie3-==g) 24 94
FRACCION MASICA DE CRUDO 1.00
FRACCION MASICA DE AGUA 0.00
DENSIDAD DEL LIQUIDO (CRUDD4+AGUAY (lb-pics3) 51 _45
FLUJO ¥WOLUMETRICO DE LIQUIDD (pie3-s=g) 1.95
VELOCIDAD MAXTIMA FPERMISIBLE DEL GAS (pies-=e=g) 5. 64
VELOCIDAD DE DISEWNO (pies-s=g) 5.64
AREXZ TRANSVERSAL CATCULADA PARA EL GAS (pi=2) 4 42
LREAZ TRANSVERSAL DISPONIELE PARA EL GAS (pic=2) 15 .67
DIAHMETRO DEL SEPARADOR (pulg) 72.00
DIAMETRO DEL SEFARADOR (pie=) 600
RELACION DE L-D REQUERIDA 4.83
LONGITUD DEL SEFARADOR (pios=) 29 _00
RELACION TOTAL ht-D 0.46
RELACTION SEDIMENTOS hS-D 001
RELACION ESEUMA4 hE-D 0.11
RELACION CRUDO ho-D 0.34
ALTURA TOTAL (SEDIMEHTOS + CRUDO + ESPUMAY (piss) 2.74
ATTURA MORMAL DEL CRUDO (pic=} 2. 03
ALTURA HORMAL DEL SEDIMENTOS (pies) 0.03
ATTURA MORMAT DEI ESEUMA (pie=) 0_68
ALTURA HORMAL DEL GAS (pic=) 3.26
ATTURA NORMAL DEL GAS (pulgadas) 39 06
AREAZ FRACCIONAL TOTAL (SEDIMENTOS + CRUDO + ESPUMAY 0.45
AREAZ FRACCICOHAT DE CRUDO + SEDIMENTO 0._321
AREAZ FRACCIONAL DE SEDIMEHTOS 0.00
AREA FRACCIONAL DE ESPUMA 0.14
AREZ FRACCIONAT DE CRUDO 0_30
AREA FRACCIONAL DEL GAS 0.55
AREZ TOTAL DEL SEFARADOR (pie=2) 28 27
WVOLUMEN LIQUIDC RETEHIDO EN SEPARADOR (BARRILES) a5
CAPACIDAD MANEJO DE LIQUIDD DEL SEPARADOR EED 22050
DENSIDAD DE L& MEZCLA (CRUDO+AGUA+GAS) (lb-pis3) 3.97
VELOCIDAD CALCULADA EN L& EOQ. DE AITIHMENTACION (pies-sog) 30.10
VELOCIDAD MAXIMA PERMISIBLE ALIMENTACION (pies-s=g) 30.00
VELOCIDAD SELECCIONADA EN 1A EOQ. DE ALTMENTACION (pics-scog) 30_00
VELOCIDAD CALCULADA EN La BOQ. SALIDA DE GAS (pies-seg) 117 .14
VELOCIDAD MAXIMA FPERMISIBLE EN LA BOQ . SALIDA DE GAS (pie=-=eg) 90_00
VELOCIDAD SELECCIONADA EN La BOQ. SaLIDA DE GAS (pies-seg) 90.00
VELOCIDAD CALCULADA EN La BOoQ. SALIDA DE LIQUIDD (pies~==g) 8. 37
VELOCIDAD MAXIMA PERMISIELE EN LA BOQ SALIDA DE LIQUIDO {(pics-sog) 10.00
VELOCIDAD SELECCTIONADA EN LA BOQ. SATIDA DE LIQUIDO (pies-s=g) 8_37
DIAMETRO CALCULADD DE ILa BOQUILLA DE ALTHMENTACION (plg) 12.82
DIAMETRO SELECCICONADO DE La BOQUILLA DE ALIMEHNTACIOH (plg) 13.00
DIAMETRC CALCULADO DE L& BOQ. SALIDA DEL GAS (plgl 7.13
DIAMETRO SELECCICHNADO DE La BOD.SaALIDA DEL GAS (plg) 7.00
DIAMETRO CATCULADOD DE L& BoQ. SALIDA DE LIQUIDD (plg) 6_54
DIAMETRO SELECCIONADO DE Li BOQ.SALIDA DE LIQUIDO (plg) 7.00
DIAMETRO EXISTENTE DE La BOQUILLA DE ALTMENTACTION (plg) 13 .00
DILMETRO EXISTENTE & L& SALIDA DE GaS (plg) 7.00
DIAHMETRO EXISTEHTE & L& SalLIDa DE LIQUIDD (plg) 7.00

ESFESOR DE FARED (plg)




APENDICE I

RESULTADOS DE SEPARADORES, DEPURADORES Y ENFRIADORES

Resumen de Depuradores

HOJA DE CATICULO PARA I A EVALTACION DE
DEFURADORES DE GAS - ¥ERTICALES

FROVECTO .
EQUIFD : DEF DE GAS DE ATLTA A BAJA
==DATOS==
CAUDAL DE GAS & COND. STAND. (MHPCED: S.50
PESC MOLECULAR DEL GAS 30.69
FACTOR DE COMPRESIBILIDAD DEL GAS (=) 1.060
CAUDAL DE CRUDO FERMITIDO FPOR ARRASTRE(EFD). HNORMA FDVSA MDE-03—S-" 114
CaAUDAL DE AGUA (BPD) 0.00
PRESIOH DE OPERACION (p=is=) 49 .70
PRESIOHN DE DISEFNO (p=ig) 1.650.00
TEMFERATURALZ DE OFERACICON ( *F) 150.0
DEHSIDAD DEL GAS (lb-pi=3) . 0.219%
DEHSIDAD DEL CRUDO @ T w P (lb-pi=33 r 532 .67
DEHSIDAD DEL AGUA @ cond estandsr (lb-pie3) 62 .20
DEHSIDAD DEL AGUA @ T w F (lb-pi=3) E2.11
CRAVEDAD ESPFECIFICA DEL CRUDO @ cond ostondax . o.g89z27
GRAVEDAD ESPECIFICA DEL CRUDO @ T w P " 0.8641
DEHSIDAD DEL CRUDO @ cond estandar (lb-pi=3) . 55.53
GRAVEDAD API DEL CRUDO @ cond ==tandsz 27 .0
CRAVEDAD AFI DEL CRUDO @ T w FE z7 .0
TIEHMFO DE RETENCION DE LIOUIDO {mind 1.00
YEL DEL GaS & Lia Sallipies-s=g): HNORMA PDVSA—90616.1.027 . 127 .97
YELOCIDAD DEL LIQUIDO & LA SALIDA (pies-=e=g): 3.28<¥V1 <8 4 .00
ESFESOR DEL DEMISTER {(pie=) 1.00
FACTOR K 0.32E
DIAMETRO DE FPaARTICULA DE LIQUIDD 140 micrones (piss) 0.00049213
VISCOSIDAD DEL GAS (op) 0.0125
== R E S U L T & D O S ==

FLUJO MASICO DE GAS (lb-segl 7
FLUJO MASICO DE CRUDOD ( lb-==g) a
FILUJO MASICO DE ACUA (lb-sog) Q.
FIUJO MASICO DE LIQUIDO (lb-=cg3 Q.
FLUJO VOLUMETRICO DE GAS (pi=3-==g) 36
FRACCION MASICA DE CRUDO o
FRACCION MASICA DE AGUA 1.
DEHSIDAD DEL LIOUIDO (CRUDO+AGUAY (lb-pie3) 62
FLUJO VOLUMETRICO DE LIQUIDO (pis3-==g) [ZB
VELOCIDAD MAXIMA PERMISIELE DEL GAS (pics-seg3 5.
WELOCIDAD DE DISERO (pics-sog) 4.
AREZ TRAHNSVERSAL CALCULADA PARA EL GAS (pi=23 ER
DIAMETRO INTERNGC CAICULADOD,. REQUERIDO FARA EL GAS (pie=3 3
DIAMETREO INTEERNGC DEIL DEPURADOR EXISTEHTE (pic=) 5
ARE:Z TRAHSVERSAL SELECCIOHADAE (pic2y ER
VOLUMEH DE LIQUIDO RETENIDO (pie=3) [ZB
HIVEL HOEMAI DE LIQUIDO CATCULADO (pic=) 2

HIVEL HOERMAT

DE LIQUIDOD SELECCIONADD (pices)

HIVEL aALTO DE LIQUIDOD (pies3

HIVEL MUY ALTO DE LIQUIDD (pie=3

HIVEL E2JO DE LIQUIDO (pies)

HIVEL MUY BAJO DE LIOUIDO {(pie=3

Bl |

DISTANCTIA EHTRE BOOQ DE ATTMEH ¥ ET. HIVET MAXH DE LIQUIDO (piss)

DISTANCIA ENTRE EOQ. DE ATTMENTACION ¥ EIL FONDO DEL DEMISTER (pies

DISTANCIA EHTRE TANGENTE SUFERIOR ¥ EI FOHNDO DETL DEMISTEE (pies=)

DISTANCTIA EHTRE BOOQ SALTIDA DE LIQUIDS ¥ ET HIVEL BAJO (pises)

ITOHNGITUD MINIMA DEL RECIFIENTE (pies) 1

2
3
1
DISTANCTA EHTRE TAHGENTE THFERIOR Y BOOQ SaALIDA DE LIQUIDD (piss) a.
a
8
3

RELACION ¢ L-D 3

LOHGITUD SELECCIONHADA DEL RECIPIEHTE (piss) 15
ILONGITUD DEL DEFURADOE EXISTEHNTE (pic=3 ic . oo00
DENSIDAD DE LA MEZCLA (CRUDODIAGUAIGAS) (lb-pie33) 0.231
VELOCIDAD EH La BOQ DE ALIMEHTACION (pies-seg) 124 59
YETL DISERD ENM BOg. DE ATLTIMENT (pies-==g) HORMA PDVSA—90616.1 027 124 39
DIAMETRO CAICULADO DE Li EBOQUITITIA DE ALIMEHTACION (plgl 7.29
DIAMETRO SELECCIOHADD DE LA BOOUILLA DE ALITMEHTACION (plogl) g2.00
DIAMETRED DE LA BOQUILLA DE ALTMEHTACION EHXISTEHTE (pulg)
DIAMETREO CALCULADO & 1A SALIDA DEL GAS (plg) 720
DIAMETRED SELECCIOHNADD A LA SALIDA DEL GAS (plgd 5.00
DIAMETED DE LA BOQUILLA DE SALIDA DE GAS EXISTEHTE (pulg)
DIAMETRO CALCULADD PARA LA SALTIDA DE LIQUIDO (pulg) 0541
DIAMETREO SEIECCIONADD & Ia SALIDAE DE LICOUIDOD iplgd z.00
DIAMETRD DE La SalllDa DE LIQUIDD EXISTEHNTE (pulo)
ESPFESOR DE FPARED (plg) 3. 690
FESO DE LA CARCAZA (Kgs=) 25150
CONSTANTE "A" FPARA ESTIMAR EL COEFICIENTE DE ARRASTRE 91.326
COHSTAHNTE "B" PARA ESTIMAR EL COEFICIEHNTE DE ARRASTRE 37. 712
COHSTAHNTE "D" PARA ESTIMAR EIL. COEFICIEHNTE DE ARRASTRE 142 267
FACTOR FARA EVAIUAR EL COEFI DE ARRASTRE : (CRe) 2 Adimensional ELE]
COEFICIEHTE DE ARRASTRE "C" FIs 9 AP RP 521 . Adimensionsl 2.78
VELOCIDAD DE SEDIMEHTACION DE LA GOTA DE LIQUIDD "W (pDies-"==g) 1.354
TIEMPO HECESARIO PARA QUE TA GOTA DE TTO SATGA DE 1A FASE GASEQ(=s 2.58
TIEMPO DE RESTIDEHCTIA DET GAS (s=g) 6 .78
CHEQUEC DEL FROCESO DE SEFPARACION O K E ¥
DIHENSIONES DEL DEPURADOR
DIAMETRO DEL DEPURADOR (pies) 5.00
LOMGITUD DEL DEPURADOR (pies) 15.00
DIAMETRO BOQ DE ALIMENTACION {(pulg) 8.00
DIAMETRO BOQ SALIDA DE GAS (pulg) 8.00
DIAMETRO BOQ SALIDA DE LIiQUIDO (pulg) 2.00
MIVEL MAXIMO DE LiQUIDO (pies) 3.50
MIVEL NORMAL DE LiQUIDO (pies) 2.50
MIVEL MINIMO DE LIiQUIDO (pies) 1.50
CAUDAL DE GAS QUE PUEDE MANEJAR EL DEPURADOR (MMPCMD) 8.5
CAUDAL DE CRUDO QUE PUEDE MANEJAR EL DEPURADOR (BPD) 114
PESO DEL RECIPIENTE VACIO (kgs) 25150
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APENDICE I RESULTADOS DE SEPARADORES, DEPURADORES Y ENFRIADORES

HOJA DE CALCULC PARA LA EVALUACION DE
DEPTURADORES DE GAS— VERTICATES

FROYECTO ;
EQUIED: DEP DE GAS DE AILITA & HEDIA
==DATOS==
CaUDATL DE GaS5 &4 COND. STAHD. (MMEPCED) 1g.50
PESCO MOLECULAR DEL GasS 23.61
FaCcTOR DE COMPRESIEILIDAD DEL GAS (=3 0.815
CAUDAL DE CRUDD FERMITIDD POR ARRASTRE(EFD). HORMA FPDOVSA MDEF—03—S-" 19z
CAUDAT DE AGUa (BFPD3) 0.00
FPRESION DE OFPERACION (p=ial 124 70
PRESION DE DISERD (p=sig) 1.650.00
TEMFERATURAZ DE OFERACICON (°F) 170.0
DEHSIDAD DEL GAS (lb-pi=3) . 0.5773
DEHNSIDAD DEL CRUDO @ T % P (lb-pie3) r 53 .30
DEHSIDAD DEL AGUA @ cond =estandsr (lb-pis3) 52 .20
DENSIDAD DEL AGUA @ T w F (lb-pis3) 62.11
GRAVEDAD ESPECIFICA DEL CRUDD @ cond =stands: s o.8927
GRAVEDAD ESFECIFICA DEL CRUDD @ T % F . 0.8581
DEHSIDAD DEL CRUDO @ cond estandsr (lb-pise3) . E5 .63
GRAVEDAD AFPI DEL CRUDO @ cond sstandar 27 .0
SRAVEDAD APT DEL CRUDD @ T w P 27 .0
TIEMFC DE RETENCION DE LIQUIDD (min) 1.00
VEL DEL GAS & T2 SALI(pies~se=g): HORMA PDVSA—90616.1 027 . e av
VELOCIDAD DEL LIOUIDO & LA SATLIDA (piss-segl: 3.28<V1 <8 4.00
ESFESOR DEL DEMISTER (pies=) 1.00
FacToOR K a.35
DIAMETRC DE PARTICULA DE LIQUIDO 140 micrones (pies) 0.00049213
VISCOSIDAD DEL GAS (cpl 0.012%5

== R E S O L T & D O 5 ==

FLUJO MASICO DE GAS (lb-=eg)l 1
FLUJO MASICO DE CRUDD  lb-seog)
FILUJO MASICO DE AGUA (lb-=eg)

FLUJO MASICO DE LIOUIDC (lb-==g)

FLUJO VOLUMETRICO DE GAS (piel-seg) 2

FRACCION MASICA DE CRUDO

FRACCION MASICA DE AGUA

DEHNSIDAD DEL LIQUIDD (CRUDO+AGUA) (1b-pie3)
FILUJO VOLUMETETICO DE LIQUIDD (pielssegl
VELOCIDAD HMAXIHMA PERMISIELE DEL GAS (piss-sS=g)
VELOCIDAD DE DISERD (pies~se=g)

AREA TRANSVERSAL CATCULADA FPaRA EL GAS (pi=23

DIAMETREC INTERHO CALCULADC. REQUERIDO FARA EL GAS (pies)

DIAMETRC INTERHCO DEL DEFURADOER EXISTEHTE (pie=2

AREA TRAHNSVERSAL SELECCIOHADA (pieZ)
VOLUMEN DE LIQUIDO RETEHIDO (pie3)
HIVEL. HORMAT DE LIQUIDO CATCHULADD (pie=)

MDDJUIDJ_OJ_M_L\JDU)-AD!’_UQQQDJ

HIVEL HORHM&AL DE LIQUIDO SELECCIOHADO (pies) z
HIVEL ALTO DE LIQUIDD (pi==1 E
HIVEL MUY &LTO DE LIQUIDD (pie=1 4
HIVEL BA4J0 DE LIQUIDD (pi==3 1
HIVEL MUY BAJO DE LIQUIDD (pie=2 1.=45%
DISTANCIA ENTRE BOQ. DE ALIMEN ¥ EL HIVEL MAX. DE LIQUIDO (pie= 2 500
DISTANCIA ENTRE EBOQ DE ATIMENTACION ¥ EL FOHDO DEL DEMISTER [pies 3. 500
DISTANCIA ENTRE TANGEHTE SUFPERIOR ¥ EL FOHDOD DET. DEMISTER (pies) 1.500
DISTAHNCIA EHTRE TANGENTE INFERIORE ¥ Bog  SALIDA DE LIQUIDO (pie=) 0 500
DISTAHCIA EHTRE EBOQ. SALIDA DE LIQUIDD ¥ EL HIVEL BAJO (pies) 0500
TOHGITUD HMIHNIM& DEL RECIDIEHTE (pi==1 15 000
RELACION ( L-D 3 3 000
LONGITUD SELECCIONADS DEL RECIPIEHTE (pies) 15 . 000
LONGITUD DEL DEFURADOE EXISTENTE (pDies) 15 . 000
DENSIDAD DE LA MEZCLA (CRUDO+AGUA+GAS) (lb-pie3) 0 606
VELOCTIDAD EN LA BOQ DE ATIMENTACION (pies-smeg) F7.09
YEL DISERND EH BODQ . DE aAaTL.IMENT (pies=s=g) HORMA PDVSA—-S90616 .1 . 027 F7¥.09
DIAMETRO CALCULADO DE La BOQUILLA DE ALIHMEHTACION (olgo 741
DIAMETRO SELECCIONADD DE LA BOQUILILA DE ALIMENTACION (plod 2 .00
DIAMETRO DE L& DOQUILLA DE ALIMENTACION EXISTENTE (pulg)
DIAMETRO CALCULADO & LA SALIDA DEL GAS (plg) 7 32
DIAMETRO SELECCIONADD & LA SALIDA DEL GAS (ologd 5. 00
DIAMETRD DE L& BOQUILLA DE SALIDA DE GAS EXISTENTE (pulg)
DIAMETRO CALCULADO FPARA LA SALIDA DE LIQUIDD (pulg) 0701
DIAMETRO SELECCTIONHADD & LA SATLIDA DE LIQUIDND fplga 2 .00
DIAMETRO DE LA SalLIDa DE LIQIUIDO EXISTENTE (pulg)
ESPESCOR DE FARED (plgl 3 690
FESC DE Lk CARCAZL (Hg=) 25150
CONCTANTE "&" PaRA ESTIMAR EL COEFICIENTE DE ARRASIRE 91 326
CONSTANTE "B PaRA ESTIMAR EL COEFICIENTE DE ARRASIRE 37 712
CONSTANTE "D" PARA ESTIMAR EL COEFICIENTE DE ARRASTRE 142 267
FACTOR FPARA EVALUAR EL COEFL DE ARRASTRE: (CRe) 2 Adimensional Z.=z0%
COEFICIENTE DE ARRASTREE "C" . FIG 9 AFI RE 521 . Adimenzional 182
VELOCIDAD DE SEDIMEHTACTION DE Lad GOTa2 DE LIQUIDD “"W=" [plessegl 1. 024
TIEMPO HECESARIO PaARA QUE La GOT&A DE IIQ SAIGAE DE La FASE GASEO(== 3 42
TIEMPO DE RESIDENCIA DEL GAS (==o) 10 .64
CHEQUEC DEL FROCESO DE SEFARACION O ¥ E ¥
DIMEHNSIOHES DEL DEPURADOR
DIAMETRO DEL DEPURADOR (pies) 5.00
LONGITUD DEL DEPURADOR (pies) 15.00
DIAMETRO BOQ DE ALIMENTACION (pulg) 8.00
DIAMETRO BOQ SALIDA DE GAS (pulg) 8.00
DIAMETRO BOQ SALIDA DE LiQUIDO (pulg) 2.00
MIVEL MAXIMO DE LiQUIDO (pies) 3.50
MIVEL NORMAL DE LiQUIDO (pies) 2.50
MIVEL MINIMO DE LiQUIDO (pies) 1.50
CAUDAL DE GAS QUE PUEDE MAMNEJAR EL DEPURADOR (MMPCND) 18.5
CAUDAL DE CRUDO QUE PUEDE MAMEJAR EL DEPURADOR (BPD) 192
PESO DEL RECIPIENTE WACIO (kgs) 25150

JUO



APENDICE I RESULTADOS DE SEPARADORES, DEPURADORES Y ENFRIADORES

HOJA DE CATLCULC PARA LA EVALUACION DE
DEPURADORES DE GAS— WERTICALES

PROYECTO -
EQUIED: DEF DE GAS DE AITA (D2—1)
==DATOS==
CAUDATL DE GAS & COND. STAND. (MMEPCED) 35.00
PESO MOLECULAR DEL GAS 22.285
FACTOR DE COMPRESIEILIDAD DEL GAS (Z) o.7s80
CAUDAL DE CRUDD FPERMITIDO POR ARRASTRE(EFD). HORMA FPDVSA MDPF—03—S-" a4z
CAUDATL DE AGUA (BFD) 0.00
FPRESIOH DE OPERACION (p=ial SO0 o0
PRESION DE DISENO (psig) 1.8650.00
TEMFERATURA DE OFPERACION ¢ "F3 170.0
DEHSIDaAD DEL GaS (lb-pis33 . 2.1099
DENSIDAD DEL CRUDO @ T w P (lb-pie3) r 53.39
DEHSIDAD DEL A4GU4A @ cond estandsar (lb-pie3) 52.20
DENSIDAD DEL AGUA @ T w P {(lb-pie3) 6z.11
GRAVEDAD ESPECIFICA DEL CRUDDO @ cond =stands: - 0.8927
GRAVEDAD ESPECIFICA DEL CRUDD @ T w P - 0.85%¢
DEHSIDAD DEL CRUDO @ cond estandar (lb-pis3) - 55 .53
GRAVEDAD AFI DEL CRUDO @ cond sstandar z7.0
GCRAVEDAD API DEL CRUDO @ T w P 27.0
TIEMFD DE RETENCION DE LIQUIDD (min) 1.00
VEL DEL GAS 2 L SATLI(pies~s=g): HORMAZ PDVSA-—-90616 .1 . 027 - 41 .31
VELOCIDAD DEL LIQUIDD & LA SALIDA (piss-s=gl: 3.28<V1 <8 4.00
ESPESOR DEL DEHMISTER (pies=) 1.00
FACTOR K 0.35
DIAMETRC DE FARTICULA DE LIQUIDCD 140 micrones (pDies) 0.00049213
VISCOSIDAD DEL GAS (cp) 0.012%5

== R E S O L T &4 D O 5 ==

FLUJO HMLSICO DE GAS (lb-=cogl

FLUJO HMASICO DE CRUDD (lb-seg)

FILUJO HMASICO DE AGUA (lb-=s=g)

FLUJO MASICO DE LIOUIDD (lb-s=g)

FLUJO WOLUMETRICO DE GAS (pie3-segl

FRACCION MASTICA DE CRUDO

FRACCION MASTICA DE AGUA

DENSIDAD DEL LIQUIDD (CRUDO+AGUA) (lbopie3)

FLUJO VOLUMETRICO DE LIQUIDD (pielss=eg)

VELOCIDAD MAHIMA PERMISIELE DEL GAS (piss-sS=g)

VELOCIDAD DE DISERND (pies-seg)

AREA2 TRANSVERSAL CAICULADA PaRa EL GAS (pi=2)

DIAMETRC INTERNO CALCULADGD. REQUERIDO FPARA EL GAS (pies)

DIAMETECD INTERNHC DEL DEPURADOR EXISTENTE (pies)

ARE2 TRANSVERSAL SELECCIONADA (pie2)

VOLUMEH DE LIQUIDO RETEHNIDO (pie3)

HIVEL HORMAT DE LIQUIDD CATCULADO (piss)

HIVEL HORMAT DE TIQUIDD SELECCIOHADD (piss) ER

HIVEL ALTo DE LIQUIDD (piss3) ER

HIVEL MUY ATTO DE LIQUIDO (pis=s) 4.

HIVEL BaJo DE LIQUIDD (pies) 1.

HIVEL MUY EAJO DE LIQUIDD (pies) 1.=245

DISTANCIA ENTRE BOO. DE ATIMEHN ¥ EI. NIVEL MaX. DE LIOUIDD (pies) 2.500

DISTAHNCIA ENTRE BOg. DE ATIMEHNTACION ¥ EI FONDD DEI. DEMISTER (pies 3 500

DISTAHNCIA EHNTRE TAHNGENTE SUFPERICE ¥ EL FOHNDO DEL DEMISTER (pies) 1.500

DISTAHNCIA ENTREE TAHNGEHNTE INFERICOR ¥ Bog. SATIDAE DE LIOUIDO (piss) 0 500

DISTAHNCIAZ EHTRE BOo. SALIDA DE LIQUIDO ¥ EL HIVEL BAJO (pies) 0.500

ILOHSITUD MIHIMa DEL RECIEPIEHTE (pies=3 15.000

RELACIGOH { L-D 3 3.000

LOHGITUD SELECCICONADA DEL RECIFIEHTE (pies) 15.000

LONGITUD DEL DEFPURADOR EXISTEHTE (pies) 15.000

DEHNSIDAD DE LA MEZCLA (CRUDDHAGUAHGAS) (lb-pie3) 2.212

VELOCIDAD EN ILa BOog. DE ALITMENTACION {(pies-segl 40 35

VEL DISEND EN BOQ. DE ALIMENT (pies-scg) HORM2Z PDWSA 90616 .1 027 40_35

DIAMETRC CATCULADD DE Ti BOQUITIA DE AT TMEHTACION (plgl 716

DIAMETRC SELECCIONADO DE ITA BOQUIITA DE ALIMEHNTACION (plgd 2. 00

DIAMETRO DE Téa BOQUILLA DE ATIMEHTACION EXISTENTE (pulg)

DIAMETRCO CATCULADO & La SALIDA DEL GaS (plol 7.07

DIAMETRCD SELECCIONADD &4 LA SALIDA DEL Gas (plg) 2.00

DIAMETRC DE Lia BOOUILLA DE SALIDA DE GAS EXISTEHTE (pulg)

DIAMETRO CATLCULADD PaARA LA SALIDA DE LIQUIDOD (pulg) 0.935

DIAMETRO SELECCIONADD & L4 SATIDA DE LIQUIDD (plgd 2. 00

DIAMETRO DE Li SALIDA DE LIQUIDD EXISTENTE (pulg)

ESFESCOR DE FARED (plogl 3. 690

PESO DE Li CARCATA (Hgs) 25150

COHSTAHNTE "A" PaRad ESTIMAR EL COEFICIENTE DE aARRASTRE 91.326

COHSTANTE "E" PaRad ESTIMAR EL COEFICIENTE DE aARRASTRE 37.712

COHSTANTE "D" PaRad ESTIMAR EL COEFICIENTE DE ARRASTRE 142.267

FACTOR FPaRa EVALUAR EL COEFI DE ARRASTRE: (CRe) "2 Adimensional 7.841

COEFICIENTE DE ARRASTRE “C" :FIG 9 API RP 521 . adimensicnal 1.1z

VELOCIDAD DE SEDIMENTACION DE Li GOTaA DE LIQUIDD "V=" (pie=s-s=cg) 0.674

TIEMED HECESARIC PARA QUE Ia GOTa DE IIQ SaTca DE Ia FaSE GASED( =se 5.19

TIEMED DE RESIDEHCIA DEL GAS (s=g) 21 .80

CHEQUED DEL FROCESO DE SEFARACION O K E Y
DIHEHSIOHES DEL DEPURADOR

DIAMETRO DEL DEPURADOR (pies) 5.00

LONGITUD DEL DEPURADOR (pies) 15.0:0

DIAMETRO BOQ DE ALIMENTACION (pulg) 8.00

DIAMETRO BOQ SALIDA DE GAS (pulg) 8.00

DIAMETRO BOQ SALIDA DE LIQUIDO (pulg) 2.00

NIVEL MAXIMCO DE LiQUIDO (pies) 3.50

NIVEL NORMAL DE LiQUIDO (pies) 2.50

MIVEL MINIMO DE LIQUIDO (pies) 1.50

CAUDAL DE GAS QUE PUEDE MANEJAR EL DEPURADOR (MMPCHND) 35.0

CAUDAL DE CRUDO QUE PUEDE MANEJAR EL DEPURADOR (BPD) 342

PESO DEL RECIPIENTE VACIO (kgs) 25150
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APENDICE I RESULTADOS DE SEPARADORES, DEPURADORES Y ENFRIADORES

HOJA DE CATLCULC PARA LA EVALUACION DE
DEPURADORES DE GAS— WERTICALES

PROYECTO -
EQUIFD: DEP DE GAS DE HEDIA & BAJA
==DATOS==
CAUDATL DE GAS & COND. STAND. (MMEPCED) z0.00
PESO MOLECULAR DEL GAS 3I0.69
FACTOR DE COMPRESIEILIDAD DEL GAS (Z) 1.060
CAUDAL DE CRUDD FPERMITIDO POR ARRASTRE(EFD). HORMA FPDVSA MDPF—03—S-" 270
CAUDATL DE AGUA (BFD) 0.00
FPRESIOH DE OPERACION (p=ial 49 70
PRESION DE DISENO (psig) 160.00
TEMFERATURA DE OFPERACION ¢ "F3 170.0
DEHSIDaAD DEL GaS (lb-pis33 . o.2129
DENSIDAD DEL CRUDO @ T w P (lb-pie3) r 53 .27
DEHSIDAD DEL A4GU4A @ cond estandsar (lb-pie3) 52.20
DENSIDAD DEL AGUA @ T w P {(lb-pie3) 6z.11
GRAVEDAD ESPECIFICA DEL CRUDDO @ cond =stands: - 0.8927
GRAVEDAD ESPECIFICA DEL CRUDD @ T w P - 0.8577
DEHSIDAD DEL CRUDO @ cond estandar (lb-pis3) - 55 .53
GRAVEDAD AFI DEL CRUDO @ cond sstandar z7.0
GCRAVEDAD API DEL CRUDO @ T w P r 33.5
TIEMFD DE RETENCION DE LIQUIDD (min) 1.00
VEL DEL GAS 2 L SATLI(pies~s=g): HORMAZ PDVSA-—-90616 .1 . 027 - 120.05
VELOCIDAD DEL LIQUIDD & LA SALIDA (piss-s=gl: 3.28<V1 <8 4.00
ESPESOR DEL DEHMISTER (pies=) 1.00
FACTOR K 0.35
DIAMETRC DE FARTICULA DE LIQUIDCD 140 micrones (pDies) 0.00049213
VISCOSIDAD DEL GAS (cp) 0.012%5

== R E S O L T &4 D O 5 ==

FLUJO HMLSICO DE GAS (lb-=cogl 18 720
FLUJO HMASICO DE CRUDD (lb-seg) 0.9385
FILUJO HMASICO DE AGUA (lb-=s=g) 0.000
FLUJO MASICO DE LIOUIDD (lb-s=g) 0.938
FLUJO WOLUMETRICO DE GAS (pie3-segl 87.944
FRACCION MASTICA DE CRUDO 0.000
FRACCION MASTICA DE AGUA 1.000
DEHSIDAD DEL LIQUIDD (CRUDO+AGOAY (lb-pie3) 52 20
FLUJO VOLUMETRICO DE LIQUIDD (pielss=eg) 0015
VELOCIDAD MAHIMA PERMISIELE DEL GAS (piss-sS=g) 5.5285
VELOCIDAD DE DISERND (pies-seg) 4.421
AREA2 TRANSVERSAL CAICULADA PaRa EL GAS (pi=2) 19.594
DIAMETRC INTERNO CALCULADGD. REQUERIDO FPARA EL GAS (pies) 5.500
DIAMETECD INTERNHC DEL DEPURADOR EXISTENTE (pies) 5.500
ARE2 TRANSVERSAL SELECCIONADA (pie2) 23 758
VOLUMEH DE LIQUIDO RETEHNIDO (pie3) 0 903
HIVEL HORMAT DE LIQUIDD CATCULADO (piss) 2 245
HIVEL HORMAT DE TIQUIDD SELECCIOHADD (piss) 2.c500
HIVEL ALTo DE LIQUIDD (piss3) 3.500
HIVEL MUY ATTO DE LIQUIDO (pis=s) 4.000
HIVEL BaJo DE LIQUIDD (pies) 1.745
HIVEL MUY EAJO DE LIQUIDD (pies) 1.=245
DISTANCIA ENTRE BOO. DE ATIMEHN ¥ EI. NIVEL MaX. DE LIOUIDD (pies) 2.500
DISTAHNCIA ENTRE BOg. DE ATIMEHNTACION ¥ EI FONDD DEI. DEMISTER (pies 3 500
DISTAHNCIA EHNTRE TAHNGENTE SUFPERICE ¥ EL FOHNDO DEL DEMISTER (pies) 1.500
DISTAHNCIA ENTREE TAHNGEHNTE INFERICOR ¥ Bog. SATIDAE DE LIOUIDO (piss) 0 500
DISTAHNCIAZ EHTRE BOo. SALIDA DE LIQUIDO ¥ EL HIVEL BAJO (pies) 0.500
ILOHSITUD MIHIMa DEL RECIEPIEHTE (pies=3 12.000
RELACIGOH { L-D 3 2.182
LOHGITUD SELECCICONADA DEL RECIFIEHTE (pies) 15.000
LONGITUD DEL DEFPURADOR EXISTEHTE (pies) 15.000
DEHNSIDAD DE LA MEZCLA (CRUDDHAGUAHGAS) (lb-pie3) 0.223
VELOCIDAD EN ILa BOog. DE ALITMENTACION {(pies-segl 126 92
VEL DISEND EN BOQ. DE ALIMENT (pies-scg) HORM2Z PDWSA 90616 .1 027 12692
DIAMETRC CATCULADD DE Ti BOQUITIA DE AT TMEHTACION (plgl 11.27
DIAMETRC SELECCIONADO DE ITA BOQUIITA DE ALIMEHNTACION (plgd 12.00
DIAMETRO DE Téa BOQUILLA DE ATIMEHTACION EXISTENTE (pulg)

DIAMETRCO CATCULADO & La SALIDA DEL GaS (plol 11.14
DIAMETRCD SELECCIONADD &4 LA SALIDA DEL Gas (plg) 12.00
DIAMETRC DE Lia BOOUILLA DE SALIDA DE GAS EXISTEHTE (pulg)

DIAMETRO CATLCULADD PaARA LA SALIDA DE LIQUIDOD (pulg) 0.831
DIAMETRO SELECCIONADD & L4 SATIDA DE LIQUIDD (plgd 2. 00
DIAMETRO DE Li SALIDA DE LIQUIDD EXISTENTE (pulg)

ESFESCOR DE FARED (plogl 0.482
PESO DE Li CARCATA (Hgs) 3431
COHSTAHNTE "A" PaRad ESTIMAR EL COEFICIENTE DE aARRASTRE 91.326
COHSTANTE "E" PaRad ESTIMAR EL COEFICIENTE DE aARRASTRE 37.712
COHSTANTE "D" PaRad ESTIMAR EL COEFICIENTE DE ARRASTRE 142.267
FACTOR FPaRa EVALUAR EL COEFI DE ARRASTRE: (CRe) "2 Adimensional s1s
COEFICIENTE DE ARRASTRE “C" :FIG 9 API RP 521 . adimensicnal 2.83
VELOCIDAD DE SEDIMENTACION DE Li GOTaA DE LIQUIDD "V=" (pie=s-s=cg) 1.358
TIEMED HECESARIC PARA QUE Ia GOTa DE IIQ SaTca DE Ia FaSE GASED( =se 2.58
TIEMED DE RESIDEHCIA DEL GAS (s=g) 3.38
CHEQUED DEL FROCESO DE SEFARACION O K E Y

DIHEHSIOHES DEL DEPURADOR

DIAMETRO DEL DEPURADOR (pies) 5.50
LONGITUD DEL DEPURADOR (pies) 15.0:0
DIAMETRO BOQ DE ALIMENTACION (pulg) 12.00
DIAMETRO BOQ SALIDA DE GAS (pulg) 12.00
DIAMETRO BOQ SALIDA DE LIQUIDO (pulg) 2.00
NIVEL MAXIMCO DE LiQUIDO (pies) 3.50
NIVEL NORMAL DE LiQUIDO (pies) 2.50
MIVEL MINIMO DE LIQUIDO (pies) 1.50
CAUDAL DE GAS QUE PUEDE MANEJAR EL DEPURADOR (MMPCHND) 20.0
CAUDAL DE CRUDO QUE PUEDE MANEJAR EL DEPURADOR (BPD) 270
PESO DEL RECIPIENTE VACIO (kgs) 3431
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APENDICE I RESULTADOS DE SEPARADORES, DEPURADORES Y ENFRIADORES

HOJA DE CATLCULC PARA LA EVALUACION DE
DEPURADORES DE GAS— WERTICALES

PROYECTO -
EQUIED: DEFP DE GAS DE HEDIA (D223}
==DATOS==
CAUDATL DE GAS & COND. STAND. (MMEPCED) 44 .00
PESO MOLECULAR DEL GAS 23.61
FACTOR DE COMPRESIEILIDAD DEL GAS (Z) 0.8185
CAUDAL DE CRUDD FPERMITIDO POR ARRASTRE(EFD). HORMA FPDVSA MDPF—03—S-" 157
CAUDATL DE AGUA (BFD) 0.00
FPRESIOH DE OPERACION (p=ial 124 70
PRESION DE DISENO (psig) 160.00
TEMFERATURA DE OFPERACION ¢ "F3 170.0
DEHSIDaAD DEL GaS (lb-pis33 . 0.5773
DENSIDAD DEL CRUDO @ T w P (lb-pie3) r 532 .30
DEHSIDAD DEL A4GU4A @ cond estandsar (lb-pie3) 52.20
DENSIDAD DEL AGUA @ T w P {(lb-pie3) 6z.11
GRAVEDAD ESPECIFICA DEL CRUDDO @ cond =stands: - 0.8927
GRAVEDAD ESPECIFICA DEL CRUDD @ T w P - 0.8581
DEHSIDAD DEL CRUDO @ cond estandar (lb-pis3) - 55 .53
GRAVEDAD AFI DEL CRUDO @ cond sstandar z7.0
GCRAVEDAD API DEL CRUDO @ T w P r 33 .4
TIEMFD DE RETENCION DE LIQUIDD (min) 1.00
VEL DEL GAS 2 L SATLI(pies~s=g): HORMAZ PDVSA-—-90616 .1 . 027 - 78.97
VELOCIDAD DEL LIQUIDD & LA SALIDA (piss-s=gl: 3.28<V1 <8 4.00
ESPESOR DEL DEHMISTER (pies=) 1.00
FACTOR K 0.35
DIAMETRC DE FARTICULA DE LIQUIDCD 140 micrones (pDies) 0.00049213
VISCOSIDAD DEL GAS (cp) 0.012%5

== R E S O L T &4 D O 5 ==

FLUJO HMLSICO DE GAS (lb-=cogl 31 684
FLUJO HMASICO DE CRUDD (lb-seg) 1.584
FILUJO HMASICO DE AGUA (lb-=s=g) 0.000
FLUJO MASICO DE LIOUIDD (lb-s=g) 1.584
FLUJO WOLUMETRICO DE GAS (pie3-segl 54.887
FRACCION MASTICA DE CRUDO 0.000
FRACCION MASTICA DE AGUA 1.000
DEHSIDAD DEL LIQUIDD (CRUDO+AGOAY (lb-pie3) 52 20
FLUJO VOLUMETRICO DE LIQUIDD (pielss=eg) 0 025
VELOCIDAD MAHIMA PERMISIELE DEL GAS (piss-sS=g) 3.345
VELOCIDAD DE DISERND (pies-seg) 2.676
AREA2 TRANSVERSAL CAICULADA PaRa EL GAS (pi=2) 20.512
DIAMETRC INTERNO CALCULADGD. REQUERIDO FPARA EL GAS (pies) 5.500
DIAMETECD INTERNHC DEL DEPURADOR EXISTENTE (pies) 5.500
ARE2 TRANSVERSAL SELECCIONADA (pie2) 23 758
VOLUMEH DE LIQUIDO RETEHNIDO (pie3) 1528
HIVEL HORMAT DE LIQUIDD CATCULADO (piss) 2 245
HIVEL HORMAT DE TIQUIDD SELECCIOHADD (piss) 2.c500
HIVEL ALTo DE LIQUIDD (piss3) 3.500
HIVEL MUY ATTO DE LIQUIDO (pis=s) 4.000
HIVEL BaJo DE LIQUIDD (pies) 1.745
HIVEL MUY EAJO DE LIQUIDD (pies) 1.=245
DISTANCIA ENTRE BOO. DE ATIMEHN ¥ EI. NIVEL MaX. DE LIOUIDD (pies) 2.500
DISTAHNCIA ENTRE BOg. DE ATIMEHNTACION ¥ EI FONDD DEI. DEMISTER (pies 3 500
DISTAHNCIA EHNTRE TAHNGENTE SUFPERICE ¥ EL FOHNDO DEL DEMISTER (pies) 1.500
DISTAHNCIA ENTREE TAHNGEHNTE INFERICOR ¥ Bog. SATIDAE DE LIOUIDO (piss) 0 500
DISTAHNCIAZ EHTRE BOo. SALIDA DE LIQUIDO ¥ EL HIVEL BAJO (pies) 0.500
ILOHSITUD MIHIMa DEL RECIEPIEHTE (pies=3 12.000
RELACIGOH { L-D 3 2.182
LOHGITUD SELECCICONADA DEL RECIFIEHTE (pies) 15.000
LONGITUD DEL DEFPURADOR EXISTEHTE (pies) 15.000
DEHNSIDAD DE LA MEZCLA (CRUDDHAGUAHGAS) (lb-pie3) 0.606
VELOCIDAD EN ILa BOog. DE ALITMENTACION {(pies-segl 7709
VEL DISEND EN BOQ. DE ALIMENT (pies-scg) HORM2Z PDWSA 90616 .1 027 77.09
DIAMETRC CATCULADD DE Ti BOQUITIA DE AT TMEHTACION (plgl 11.43
DIAMETRC SELECCIONADO DE ITA BOQUIITA DE ALIMEHNTACION (plgd 12.00
DIAMETRO DE Téa BOQUILLA DE ATIMEHTACION EXISTENTE (pulg)

DIAMETRCO CATCULADO & La SALIDA DEL GaS (plol 11.29
DIAMETRCD SELECCIONADD &4 LA SALIDA DEL Gas (plg) 12.00
DIAMETRC DE Lia BOOUILLA DE SALIDA DE GAS EXISTEHTE (pulg)

DIAMETRO CATLCULADD PaARA LA SALIDA DE LIQUIDOD (pulg) 1.080
DIAMETRO SELECCIONADD & L4 SATIDA DE LIQUIDD (plgd 2. 00
DIAMETRO DE Li SALIDA DE LIQUIDD EXISTENTE (pulg)

ESFESCOR DE FARED (plogl 0.482
PESO DE Li CARCATA (Hgs) 3431
COHSTAHNTE "A" PaRad ESTIMAR EL COEFICIENTE DE aARRASTRE 91.326
COHSTANTE "E" PaRad ESTIMAR EL COEFICIENTE DE aARRASTRE 37.712
COHSTANTE "D" PaRad ESTIMAR EL COEFICIENTE DE ARRASTRE 142.267
FACTOR FPaRa EVALUAR EL COEFI DE ARRASTRE: (CRe) "2 Adimensional 2.208
COEFICIENTE DE ARRASTRE “C" :FIG 9 API RP 521 . adimensicnal 1.82
VELOCIDAD DE SEDIMENTACION DE Li GOTaA DE LIQUIDD "V=" (pie=s-s=cg) 1.024
TIEMED HECESARIC PARA QUE Ia GOTa DE IIQ SaTca DE Ia FaSE GASED( =se 3.42
TIEMED DE RESIDEHCIA DEL GAS (s=g) 5.41
CHEQUED DEL FROCESO DE SEFARACION O K E Y

DIHEHSIOHES DEL DEPURADOR

DIAMETRO DEL DEPURADOR (pies) 5.50
LONGITUD DEL DEPURADOR (pies) 15.0:0
DIAMETRO BOQ DE ALIMENTACION (pulg) 12.00
DIAMETRO BOQ SALIDA DE GAS (pulg) 12.00
DIAMETRO BOQ SALIDA DE LIQUIDO (pulg) 2.00
NIVEL MAXIMCO DE LiQUIDO (pies) 3.50
NIVEL NORMAL DE LiQUIDO (pies) 2.50
MIVEL MINIMO DE LIQUIDO (pies) 1.50
CAUDAL DE GAS QUE PUEDE MANEJAR EL DEPURADOR (MMPCHND) 44.0
CAUDAL DE CRUDO QUE PUEDE MANEJAR EL DEPURADOR (BPD) A57T
PESO DEL RECIPIENTE VACIO (kgs) 3431
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APENDICE I RESULTADOS DE SEPARADORES, DEPURADORES Y ENFRIADORES

Resultados de Enfriadores

Valores calculados durante la iteracion

MN® Célculo Valor a calcular Simbolo Unidades Fig./Ecu Walor
1 Coef_ global de Transf. de calor Ux Btu/pie®*h*°F 10-10 3
2 Incremento de Temperatura del aire t241 °F 1 2414
Temperatura de salida del aire t2 °F 2 105.24
Factor R R adim 3 2.61
Factor P P adim 4 0.26
3 Factor de correccidn de flujo transversal F adim 10-8 10-9 0.96
Temperatura Media logaritmica LMTD °F ] 45 56
Temperatura Media logaritmica efectiva CMTD °F 6 43.74
4 Area requerida para Ia transf. Calor Ax pie? 7 8588.17
5 If{elacién entre el area total v drea de haz APSF adi|1_1 10-11 148.5
Area superficial total del haz Fa pie” 8 57.83
Longitud de los tubos L pie Existente 18
6 Ancho del equipo W pie 9 3.21
Ancho nominal del equipo Woom pie - 3
Area superficial total del haz nominal Fanom pie? - 54
7 Area externa por unidad de longitud de tubo APF piez.f'pie 10-11 558
MNdmero de tubos NT adim 10 85.51
Midmero de pasos MNp adim Existente 2
8 Area interna del tubo Ar p|_||g2 9-25 0.5945
Velocidad masica del lado de los tubos Gt Ib.f'piez*s " 29.23
g Diametro interno del tubo Di pulg 9-25 0.87
MNimero de Reynolds Mps pulg®lb/pie**s*cP 12 1974.38
Factor de friccidn f adim 10-12 0.0017
Factor de Correccion Y psi/pie 10-14 20
10 Factor de Correccidn B psi 10-14 0.65
Factor de Correccidn de Viscosidad fi adim 10-19 1
Caida de presion a través de los tubos Del Pt psi 13 252
1 Factor J J adi|_ﬂ 10-15 8000
Coeficiente interno de transferencia de calor hr Btu/pie“*h™F 14 128.11
12 Flujo masico de aire W Ib/h 16 194524 99
13 Velocidad masica de aire Gz Ih.f'piez*h 16 3602.31
14 Coeficiente externo de transf. de calor hs Btu/pie®*h*°F 10-17 9
Relacidn del drea aletada y drea desnuda AR pie/pie 10-11 214
Diametro externo del tubo Do pulg 9-25 1
15 Relacidn entre el area aletada & interna Aol B adim 17 24 60
Resistencia del Metal referida al Area extend. Rmx pie®*h*°F/Btu Supuesto 0.00
Coeficiente total de transferencia de calor Ux Btu/pie®*h*°F 18 3.0
Valores calculados luego de la iteracion
MN® Calculo Walor a calcular Simbolo Unidades Figura/Ecuacidn Walor
16 [}]L’II'I'IEFD de ventiladores ME adi|1_1 Supuesto 2
Area minima de cada Ventilador FAPF pie* 19 11
17 Diametro del ventilador Dr pie 20 3T
Temperatura promedic del aire Tap o+ 21 9317
Factor de caida de presidn del aire Fp pulg HzO 10-18 0.15
18 Numero de filas de tubos M adim Supuesto 5
Rel. de densid. entre aire seco y usado Dr adim 10-16 0.9
Caida de presidn estatica DelPa pulg HzO 22 0.83
19 Vaolumen actual de aire ACFM pie*/min 23 48095
20 Aproximacion de la caida de presidn total DelPf pulg HzO 24 0.83
21 Aproximacidn de |a potencia del ventiladar BHP Hp 25 4.51
22 Velocidad del Ventilador RPM pm 26 103.01
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APENDICE I RESULTADOS DE SEPARADORES, DEPURADORES Y ENFRIADORES

Valores calculados durante la iteracion

M® Célculo Valor a calcular Simbolo Unidades Fig./Ecu Walor

1 Coef. global de Transf. de calor Ux Btu/pie®*h*°F 10-10 2

2 Incremento de Temperatura del aire t2-t1 °F 1 17.24
Temperatura de salida del aire t2 °F 2 98.34
Factor R R adim 3 3.3
Factor P P adim 4 0.20

3 Factor de correccidon de flujo transversal F adim 10-8 10-9 0.94
Temperatura Media logaritmica LMTD °F 5 4599
Temperatura Media logaritmica efectiva CMTD °F 6 43.23

4 Area requerida para la transf._Calor Ax pig® 7 3172.65

5 If{elacién entre el area total y drea de haz APSF adi|1_1 10-11 148.5
Area superficial total del haz Fa pie” 8 21.36
Longitud de los tubos L pie Existente 13

G Ancho del equipo pie 9 1.19
Ancho nominal del equipo pie = 1
Area superficial total del haz nominal Fanom pig® - 15

= Area externa por unidad de longitud de tubo APF pie/pie 10-11 558
Mimero de tubos MNT adim 10 31.59
MNimero de pasos Np adim Existente 2

8 Area interna del tubo A pulg2 9-25 0.5945
Velocidad masica del lado de los tubos Gt Ib/pie**s 1 14.21

g Diametro interno del tubo Di pulg 9-25 0.87
Nimero de Reynolds MNpe pulg*lb/pie“*s*cP 12 1033.35
Factor de friccidn i adim 10-12 0.0019
Factor de Correccidn Y psi/pie 10-14 7

10 Factor de Correccidn B psi 10-14 0.2
Factor de Correccidn de Viscosidad fi adim 10-19 1
Caida de presidn a través de los tubos Del Pt psi 13 0.88

11 Factor J J adil_ﬂ 10-15 5000
Coeficiente interno de transferencia de calor hr Btu/pie“*h*°F 14 T70.27

12 Flujo masico de aire Wy Ibéh 15 66313.70

13 Velocidad masica de aire Gz Ih.f'piez*h 16 3684.09

14 Coeficiente externo de transf. de calor hg Btu/pie**h*°F 1017 9
Relacion del drea aletada y drea desnuda AR pie®/pie 10-11 214
Diametro externo del tubo Do pulg 9-25 1

15 Relacidn entre el area aletada e interna AdA adim 17 24 60
Resistencia del Metal referida al Area extend. Rz pie*h*°F/Bitu Supuesto 0.00
Coeficiente total de transferencia de calor Ux Btu/pie**h*°F 18 2.06

Valores calculados luego de la iteracidon
M Célculo Valor a calcular Simbolo Unidades Figura/Ecuacién Walor

16 [}]L’II'I'IEFD de ventiladores Mg adi|1_1 Supuesto 2
Area minima de cada Ventilador FAPF pie* 19 4

17 Diametro del ventiladaor De pie 20 214
Temperatura promedio del aire T o 21 39.7175
Factor de caida de presidn del aire Fp pulg HzO 10-18 0.15

18 Mumero de filas de tubos M adim Supuesto 5
Rel. de densid. entre aire seco y usado Dr adim 10-16 0.9
Caida de presion estitica DelPa pulg HzO 23 0.83

19 Volurmen actual de aire ACFM pie*/min 23 16396

20 Aproximacidn de la caida de presidn total DelPf pulg HzO 24 0.83

21 Aproximacion de la potencia del ventilador BHP Hp 25 1.54

22 Velocidad del Ventilador RPM pm 26 178.41
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APENDICE I RESULTADOS DE SEPARADORES, DEPURADORES Y ENFRIADORES

Valores calculados durante la iteracion

M® Calculo alor a calcular Simbolo Unidades Fig./Ecu Walor
1 Coef. global de Transf. de calor Ux Btu/pie**h*°F 10-10 345
2 Incremento de Temperatura del aire t2-41 °F 1 34.38

Temperatura de salida del aire t2 °F 2 115.48
Factor R R adim 3 1.02
Factor P P adim 4 0.37
3 Factor de correccidon de flujo transversal F adim 10-8 10-9 0.98
Temperatura Media logaritmica LMTD I 5 59.21
Temperatura Media logaritmica efectiva CMTD °F 6 58.03
4 Area requerida para |a transf. Calor Ax pie® 7 8360.89
5 If{elacién entre el area total y drea de haz APSF adi|1_1 10-11 148.5
Area superficial total del haz Fa pie” 8 56.30
Longitud de los tubos L pie Existente 13
G Ancho del equipo W pie 9 3.13
Ancho nominal del equipo Whom pie 5 3
Area superficial total del haz nominal Fanom pig® - 54
- Area externa por unidad de longitud de tubo APF pie/pie 10-11 558
Nimero de tubos NT adim 10 83.24
Mimero de pasos Mp adim Existente 2
3] Area interna del tubo AT pulg2 9-25 0.9852
Velocidad masica del lado de los tubos Gt Ib/pie®*s 1k 143.49
9 Diametro interno del tubo Di pulg 9-25 1.12
Numero de Reynolds Nas pulg*lb/pie“*s*cP 12 167.58
Factor de friccidn f adim 10-12 0.003
Factor de Correccidn Y psi/pie 10-14 4
10 Factor de Correccidn B psi 10-14 02
Factor de Correccidn de Viscosidad fi adim 10-19 0.96
Caida de presidn a través de los tubos Del Pt psi 13 0.85
11 Factor J J adil_ﬂ 10-15 1000
Coeficiente interno de transferencia de calor hr Btu/pie“*h*°F 14 129.07
12 Flujo masico de aire Wy Ibéh 15 205788.25
13 Velocidad masica de aire Gz Ih.-"piez*h 16 3810.89
14 Coeficiente externo de transf. de calor hg Btu/pie**h*°F 1017 10.5
Relacidn del drea aletada y area desnuda AR pie?/pie 10-11 214
Diametro externo del tubo Do pulg 9-25 1.1
15 Relacidn entre el area aletada e interna Aol A adim 17 21.02
Resistencia del Metal referida al Area extend. Rz pie“*h*°F/Bitu Supuesto 0.00
Coeficiente total de transferencia de calor Ux Btu/pie®*h*°F 18 3.58
Valores calculados luego de la iteracion
M Célculo Valor a calcular Simbolo Unidades Figura/Ecuacién Walor
16 [}]L’IIHE[D de ventiladores ME adi|1_1 Supuesto 2
Area minima de cada Ventilador FAPF pie* 19 11
17 Diametro del ventilador De pie 20 imn
Temperatura promedio del aire Tap °F 21 93.29
Factor de caida de presidn del aire Fo pulg Hz0 10-18 0.15
18 Mumero de filas de tubos M adim Supuesto 5
Rel. de densid. entre aire seco y usado Dr adim 10-16 0.9
Caida de presidn estatica DelPa pulg HzO 23 0.83
19 Volurmen actual de aire ACFM pie*/min 23 50880
20 Aproximacidn de |la caida de presidn total DelPf pulg HzO 24 0.83
21 Aproximacidn de la potencia del ventilador BHP Hp 25 477
22 Velocidad del Ventilador RPM rpm 26 103.01
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APENDICE J RESULTADOS DE ESPESOR DE TUBERIA

Disefio de Linea de Gas a Baja Presion.

FECHA: 25/05/05
Nombre del proyecto: DISENO DE LINEA GAS

Numero de Tag:

Presion de Disefio....................: 54.7
Diametro externo (pulg)..............: 6.625
Calidad de junta longitudinal........: 1
Factor del Material..................: 4
Esfuerzo Admisible:..................: 35000
Sobre espesor por corrosion..........: .0625
Tolerancia de Fabricacion............: 12.5
Espesor Requerido: 0761

D.Noninal D.Externo D.Interno Espesor Peso Ib/pie Designacion
* 6 6.625 6.065 .28 18.97 SCH St
** 6 6.625 6.407 .109 7.59 -

* ANSI B36.10
** API 5L
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APENDICE J RESULTADOS DE ESPESOR DE TUBERIA

Disefio de Linea de Liquido a Media Presion.

FECHA: 25/05/05
Nombre del proyecto: DISENO DE LINEAS 6"

Numero de Tag:

Presion de Disefio....................: 154.7
Diametro externo (pulg)..............: 6.625
Factor de junta longitudinal.........: 1
Esf. minimo de fluencia especificado: 35000
Sobre espesor por corrosion..........: .0625
Espesor Requerido: .0828

D.Noninal D.Externo D.Interno Espesor Peso Ib/pie Designacion
* 6 6.625 6.065 .28 18.97 SCH-St
** 6 6.625 6.407 .109 7.59 --

* ANSI B36.10
** API 5L

FECHA: 25/05/05
Nombre del proyecto: DISENO DE LINEA LIQUIDO

Numero de Tag:

Presion de Disefio....................: 154.7
Diametro externo (pulg)..............: 8.625
Factor de junta longitudinal.........: 1
Esf. minimo de fluencia especificado: 35000
Sobre espesor por corrosion..........: .0625
Espesor Requerido: .089

D.Noninal D.Externo D.Interno Espesor Peso Ib/pie Designacion
* 8 8.625 8.125 25 22.36 SCH 20
** 8 8.625 8375 .125 11.35 --

* ANSI B36.10
** API 5L
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APENDICE J RESULTADOS DE ESPESOR DE TUBERIA

Disefio de Linea de Liquido a Baja Presion.

FECHA: 25/05/05
Nombre del proyecto: DISENO DE LINEA LIQUIDO

Numero de Tag:

Presion de Disefio....................: 54.7
Diametro externo (pulg)..............: 8.625
Factor de junta longitudinal.........: 1
Esf. minimo de fluencia especificado: 35000
Sobre espesor por corrosion..........: .0625
Espesor Requerido: 0719

D.Noninal D.Externo D.Interno Espesor Peso Ib/pie Designacion
* 8 8.625 8.125 .25 2236 SCH 20
** 8 8.625 8375 .125 11.35 --

* ANSI B36.10
** API 5L

FECHA: 25/05/05
Nombre del proyecto: DISENO DE LINEA LIQUIDO

Numero de Tag:

Presion de Disefio....................: 54.7
Diametro externo (pulg)..............: 6.625
Factor de junta longitudinal.........: 1
Esf. minimo de fluencia especificado: 35000
Sobre espesor por corrosion..........: .0625
Espesor Requerido: 0697

D.Noninal D.Externo D.Interno Espesor Peso Ib/pie Designacion
* 6 6.625 6.065 .28 18.97 SCH-St
** 6 6.625 6.407 .109 7.59 --

* ANSI B36.10
** API 5L
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APENDICE K RESULTADOS DE CALCULO DE VELOCIDADES

Resumen de sensibilidades de Crudo

CALCULO DE LAS WELOCIDADES DE ERO SIOMN
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APENDICE K RESULTADOS DE CALCULO DE VELOCIDADES

Linea de Crudo 6” y 8”

CALCULO DE LAS VELOCIDADES DE EROSION
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APENDICE K

RESULTADOS DE CALCULO DE VELOCIDADES

Resumen de sensibilidades de Gas a Plantas Compresoras Jusepin
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APENDICE K RESULTADOS DE CALCULO DE VELOCIDADES

Linea de Gas a PCJ 6”

CALCULO DE LAS VELOCIDADES DE EROSION
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APENDICE K RESULTADOS DE CALCULO DE VELOCIDADES

Resumen de sensibilidades de Gas de Venteo

CALCULO DE LAS VELOCIDADES DE EROSION
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APENDICE K

RESULTADOS DE CALCULO DE VELOCIDADES

Linea de Gas a Venteo 6”

CALCULO DE LAS VELOCIDADES DE EROSION
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1003 0.29 5752.20 5.457524521 0.29 7 BOE-05
3 20 &752.2 6 AETE2452 20 & SEE-D4
LOM5 2008 o Sise 20 i L ) o 0.29 185.8553382 | 2971125411 11.62 EGSGE 0
1001 0.29 1350470 12.9355354 0.29 -2 A0E-03
4 20 5754 § 4F0348550 20 = _03
LOO3 200 o SIS0 i L o 0.29 185.8553382 | 2971125411 18.44 e
1001 0.29 1350470 12.9355354 0.29 2 BOE-04
>0 2504 T OREEEA >0 - O 03
LO26 2007 o ISS04 -0 i e o 0.29 185.8553382 | 2971125411 23.27 LE-EiLE
1016 0.29 2025710 19.40335249 0.29 -3 00E-04
g 20 E752.4 .48 §092 20 -2 52E-D4
LOAT 200 o ek i LI o 0.29 185.8553382 | 2971125411 18.44 =S
1016 0.29 2025710 19.40335249 0.29 2 BOE-04
& >0 2025 g 40335249 =G _7.91E-02
LO34 2016 o 200 SaD Ll o 0.29 185.8553382 | 2971125411 95.7 eSS
1025 0.29 2025710 19.40335249 0.29 -5.00E-03
> >0 2025 9. 40335240 >0 2 §¥E_02
LO47 203 o 200 SaD paESs o 0.255 1942571725 | 310.811478 93.25 i St
1045 0.24 27009.50 31 26099537 0.24 -1.00E-02
45 74 . g 5 21 2809953 74 - GRE-0Z
LOOS J045 0.2 27009.50 31 26099537 0.2 0.24 041241452 995 5985324 55 7 2 93IE-02
1002 0.24 27009.50 31 26099537 0.24 -1.50E-02
Z 24 v, 9.5 21 2509953 24 -3.14E-02
LO16 J00Z 0.2 27009.50 31 26099537 0.2 0.24 041241452 995 5985324 55 93 3.14E-02
10086 0.24 27009.50 31 26099537 0.24 -1.50E-02
& 24 v, 9.5 21 2509953 24 -1.682E-02
LO14 J008 0.2 27009.50 31 26099537 0.2 0.24 041241452 995 5985324 57 02 1.62E-02
D007 0.24 27009.50 31 26099537 0.24 -1.50E-02
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APENDICE L DIAGRAMA DE SIMULACIONES

e Los tramos de tuberias A, B, D, E, G, H, I, J y K deben ser de 6 pulg.
e Los tramos de Tuberia C y F deben ser de 8§ pulg.
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APENDICE L DIAGRAMA DE SIMULACIONES
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APENDICE L

DIAGRAMA DE SIMULACIONES
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APENDICE M REPRESENTACION DEL PROCESO EN HYSYS
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