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PREFACIO

El proceso de separacidn de los hidrocarburos desempelia una
funcidn muy importante dentro de 1a industria petrolera,
especi{ficamente dentro de la produccicdn primaria de los
hidrocarburos.

Desde hace mucho tiempo se han estado diseftando sistemas de
separacidn, actualmente existen intalaciones que runcionan
inefricientemente, porque durante la etapa de disefio no se tomd en
cuenta el efecto de fractores, tales como @ las caracteristicas de
los fluidos, el comportamiento de los yacimientos, los elementos
que gobiernan la separacidn de mezclas gas—liquido etc., asf{ como
los principales métodos de disefio, estaban basados en técnicas
empiricas. Por lo tanto, se deberdn de considerar todos los
componentes que integran el sistema de separacidn y por
consiguiente su dimensionamiento para que la instalacidn funcione
adecuadamente.

En el proceso de separacidn, la vasija de separacidn y sus
componentes son la parte principal de un sistema de separacion, en
dsta se lleva a cabo en mayor magnitud la separacidn



gas~-1l{iquido.

Esta tesis presenta los conceptos bidsicos de la separacidn
gas-liquido, con los cuales se apoya el dimensionamiento de
vasijas de separacidn bifdsica y trifdsica, el método propuesto
para dimensionar vasi jas bifasicas o trifdsicas, tanto
horizontales como verticales se basa en los trabajos publicados
separadamente por T omas Becerra y Ken Arnold principalmente.



CAPITULO 1|

INTRODUCCION

1.1 Qué ees la separacida de los hidrocarburos ?

Debido a que es menos complicado manejar flujo monofdasico que
flujo multifdsico, a la mezcla de hidrocarburos proveniente de los
yacimientos petroliferos, antes de ser entregada a Jla planta de
refinacion o a ventas, son enviados a una central de recoleccidn
Cbateria), para que se efectde un proceso de separacidn y se
obtengan hidrocarburos liquidos, hidrocarburos gaseosos y en su
caso agua, los cuales son comunmente llamados fases

Para poder realizar el proceso de separacidn, se utiliza un
dispositivo llamado separador. El proceso de separacidn realmente
comienza cuando el fluido fluye a través de la formacidn hacla el
fondo del pozo y paulatinamente se incrementa al ascender por la
tuberfa vertical, pasar por la tuberfa de escurrimiento y equipo
superficial. El desprendimiento de la fase gaseosa de la fase
liquida recibe el nombre de separacidn de hidrocarburos y lo causa
una cafda de presidn y un cambio de temperatura.

La separacidn de hidrocarburos gaseosos del liquido, es decir,
hidrocarburos liquidos y agua, que se lleva a cabo antes de que la
mezcla entre al separador, es causa de una calda de presidn que
sufre la mezcla debido a la friccidn en las paredes de la tuberfa
vertical, a la elevacion y la diferencia de temperatura entre
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el fondo y la superficie.

Bajo clertas condiciones de presidn y temperatura, el fluido
puede ser completamente separado en liquido y gas, antes que la
corriente entre al separador. En tales casos, el separador solo
proporcionar# un espacio para permitir que el gas y el liquido
abandonen 1la vasija por conductos diferentes, ¥y puede ser
considerado simplemente como un espacio en donde la separacion
final se lleva a cabo debido a la diferencia de densidades entre
el gas y el liquido.

1.2 Por qué la separacidn de hidrocarburos ?

Las razones principales por las que es importante efectuar
una separacicdh adecuada de aceite, gas y agua son :

a).~ En campos de gas y aceite, donde por necesidad vy
economia el ¢gas se quema, una cantidad considerable de aceite
ligero que es arrastrado por el flujo del gas también es quemado,
ocasionando grandes pérdidas si se considera que el aceite ligero
es el de m3s alto valor comercial.

b).- Aunque el gas se transporta a umna cierta distancia
para tratarlo, es conveniente eliminarle la wayor cantidad de
liquido, ya que este ocasjiona problemas, tales como: corrosidén y
abrasidn del equipo de transporte, aumento en las cafdas de
presidn y reduccidn en la capacidad de transporte de las lineas.

c).- El rlujo de gas frecuentemente arrastra liquido en el
proceso, como el glicol, el cual se debe de recuperar ya gque tiene
un valor considerable.

d).= El proceso de separacicn proporciona al liquido y gas
un grado de estabilizacidn, el aceite estabilizado ademds de
reducir las pérdidas por evaporizacidn, permite incrementar la
recuperacidn de hidrocarburos liquidos producidos y remover el
contenido de &cido sulfhidrico H2S mediante la eliminacidn de los
componentes mds ligeros. Un gas estabilizado no formara
condensados al ser sometido a los cambios de presidn y temperatura
durante su transporte.

Ademds de separar la mezcla de hidrocarburos en aceite, gas y
agua, en el proceso se deben de eliminar los sedimentos
arrastrados por la corriente.



Posteriormente, el agua separada del aceite debe someterse a
un tratamiento adicional con el propdsito de eliminar 1la mayor
cantidad de aceite residual y as{ disminuir el problema de la
contaminacidn al momento de ser descargada al medio ambiente.

1.3 Qué es un separador ?

El término separador de aceite—~gas, es designado a una vasija
a determinada presidn, usada con el propdsito de separar los
fluidos del pozo en componentes gaseosos y en componentes
liquidos, esta vasija deberd estar disefiada para manejar una
determinada produccidn y soportar la presidn de la corriente que
entra.

Cualquier separador de hidrocarburos deberda de componerse
principalmente der las siguientes secciones, figura 1.1 :

— Secidn de separacidn primaria.
Seccidn de separacidn secundarfa.

= Seccidn de almacenamiento de lfiquido.
~ Seccidn de extraccidn de niebla.

— Controles para su funcionamiento.

Una vasi ja de separacidn puede ser también conocida como:
trampa, etapa de separacidn, depurador de ga=. vasi ja de
expansidn, cdmara de expansidn para deshidratar gas, colect~: de
vapor, filtro de gas, eliminador de liquido.

El separador o los separadores se encuentran localizados
normalmente dentro de la estacidn de recoleccidn, y por lo tanto,
la mezcla de hidrocarburos a separar debera viajar desde el pozo
hasta el lugar donde se localiza dicha central de recoleccidn. Sin
embargo, existen separadores portatiles conocido como rolo, los
cuales se pueden instalar a boca de pozo.

1.3.1 Etapa de separacidn.

Una etapa de separacidn se define como la condicidn a la cual
el aceite y el gas alcanzan el equilibrio, a la presidn vy
temperatura existente en el separador. Posteriormente el gas y el
liquido son drenados.
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1.3.2 Depurador de gas.

Son dispositivos que se utilizan para manejar corrientes con
muy altas relaciones gas-liquido, Ccorriente arriba de la salida
del gas de un separador convencional). Se aplican también para
separar gotas muy pequefias de liquido suspendidas en corrientes de
gas, ya que dstas no son eliminadas generalmente por un separador
ordinarioc. Dentro de este tipo especifico de separadores estan los
depuradores de polvo y los filtros, que eliminan adem3s de las
gotas pequefias de liquido, el polveo arrastrado en la corriente de
gas. FEs wmuy recomendable instalar depuradores antes de
compresoras, con el fin de protegerlas de los dafios que
causar las impurezas arrastradas por el gas.

las
pueden

1.3.3 Elimimadores de liquidos.

Estos dispusitivos se utilizan para efiiminar los liquidos
Chidrocarburos y agua) de una corriente de gas a alta presidn. Se
utilizan generalmente en 1los sistemas de separacidn a baja

temperatura. Algunos eliminadores sdlo separan el agua de
corriente de gas.

la
4.4 Qué sucede en el interior de 1la vasija 7?7

Es importante conocer como se lleva a cabo fisicamenten el
proceso de separacidn dentro de 1la vasija. Dentro de

los
separadores no existe o no se inyecta alguna sustancia que aparte
el gas o liquido y lo secuestre del proceso,o dispositivos que

detecten el gas o liquido y los drene separadamente. En realidad,
lo que sucede en el interior de la vasija, lo cual es provocado
por las partes internas del separador, es una cafida de presidn. La
mezcla al entrar esta sometida a una presidn la cual es ejercida
por el gas, esta presidon es conocida como presidn de vapor,
Mientras se mantiene ésta, el ligquide no exhibe mas tendencia a
evaporarse, peroc a una presidn menor hay una nueva Lransformacidn
hacia la fase gaseosa. Por lo tanto, la caida de presidn provoca
que los hidrocarburos ligeros gque a condiciones de presidn y
temperatura de entrada se encontraban en estado liquido, se
evaporen; Yy debido a la diferencia de densidades de los
hidrocarburos liquidos y gaseosos, el liquido se deposita en la
parte inferior y el gas se dirija hacia 1la parte superior,
incorpordandose al gas libre que ya existia de 1la seccidn
secundaria al extractor de niebla.
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1.8 Aspectos econdaicos de la separacica.

El control y 1la manipulacidn del proceso de separacidn
contempla objetivos puramente econdmicos, por lo tanto, el
personal encargado de esta tarea, debera# tener los conocimientos
basicos para poder controlar y msanipular el proceso de separacion
gas—acelite—agua.

El separador es considerado como la primer etapa de uh sistema
de separacion gas—liquido, un mal disefioc del proceso de separaciocn
podra& crear consecuencias serias, que traducidas a costos
significa mucho dinero.

En el proceso de separaciocn de hidrocarburos se debers de
considerar el factor econdmico, tanto en el diseno de
instalaciones como en su funcionamiento, es decir, se debers de
optimizar el equipo para que funciocne a su mayor capacidad al
menor costo.

En los sigulentes capitulos se presentan los principios
b4&sicos que gobiernan la separacidn gas—-lf{quido-agua, la manera de
optimizar la presidn de separacion, la frforma de dimensionar
separadores bifasicos y trirasicos y algunos otros aspectos
relacionados a la separacidn de los fluidos producidos. Todos
ést.os temas combinados proporcionardn diferentes sistemas para
poder realizar el proceso de separacidn gas—liquido.



" CAPITULO 2

EQUIPO DE SEPARACION

1,2

2.1 Clasificacicn de los separadores.
Existen dos parametros importantes que se consideran para

llevar a cabo la clasificacidn de los separadores, estos son @

~ Fases de separacidn.
- Forma y geometria.

Por las fases que separa, se dividen en :

— Separadores de dos fases (birfasicos).
- Separadores de tres fases (trifasicos).

Los separadores de dos fases separan la corriente que reciben
en gas y liquido.

Los separadores de tres rfases separan la corriente en gas,
aceite y agua.

Por su forma y geometrfa, los separadores se dividen en :

- Separador horizontal.
- Separador vertical

- Separador esférico.

-7 -




2.2 Separadores bifssicos.

Los fluidos producidos de un pozo petrolero son mezclas
comple jas de diferentes componentes de hidrdégeno y carbono con
diferentes densidades, presiones de vapor y otras caracteristicas
fi{sjcas. La corriente fluye desde el yacimiento a temperatura y
presicn del yacimiento y van disminuyendo paulatinamente cuando
avanzan a la superficie. El gas se desprende del liquido y la
corriente de hidrocarburos cambia sus caracteristicas. La
corriente de gas arrastra particulas de liquido y el lfquido
viaja con burbujas de gas. La separacidn rfisica de estas fases es
una de las operaciones basicas en la produccidn, procesamiento y
tratamiento de aceite y gas.

En separadores birasicos, el gas separado es descargado por la
parte superior y el aceite es drenado por la parte inferior.
Pueden ser disefiados en forma vertical, horizontal y esférica.

2.2.1 Separador bifssico horizoatal.

En el separador birasico horizontal, rigura 2.1; la corriente
entra al separador e inmedlatamente se le induce un cambio brusco
en la direccidn de su trayectoria. La mayor parte de la separacidn
de liquido y gas se lleva a cabo en esta seccidn. La fuerza de
gravedad causa la precipitacidn de las particulas de liquido hacia
la seccion de almacenamiento de liquido. El liquido debe de
permanecer un determinado tiempo en la seccion de almacenamiento
de liquido para permitir que alcance cierto equilibrio y pueda el
gas desprenderse del liquido. También debe de preveer un volumen
necesario para manejar baches de 1lf{quido no esperados, esto sucede
cuando se recibe produccidn de algun pozo funcionando con bombeo
neumat.ico intermitente.

El liquido abandona la vasija de separacidn a través de Ia
valvula de descarga localizada en la parte inferior de la vasi ja.
La valvula de descarga es accionada por un rlotador que goblerna
el nivel de liquido.

El gas fluye sobre el dispositivo desviador y horizontalmente
se dirige hacia la seccidn de recuperacidn secundaria.

Algunas particulas son tan pequelias que no son separadas de la
corriente de gas en la seccion de separacidn secundaria. Antes
de que el gas abandone la vasl ja, la corriente de gas pasa a
través de un extractor de niebla y realiza una separacion final.

La presion en el separador es manipulada por un controlador de
presidn. El controlador de presidn es sensible a cambios de
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Figura 2.1. - Separador bifasico horizontal.

presicdn en el separador Yy envia una sefial para abrir © cerrar la
vadlvula de control de presidn. Controlando el gasto de gas que
abandona la vasija, la presicn en 1la vasija es mantenida.

Normalmente los separadores horizontales trabajan con un
nivel de aceite del 50 X para maximizar el area de la 1ntertace
gas—aceite.

2.2.2 Separador bifdsico vertical.

En la figura 2.2 se muestra un separador bifdasico vertical. En
esta configuracicdn la entrada de la mezcla de hidrocarburos es a
través de un costado de la vasija. El lfquido se deposita en la

secidn de almacenamiento de liquido. El lfiquido es drenado por una

- -



SALIDA
VALVULA OE
o€ ____ GAS
SEGURIDAD
EXTRACTOR
DE /
NIEBLA
. A ﬁﬁ""'\i
ENTRADA 1 e
ve —— [T
HDROCARBUROS =
<O -
A A
DESVIADOR
r
—
=25
NIVEL
oPTICO ///
ACEITE
SAUEDA
ACEITE
DRENE
Figura 2.2 .- Separador bitasico vertical.
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valvula que se localiza en la parte inferior. Cuande el Lliquido

alcanga el equilibrio, las burbujas de gas t'luyen en contra del
flujo del liquido haclia la parte superior de la vasija. EL
controlador del nivel de aceite opera la valvula de descarga del
aceite.

El gas fluye sobre el dispositivo desviador hacia el extractor
de niebla, en la parte superior de la vasija. En la seccidn de
separacion secundaria las gotas de L{quido se depositan
verticalmente. El gas se dirige hacia la seccidn de cxtraccidn de
niebla, antes de abandonar la vaxija. La presidn de la vasijs esg
controlada igual que en el separador horizontal.

2.2.3 Separador bifssico esférico.

Las mismas secciones que tienen los separadores vertical y
horizontal las tiene un separador esférico, t'igura Z.3. Debido a
qQue poseen un limitado volumen para tratamiento de liquido y su
fabricacidn es limitada, el separador esférico generalmente no se
ut.iliza en la produccidn primaria, por esta razdn no se discutira
mas sobre separador esférico.

2.3 Separadores trifisicos!’?

Los separadores para tres fases gas, acelte y agua, comunmente
son llamados eliminadores de agua libre, son utilizados para
separar y remover cualquier cantidad de agua libre que pueda estar
presente. Los separadores trif#sicos son disefiados ya sea con
vasi ja horizontal o vertical.

2.3.1 Separador trifseico horizontal.

La rigura 2.4 muestra un separador trirdasico horizontal. El
f'luido entra al separador y choca con el desviador de flujo. Este
cambio repentino en su movimiento, provoca la mayor parte de la
separacidn de liquido y gas. En la mayoria de los disefios, el
desviador de f'lujo provoca un movimiento hacia abajo que dirige el
fiujo de liquido hacia la interfase gas-aceite y hacia la vecindad
de la interfase agua—-aceite. La seccidn de recolecidn del liquido
de la vasija deberd proporcionar suliciente tiempo de retencidn
para que el acejite y la emulsicdn formen una capa de aceite y el
agua libre se deposita en el Trondo. La tigura 2.5 ilustra un
tipico separador horizontal con una intertase controlada y un
vertedor. El vertedor mantiene el nivel de aceite y el control de
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Figura Z.95.- Separador trirasico con vertedero y control.
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nivel mantdiene el nivel de agua. El aceite 8e degliza  sobre el
vertedor. El nivel del asceite corriente abajo del vertedor es
controlado por un control de nivel que opera la valvula de
descarga de aceite.

El controlador de nivel es sensible a la altura de la
interfase aceite-agua. El controlador envia una sefial a la valvula
de descarga de agua, de esta manera, admite la cantidad necesaria
de agua para el nivel de la vasija; asf que la intertase
agua~acelte es mantenida a la altura del disefio.

El gas fluye horizontalmente y sale a través de un extractor
de niebla hacia la valvula de control de presidn, la cual mantiene
constante la presidn en el separador, figura 2.5. El nivel de la
interrase agua-aceite puede ser variable, dependiendo del objetivo
de produccidn. En la mayoria de los disefios el nivel es
establecido al 8502 del diamétro, en el dimensionamiento de
un separador trifd@sico horizontal no se considera esta sugerencia.

LLa figura 2.6 muestra otra configuracidn conocida como diserio
con depdsito y vertedero . Este disefio elimina la necesidad de un
controlador de nivel para la interfase acelte—agua. El agua vy
aceite fluye sobre vertederos donde los niveles estan acompafiados
por simples flotadores. El aceite se derrama por su vertedero
hasta el dispositivo de aceite, donde es gobernado por un control
de nivel que opera la vdlvula de descarga de aceite.

El agua fluye bajo el dispositivo de aceite y en seguida
sobre su vertedero. El nivel corriente abajo de este vertedero es
gobernado por un control de nivel que acciona la valvula de
descarga de agua.

: La altura del vertedor de aceite controla el nivel de liquido
en la vasija. La diferencia en alturas entre el vertedor de aceite
y el vertedor de agua determinan el espesor de la capa de aceite
que se forma debido a la dif'erencia de densidades. Si el vertedor
de agua estd demasiado bajo y la diferencia en densidades no es
tan grande como la que se anticipd, podr&d entonces crecer el
espesor de la capa de aceit.e hasta el punto en el cual, el aceite
tendra que pasar por debajo del depdsito de aceite y salir con el
agua. Generalmente, cualquier vertedor de aceite © agua podra ser

disefiado para ajustarse, de tal manera, que se puedan preveer
cambios en la densidad del aceite ys0 agua y en lLos gastos.
Para obtener la altura de la capa de aceite deseada, el

vertedor de agua deberd ser colocado abajo del vertedor de aceite
como se muestra en la tigura 2.7 :
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Pa = P5 ho + P h"™ 2.1

Por otro lado :

Pa = Puns v : cz2.2>
Igualando las ecs. 2.1y 2.2

Po ho + Py hv = Py hey . €2.3>
Resolviendo para hv :

ev h'’v + po ho

hy =

Qv
hv = h'v - -;;- he 2.5
si
Ah = ho + he — h'v 2.6
Ah = he - £ ho €2.7)
Ah = ho [1 - £2] 2.8

La interfase de control tiene la ventaja que puede ser
facilmente ajustada para manejar cambios inesperados en la
densidad de los liquidos o cambios en el gasto. Sin embargo, en
aplicaciones en aceites pesados, grandes cantidades de emulsidn o
por presencia de parafinas se puede dificultar la colocacidn del
nivel de la interfase, en tales casos se recomienda una vasija con
depdsito y vertedero como control.

2.3.2 Separador trifdasico vertical.
En la rigura 2.8, se muestra una configuracidn tipica de un
separador trifdsico vertical. La corriente a separar entra por un
costado. El desviador de flujo separa gran cantidad de gas.

» Ver nomenclatura y unidades al t'inal
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Las gotas de agua fluyen en contra de la corriente de aceite.
Similarmente, el agua fluye hacia abajo y las gotas de aceite
atrapadas en la fase de agua tienden a elevarse en contracorriente
del flujo de agua.

/ VERTEDOR
DE AGUA
ACEITE _[ho -
AGUA  |hw hw
WA

Figura 2.7 .- Colocacion del vertedor de agua.

Algunas veces el fondo cdnico de un separador es utilizado,
éste es un disefno que puede ser usado si se prevé una produccidn
de arena para que sea mejorado el problema, el cono tiene un

angulo con la horizontal de 45° a 60°, LLa produccidn de arena

puede tener una tendencia para adherirse en un cono de 45°.
2.4 Trayectoria de la corriente dentro del separador.

Resumiendo, la trayectoria que sigue una corriente de
hidrocarburos en el interior de un separador independientemente
de su configuracidn es la siguiente, figura 2.9 :

1.« La mezcla entra al separador a tLravés de un dispoesitivo
desviador (seccidn de separaclon primaria),

2.- El gas se dirige a la seccidn de separacidn secundaria
(asentamiento por gravedad), posteriormente pasa por un
extractor de niebla (seccidn de extraccidn de niebla)d,
para su salida.

3. - El liquido separado en la seccion de separacidn primaria
se deposita en la seccidn de almacenamiento de 1lfquido,
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Figura 2.8 .- Separador trirdasico vertical.
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PLACA DESVIADORA DE ENTRADA

1
2 EXTRACTOR DE NIEBLA
3 VALVULA DE DESCARGA DE LIQUIDOS SECCION DE EXTRACCION
4 FLOTADOR DE NiEBLA
3
1
SALIDA H
GAS
SECCION DE 1 2
SEPARACION PRIMARIA - \
4
X .. ; < —JT - DRENE
MEZCLA DE SALIDA FONDO
HIDROCARBUROS DEL
LIQUIDO
SECCION DE ALMACENAMIENTO
DE L{QUIDOS
Figura 2.9 .- Trayectoria de la corriente.

de donde es descargado para otra etapa de separacidn o
para almacenamiento.
En el caso que de separacidn agua-aceite-gas, el agua es
drenada para tratamiento posterior.
Posteriormente se decribird en detalle cada una de estas
secciones, su funcidn y los dispositivos que las conforman.

2.3 Tremn de separacion.

El concepto tren de separacion se define como el proceso en
donde la corriente de hidrocarburos es conducida a traves de una
serie de etapas de separacidn, las cuales trabajan a presiones
secesivamente mds bajas. El ndmero de etapas de separacidn depende
de la presicon de llegada de la corriente al primer separador;

Arnold? propone la siguiente regla:
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Presicn de Ndmero de
separacidn. etapas.
Clbspg®

25-125 1
125-300 1-2
300-500

500-700

Normalmente, cuando se tienen tres etapas de separacidn, a la
primer etapa se le denomina etapa de alta presidn, la segunda de
intermedia y la tercer etapa es la separacidn a baja presion,
figura 2.10.

As{, dependiendo de la presion de llegada de 1los [fluidos
producidos, la lfnea de llegada se conecta a la etapa
correspondiente.

2.6 Descripcidn del equipo de separacidn.

En esencia las partes y- o secciones que integran a un
separador son las mismas, independientemente de la configuracidn y
de las fases a separar; debido a esto, se explicard en una terma
comdn los componentes que conforman un separador.

Un separador completo debe tener las partes siguientes

ad) Seccidn de separacidn primaria

b) Seccidn de separacidn secundaria.

c) Seccidn de extraccidn de niebla

d) Seccidn de almacenamiento de liquido.

e) Dispositivos para reducir la turbulencia y se realice
un asentamiento apropiado.

) Controles apropiados para que la instalacion funcione
adecuadamente.

Cada seccidn contribuye de alguna manera para realizar de una
forma completa el proceso de separacidn gas-—liquido. Las partes
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Figura 2.10 .- Tren de separacidn.
de que consta cada una de las secciones anteriores y la funcidn
que desempefian se explican a continuacidn.

Z2.6.4 Seccidn de separacidn primaria.

La contribucidn de esta seccidn para crear la separacidn del
liquido y gas, es la realizacion de un cambio en la direccidn del

flujo, induciendo, por lo tanto, una fuerza centrifuga. Esto es
logrado con una entrada tangencial de la corriente al separador o
bien, instalando una placa desviadora a La entrada. Con

cualquiera de las dos formas se provoca una furza centrifuga a la
corriente, lo que separa grandes volumenes de l{quido. La accidn
de la gravedad causa que el liquido se deposite en la seccidn de
almacenamiento de liquido. El gas fluye sobre el dispositivo
desviador hasta la secclidn de recuperacidn secundaria.

La eficiencia de esta seccidn es muy importante, debido que
es aqui en donde se lleva a cabo la mayor separacion de gas vy
liquido.
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En la Trigura 2.11, se muestran dos tipos basicos de
desviadores de flujo. La placa desvidora, puede ser un plato
esférico, plato plano, o cualquier cosa que provoque un cambio
sibito en la velocidad y direccidn de los fluidos. La ventaja de
usar el plato esférico, es que causa menos turbulencia que el
plato plano, reduciendo los problemas de arrastre de gas y de
emulsiones.

El otrmn dispositivo mostrado, es una entrada de tipo
cicldnica que usa la fuerza centrifuga, 1la cual es ligeramente
me jor que la agitacidn mecanica para separar aceite y gas. Esta
entrada puede usar las paredes del separador para proporcionar una
carrera tangencial a la corriente, logrando que sea separado el
l{quido del gas, depositandose posteriormente el liquido.

El diseno del disviador depende principalmente de la fuerza
que provoca el impacto de la corriente con éste.

ENTRADA
DE LA
MEZCLA

\'@

Q)

ENTRADA
DE LA CUERPODE LA VASIUA
MEZCLA
Figura 2.11 .- Desviadores de flujo.
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2.6.2 Seccidn de separacidn secundaria.

Tambi¢n llamada seccidn de asentamiento por gravedad. En esta
seccidn se separa la mixima cantidad de gotas de Lliquido de 1la
corriente de gas que proviene de la seccidn de separacidn
primaria. Esta seccidn permite el cese de la turbulencia y deja
que las gotas de liquido caigan a la seccidn de almacenamiento de
liquido, debido a la diferencia de densidad entre el liquido y el
gas. Para ésto, el separador debe tener el espacio suficiente.

Si el flujo es vertical ascendente, como en €l caso de los
separadores verticales, las particulas de liquidoe que se van a
separar caen a contraflujo del gas. Estas particulas de liquido
que descienden por la accidn de la gravedad se aceleran hasta que
la fuerza de arrastre se balancea con 1la fuerza de gravedad.
Después de este momento, las particulas continuan depositdndose a
una velocidad constante, conocida como velocidad de asentamiento,
velocidad terminal o velocidad inicial. Esta velocidad es
calculada de alguna forma para una gota de liquido de cierto
digmetro, indica la velocidad maxima que debe tener el gas, para
permitir que part.iculas de este diametro o mayor se separen y
particulas de diametro menor las arrastre.

En algunos disefios se utilizan veletas o aspas alineadas para
reducir aun mds la turbulencia, sirviendo al mismo tiempo como
superficie colectoras de gotas de liquido.

La eficiencia de separacidn en esta seccidn, depende
principalmente de las propiedades fisicas del gas y del 1liquido,
del tamafio de las gotas de liquido arrastradas por la corriente de
‘gas y de la magnitud de la turbulencia.

2.6.3 Seccidn de extraccidm de niebla.

En esta seccidn se separan del flujo de gas, las gotas
pequefias del liquido que no se lograron eliminar en las secciones
primaria y secundaria del separador. En esta seccidn se utilizan
los efectos de choque y fuerza centr{fuga como mecanismoc de
separacidn. Mediante estos mecanismos se logra que las pequefias
gotas de liquido se colecten sobre una superficie, en donde se
acumulan y forman gotas mds grandes que se drenan a través de un
conducto a la seccidn de acumulacidn de liquido.

Es muy importante extraerle a la corriente de gas la mayor
cantidad de gotas de liquido que arrastra, puesto que, si la
corriente de gas arrastra una considerable cantidad de 1lf{quidos,
puede provocar un daffio © un mal funcionamiento del equipo
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encargado de mane jar el gas corriente abajo.

Para llevar a cabo la extraccidn de las gotas de lfiquido de la
corriente de gas, se ut.ilizan los

dispositivos llamados
extractores de niebla. La figura 2.12 mwmuestra los didmetros de

part.fculas que separan varios tipos de extractores de niebla.

i
f
|

-——8§|

Claslf

Equipo  ulitzedo

Figura 2.12 .- Equipo utilizado para

diferentes tamafios de
particula.

2.6.3.1 Tipos de extractores de niebla.*

Los principios mecdnicos bajo los cuales operan los
extractores de niebla son el asentamiento, la fuerza centrifuga vy
el impacto.

Los extractores de niebla

mds empleados son los de tipo
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de impacto y centrifugos.
2.6.3.2 Extractores de niebia del tipo de impacto.

2.6.3.3 Exiractor de niebla tipo veleta

Congiste de placas metaslicas paralelas formando un laberinto.
Cada una de estas placas cuenta con varias bolsas para retener el
1{quido, figura 2.13.

Cuando el gas pasa a través del extractor existe un impacto,
cambia de direccidn varias veces y de velocidad, provocando que
las got.as de liquido se muevan hacia el exterior, donde son
retenidas por bolsas colectoras.

-Aunque el disefio de estos extractores es empirico, los
fabricantes generalmente garantizan que el liquido arrastrado en

el flujo de gas no sobrepasa 0.1 gal-MH pie® de gas.

La eficlencia de un extractor de niebla de este tipo, aumenta
al colocar las placas de metal mas juntas o al instalar mds bolsas
para retener el liquido; pero obviamente se incrementan las caidas
de presidn a través del extractor.

Entre los factores que afectan la eficiencia de estos
extractores. estdn el tamatio de las gotas, la densidad y la tension
superficial del Ilf{quido. Los extractores de este tipo sOon
eficientes para separar particulas de 1liquido mwmayores de 10
micras.

En los separadores dque manejan glicol ha sido necesario
utiiizar dos extractores en serie, ya que siendo el glicol un
liquido alto tensor propicia la formacidn de pelfculas en el
primer extractor, los cuales son arrastrados por el flujo de gas
hasta el segundo extractor, donde se retienen y separan. El glicol
también tiene la tendencia a disminuir la densidad del aceite o
condensados arrastrados en el flujo de gas. Este problema se ha
reducido adicionando un agente antiespumante de alta densidad al
glicol.

Cuando el separador cuenta con un tubo de drene de liquido,
que va desde el extractor a la seccidn de almacenamiento, se debe
de vigilar que la cafda de presidn a través del extractor no sea
mayor que la correspondiente a la columna hidrostatica que se
forma en el tubo. Cuando esto sucede, el liquido es extraido por
succidn hacia la parte superior del separador; o bien, el tubo
queda parcialmente tapado. Comunmente la caida de presidn a través
de este Lipo de extractores, varfa de 1 a 10 pg. de agua.
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Figura 2.13 .~ Extractor de niebla tipo veleta.

2.6.3.4 Extractor de niebla de wmalla de alambre entretejido?

Este tipo de extractores aunque se emplea poco, ha dado
‘resultados favorables y es de bajo costo.

Consiste basicamente de un cojinete de malla de alambre. que
tiene aberturas asimétricas y desalineadas, figura 2.141.

El mecanismo de separacidn de liquido es el choque, aunque
también hay accidn centrifuga. Las caracteristicas de la malla de
alambre usadas en estos extractores, estdn dentro del siguiente
rango:

Disametro del alambre : 0.003 a 0,011 pg.
Volumen de espacios libres : 02 a 99.4x.
Densidad : 3 a 33 lbopie®.
Superficie especifica : 50 a 000 pie?rpie”



Figura 2.14 .~ Extractor de niebla de malla de alambre
entretejido.

En la mayoria de los casos, el espesor del cojinete necesario
para que el volumen de lf{quido arrastrado en el flujo de gas fuera
del separador no exceda de 0.1 gal/MM piea , debe ser de 4 a 6 pg.

La eficiencia de estos extractores, depende de la velocidad
del flujo de gas. Cuando la velocidad de flujo es baja, las gotas
de liquido tienden a aglomerarse entre los alambres.

A velocidades altas el extractor tiende a inundarse, debido a
que el lfquido no puede fluir hacia abajo, contra el flujo de
gas. En ambas casos los espacios libres del extractor se pueden
llenar de 1liquido y , entonces, una porcidn de liquido es
arrastrada por la corriente de gas.

En la figura 2.15 se muestra una grafica de eficiencia
contra velocidades del flujo de gas, para un extractor del tipo de
malla de alambre entretejido.

Las cafdas de presidn en estos extractores depende de la
carga del lfquido en el flujo de gas, del disefio del cojinete y de
la velocidad del gas, pero generalmente no es mayor que 1 pg. de

agua.
2.6.3.8 Extractor de canales escalonado.
En estos extractores el gas conteniendo liquido es impactado

contra la superlicie, figura 2.160, el liquido se adhiere y coalece
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Figura 2.15 .- Eficiencia de un extractor de malla de
alambre.

posteriormente. Si el volumen de liquido contenido en la corriente
es grande, o las gotas de liquido son muy pequefias, varios canales
pueden requerirse para remover satisfactoriamente Llas gotas de
liquido.

Cuando se cambia de direcidn, debido al impacto de la
corriente; la inercia provoca que las gotas continuen en la
direcidn original del flujo.

2.6.3.4 Extractores de niebla tipo centrifugo.®
La fuerza centrifuga es uno de lous mecanismos mas eficientes

para sSeparar gotas de 1liquide de 1la corriente de gas. La
eficiencia de este método es proporcional a la velocidad del gas.

2.6.3.7 Extractor de niebla tipo cicldnice.®

Este Lipo de extractor, consiste en un conjunto de pares de
tubos concéntricos, c¢omo los mostrados en la figura 2.17, mostirado



Figura 2.16 .- Extractor de canales escalonados

en un recipiente como se indica en la figura 2.18. El volumen
de tubos concentricos dependen del gasto del gasto de gas que se
v# a manejar.

Los tubaos concéntrico estin provistos de entradas
tangenciales para el gas. Las partes inferiores de estos tubos es
cdnica y tiene descargas para las partfculas de liquido separadas,

El gas entra tangencialmente al espacio anular entre los dos
tubos, moviéndose en espiral hacia abajo. Las particulas de
liquido en la corriente de gas son conducidas, por la fuerza
centrifuga, hacia las paredes del tubo en donde se recolectan y se
arrastran hacia et fondo por el gas. Estas particulas se descargan
a través de la salida localizada en el tondo de los tubos. £l gas,
libre de impurezas, sale a traves del tubo inferior.

La velocidad del rlujo de gas en este tipo de extractores es
critica. Cuando la velocidad disminuye abajo de un cierto valor,
la eficiencia se abate rdpidamente y si1 la velocidad aumenta, ila
cafda de presidn a traves del extractor tambien se incrementa.

En algunos equipos de separacidn se han empleado extractores
de niebla del tipo impacto, como el de alambre entretelido,
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Figura 2.17 .- Extractor tipo cicldnico.
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ENTRADA DEL GAS
TUBOS CENTRIFUGOS
DESCARGA DEL LIQUIDO
SALIDA DEL GAS SECO

2800

Figura 2.18 .-~ Conjunto de extractores cicldnicos.

delante de un extractor tipo cicldnico, con resultados
satisfactorios. El extractor de alambre entretejido actuda como
aglowmerador de gotas pequefias de liquido, las cuales son
posteriormente eliminadas en el extractor tipo cicldnico.
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2.6.3.8 Purificador de alta eficiencia.

51 la corriente de gas que acarred liquido fluye en upa forma
circular a suficiente velocidad, la fuerza centrifuga lanza las
gotas de liquido contra las paredes del dispositivo, figura 2.19.
Posteriormente las gotas de liquido son drenadas hacia la seccidn
de almacenamiento de liquido. Este tipo de extractor
generalmente utilizados en rectificadores de gas.

son

2.6.4 Seccidn de almacenamiento de liquido.

DPebido a la diferencia de densidades entre el gas y liquido y
por efecto de 1la gravedad, el 1lfi{quido que es separado en la
seccidn de separacidn primaria se deposita en el fondo de la
vasi ja, a ésta seccldn de la vasija se denomina seccidn de
almacenamiento de liquido. En la seccidn de almacenamiento de
liquido se proporciona un tiempo de retencidn adecuado al liquido,
para que permanezca en el interior de la vasija, logrando as{ que
alcance un cierto equilibrio entre el liquido y el gas. Por lo
tanto, el gasto de liquido que es tratado por el separador es
inversamente proporcional al tiempo de retencidn; si el tiempo de
de retencidn diminuye, aumenta la capacidad de tratamiento pero
disminuye la eficiencia de separacidn, Algunos tabricantes
recomiendan t.iempos de retencidn para que sus equipos trabajen

eficientemente.!

Presidn de Tiempo de
trabajo. retencidn.
(lb/pgz) segundos.
0-600 60
600-1000 50

> 1100 30

La seccion de almacenamiento del liquido debe tener cierta
altura de tal forma que la corriente de gas que entra al separador
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Figura 2.19 .- Purificador de alta eficiencia.

no arrastre liquido contenido en la seccidn hacia el extractor de
niebla.

2.6.5 Dispositivos reductores de turbutencia?
Es conveniente incluir un rompedor de turbulencia para
prevenirla cuando la valvula de descarga de liquido se abra; ya

que la turbulencia arrastra una cantidad de gas separado del
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liquido a la salida de este udltimo, incorporandose nuevamente al
liquido. También para que se lleve a cabo el asentamiento de la
partfcula y se incremente 1la estabilizacidn del aceite es
recomemdable colocar rompedores de espuma, los cuales son
simplemente placas paralelas inclinadas que ayudan a coalecer a
las burbujas que forman la espuma eh la interfase gas—liquido. La
espuma tambien puede ser estabilizada con la ayuda de agentes
quimicos, suministrandolos a la entrada del separador para que se
distribuya en 1la interfase gas—liquido.

Z.6.6 Controles utilizados en um separador.>

Cada separador en un sistema de separacidn en etapas, tiene
dos puntos de control de preoceso; los cuales se muestran en la
figura 2.20 :

= Control de nivel del lfquido
- Control de presidn.

2.6.6.1 Comtrol de mivel de liquido.

Un separador tiene un sistema de control que mantiene su
nivel de 1liquido constante regulando el flujo que sale del
reciplente. La funcidn del sistema es abrir la valvula de control
de nivel cuando éste sube, de tal forma que una mayor cantidad de
lfquido puede fluir hacia fuera del recipiente; y cerrar }a
valvula de control cuande el nivel baja, de esta manera una
cant.idad menor del liquido sale del separador. Un controlador de
‘nivel es el “cerebro” del sistema de control. Este detecta
cambios de nivel en el flotador, y transmite una sefial neumatica a
la v&lvula de control para abrir o cerrar segdn sea necesario, y
en esta forma mantener el nivel bajo operacidn narmal

El controlador de nivel tiene dos dispositivos los cuales son
ajustados manualmente por el operador: un punto de referencia, el
cual regula la altura del liquido en el recipiente; y una banda
proporcional que controla la sensibilidad del sistema de control

El punto en el que el operador ajusta cada uno de estos
dispositivos de control, puede explicarse de una manera mas clara
si se considera el sistema de control en términos de sus
funciones: abrir la vdlvula de control cuando el nivel sube, vy
cerrarla cuando este baja.

El punto de referencia, es generalmente ajustado para
mantener el nivel de liquido al rededor del punto medio en el

los
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Figura 2.20 .- Controles en un separador
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nivel dptico. Sin embargo si el flujo de gas que sale del
separador se incrementa, puede ser recomendable bajar el nivel vy
proporcicnal un mayor volumen en el recipiente de espacio para el
gas.

La banda proporcional regula el movimiento de la valvula de
control cuando hay un cambio en el nivel de liquido.

Con un ajuste bajo de la banda proporcional, por ejemplo con
un 102, un cambio pequefio en el nivel causa como consecuencia un
movimiento amplio de la valvula de control de nivel. Un nivel alto
de unas cuantas pulgadas, da como resultado que la valvula de
control de nivel se abra completamente; y a una pequefia caida en
el nivel, provoca que la valvula de control de nivel se cierre
totalmente. El efecto neto es que el flujo de liquido a traves de
la valvula de control de nivel es muy alta o bien, muy bajo. S{ el
1{quido se descarga a otro separador, entrard al recipiente en
baches; provocando dificultades en el control de nivel.

Un ajuste alto de la banda propocrcional, requiere un mayor
cambio en el nivel de liquido para abrir o cerrar 1la valvula de
control de nivel. En una posicidn de 100%, el nivel debe elevarse
a la parte superior deli Trflotador antes de que la valvula de
control esté totalmente abierta; y el nivel debe caer al fondo del
flotador, antes de que la vidlvula de control de nivel esté
completamente cerrada. Un ajuste bajo de la banda proporcional, da
como resutado un nivel aproximadament.e constante y un gasto de
f'lujo con variaciones y un gasto de flujo mds o menos constante.

Es generalmente conveniente mantener un gasto de flujo
moderadamente constante en todos los separadores excepto en la
etapa final. As{, un ajuste z2lto de la banda proporcional 50 a
75%), resulta usualmente en un ritmo de flujo y un nivel mads o
menos constante en el separador.

S1 la corriente del pozo que entra al separador de la primera
etapa fluye en baches, es necesario ajustar la banda proporcional
en un valor aproximado de 25X, para prevenir f'lujos repentinos e
inadecuados de liquido.

2.6.6.2 Control de presidn de operacidn.

La cantidad de aceite crudo producido a partir de un s)stema
de separacidn en etapas, es afectado significativamente por las
presiones de op eracidn de los separadores del sistema. En algunos
casos, las presiones de los separadores son [fijadas por otras
consideraciones del proceso, tales como el mantenimiento de la
presién a un nivel suficiente para el suministro de gas
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combustible al sistema. S{ el gas de los separadores fluye a las
compresoras, éstas pueden requerir una presidn de succidn
para mantener el volumen de gas que fluye hacia ellas.

La presidn en un separador, es controlada por un regulador de
flujo de gas que sale de la vasija. El sistema generalmente
incluye un controlador y una valvula de control. El contolador
detecta 1la presidn dentro del separador y envia una seftal
neumatica a la vdlvula de control para que abra o cierre,
permitiendo el flujo de gas en la cantidad necesaria para mantener
la presidn en el punto de referencia del controlador. Este es
ajustado por el operador a la presidn que se ha establecido que
debe funcionar el separador.

Antes de continuar con el andglisis del sistema de control, se
revisara el objetivo principal de un sistema de separacidn en
etapas. La corriente de los pozos que entran al sistema, es una
mezcla de hidrocarburos que pueden ser agrupados en gas, gasolinas
y aceites combustibles. Independientemente del ndmero de
separadores y de las presiones a las que operan, la mayoria de los
hidrocarburos agrupados como gas salen de los separadores por las
lineas de descarga del gas; y casi el 100% de los hidrocarburos
que integran el aceite combustible fluyen hacia afuera por Ila
parte inferior de los separadores para dirigirse al tanque de
almacenamiento. En esta forma, los hidrocarburos que componen las
gasolinas, son los que se ven afectados por el numero de los
separadores y sus presiones de separacidn. Siempre se desea que
los separadores operen de tal forma que una minima cantidad de
gasolinas, sean conducidas en la corriente de gas que salen de los
separadores.

minima

2.7 VYentajas y desventajas de separadores bifasicos.? ®

Para facilitar la seleccidn del tipo de separador mis
adecuado, de acuerde con las caracteristicas de los fluidos a
mane jar, se dispone de la tabla 2.1 en que se presentan Llas
ventajas y desventajas de los separadores mencionados para
diferentes condiciones de operacidn.

2.8 Seleccidm de uwn separador.

EL siguiente procedimiento puede ser usado cuando
se selecciona un separador para una aplicacidn en. particular :
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1.- Determinar cada uno de los diversos didmetros y forma de la

vaslija para la capacidad de gas y ifquido. Seran
consideradas las condiciones de operaciodn presentes y
futuras.

2.~ Comparar el costo.

3.~ Determinar ia forma de la vasija que permita la mejor
instalacicdn en particular. Se considerara el espacio,
monta je, facilidad de acceso y mantenimiento externo.

4.~ Determinar s1 el costo total es afectado por la instalacidn
de la forma seleccionada.

5. Determinar si las condicones inusuales en la corriente del
pozo (espuma, arena, etc.), difucultaran ia operacidn vy

mantenimeinto de la vasi ja seleccionada.

6.—- Considerar que no estdn incluidos en los requerimientos de
diseffo equipo extra como : calentadores para parafinas o
hidratos, rompaedores de espuma etc., que puedan
incrementar el costo o dificultar la operacidn .

Este método de selccicn es una excelente regla de campo, el
cual incluye la mayorfa de las condiciones de operacidn posibles.
En muchas ocasiones, una precisa evaluacidn de ingenierfa mostrara
que el separador con el menor costo inicial no siempre es la
solucidn m#s economica.
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Horizontal| Vertical. Esférico

Eficiencia de separaciodn. 1 2 3
Establlizacion de rluidos
separados. 1 2 3
Adaptabilidad a variaciones
de condiciones (cabeceo). 1 2 3
Flexibilidad de operacidn
Ca juste de nivel de liq.D. 2 1 3
Capacidad (mismo dismetrod. 1 2
Costo por capacidad de
unidad. 1 2 3
Manejo de materiales extrafios 3 1 2
Mane jo de aceite emulsionado. 1 2 3
Uso portatil 1 3 2
instalacidn.

-~ Plano vertical i 3 2

— Plano horizontal 3 1 2
Facilidad de inspeccidn. 2 3 b
Inspeccidn y mantenimiento. 1 3 2
1. M#*s favorable 2. Intermedio 3. Menos favorable.

Tabla 2.1. Ventajas y desventajas de separadores bifdsicos.
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CAPITULO 3

FUNDAMENTOS DE LA SEPARACION
GAS-LIQUIDO

3.1 Fuerzas participantes en el procesc de separacicn®

Para que una parti{cula pueda moverse a través de un wmedio
gaseoso, es necesario que exista una diferencia de densidades y
la participacion adecuada de las siguientes fuerzas:

3.1.1 Fuerza externa.

La fuerza externa que actua en el casc de la separacidn puede
ser la fuerza de gravedad, la fuerza centri{tuga , o el impacto.

3.1.2 Fuerza de fletacidn.

Esta fuerza actua paralelamente peroc en sentido contrario, es
decir, &s una fuerza de empuje.

3.1.3 Fuerza de rozamiento.

Se opone al movimiento y actua en el mismo sentido que 1la
fuerza de flotacidn.
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3.2 Mecanismoz de separacion.

Entre los mecanismos de separacidn que mds se presentan en la

separacidn gas—liquido se encuentran :

- Asentamiento por gravedad.

— Separacidn inercial <centrifugad.
- Separacidn por impacto.

En las instalaciones petroleras raramente actda un solo
mecanismo de separacidn, generalmente predominan uno, aunque los
wmecanismos antes mencionados se presentan dentro de la vasija de
separacidn.

3.2.14 Asemtamiemto por gravedad.

La separacidn por gravedad (asentamiento por gravedad>, es el
mecanismo de separacidn que mds se utiliza, debido a que el equipo
requerido es muy simple. Cualguier seccidn ampliada en un sistema
de flujo, actua como asentador por gravedad de las gotas de
liquido suspendidas en una corriente de gas.

Si el rlujo de gas es vertical ascendente (separador
vertical?, las particulas de liquido que descienden por la accidn
de la gravedad, se aceleran hasta que la fuerza de arrastre se
balancee con la fuerza gravitacional. Posteriormente, las
particulas contindan cayendo a una velocidad constante, conocida
como la velocidad de asentamiento, velocidad terminal o velocidad
inicial.

La interpretacidn fi{sica de la velocidad terminal para una
gota de lfquido de cierto diametro, indica la velocidad maxima gque
debe de tener el gas, para permitir que particulas de ese didmetro
o mayores sean separadas de la corriente de gas y se depositen.

3.2.1.1 Determinacidn de la velocidad terminal.”

l.a velocidad terminal se puede obtener estableciendo un
balance de fuerzas que actudan sobre una partfcula de liquido,
dentro de una corriente de gas.

Considerando una particula de masa m, moviendose a tLrdves de
un fluido, en este caso gaseosa: figura 3.1, se tiene 1lo
siguiente :
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Fuerza total actuando Fuerza uerza de uerza de
- - -
sobre la particula externa empu je rozamiento
O sea,
FL = Fex = Fe = Fr 3.1

S1 1la acelaracidn de la partfcula debido a la fuerza

resultante es —%%— , se tiene :

mp dv -
Fo = 2B &F ) 3.2

La fuerza externa (fuerza de gravedad) puede expresarse, como
el producto de la masa de la particula por su aceleracidn debido a
esta fuerza:

Fex = —m%%-L 3.3

La fuerza de empuje (fuerza de f'lotacion) por el principio de
Arquimides, es igual al producto de la masa del fluido que
desplaza la particula por la aceleracidn debido a la tuerza
externa. El volumen de la particula y por consiguiente del fluido
desplazado es m/pp siendo pp la densidad de la particula y, por lo
tanto, la masa del Tluido desplazado serd m/pplp, siendo p la
densidad del fluido

mp ap B
Fe = BoES C3.4)

La fuerza de rozamiento (fuerza de friccion) es:
rv2pg Ap .
Fr = —E— €3.5>

Siendo £ un coeficiente adimensional de rozamiento y Ap el
area proyectada de la particula sobre un plano perpendicular a la
direccidn del movimiento de la misma.

Sustituyendo las ecs., 3.2, 3.3, 3.4 y 3.5 en la ec. 3.1
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Fig. 3.1 .- Diagrama de cuerpo libre de una particula de
liquido.

Resolviendo para dv-dt :

dv poap rv3pgan ¢
aT " A T 5 T —m— 3.7

Ya que la aceleracidn de la particula es debido a la grevedad
y conslderando que la particula es estérica y rigida : su area es
Ap = d% 4 ; SUumasa es m = n® dg pp 76 y la aceleracidn es
ap = g,
Por lo tanto :
dv P £ vZ pg m dp? 6
=g (1 - 1 - <3.8>

dt =13 8 n pp dp?
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Simplifricando y ordenando:

dv P> = P 3r pev?
a tft 1 T T e 3.9>

Cuando dvsdt = 0, la fuerza de rozamiento se equilibra
exdctamente con la aceleracidn producida por la fuerza de gravedad
y, la particula caerd a velocidad constante, quedando:

€ Cop —pg> ¢ dp - 3 1 v2gp = 0 3.10>

Resolviendo para v :

v = / 4 dp g Cpp ~ pa? €3.11)
3f po

La ec. 3.11 es la ecuacidn general para determinar la
velocidad de asentamiento o velocidad terminal de una particula de
liquido que viaja dentro de una corriente de gas.

Donde:
r = r(NRe).

El coeficiente de arrastre f, se puede calcular de la
figura 3.2, donde se grafica contra el parametro adimensional
Numero de Reynolds NRe.

Donde:

Vi _dp _pq
NRe = Tio (3.12>

3.2.1.2 Leyes de asentamiento por gravedad.”*

Como en la ec.3.12 se desconoce el didmetro y la velocidad de
la particula, consecuentemente el factor de friccidn ', se deben
de aplicar las leyes que rigen el asentamiento por gravedad, ésto
es, selccionando el didmetro de particula de liquido que es
separado en la seccidn de separacidn secundaria y conociendo el
rango de Numero de Reynolds, se determina la velocidad terminal de
la partf{cula con la ecuacidn correspondiente.
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Ley Limitacidn Factor [ Erp
Stoke
df Cp - >
v._-i_fai_f.i_ NRe < 1.0 12%5 —_—
Hg
Intermedia
0.183 g% 71 gpt- it 18.6 6 %
Vim o - 1.0 < NRe < 500 'EE;o.o
0.71
(po— pg)
pg@: 45
Newton
€ dp
Vi = 1.7¢ 500 <NRe< 200000 0.448 18 =
- <po- P!) ]D.B
Po

Tabla 3.1. Leyes de asentamiento por gravedad.

Unicamente para las ecuaciones anteriores las unidades son las
siguientes : dp [pie), po llh/pieal, Po llb/pienl, Hg (lbspie segl
€ = 32.2 pie/seg’.

Otros autores 2

é8to es:

proponen un factor de friccidn £t general,

rr o= 2o+ Fpo.s ¢+ 0.3 3.13
El uso simple de la grafica NRe contra © , tigura 3.2, para
predecir ya sea la velocidad de la particula vt o su diametro dp,
implica ensaye y error, debido a que ambos términos estdn
presentes en ambos e jes coordenados. Sin embargo, el término r'NRe?
y f/NRe no incluyen vt o dp respectivamente.Utilizando la figura

3.3, la cual grafica rNRe? contra r/NRe, se evita el cd&lculo
iterativo.
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Entonces, dependiendo del diametro de

establecido,
el valor de la otra incognita,

con el término

§

P15

2

tactor de triceion €.

gooxr  oool  oor o 9 ° e
Nuimero de Reynolds x, 202

Fig. 3.2 .- Grd&fica de £ vs. NRe.

En forma analftica :

Para particulas esféricas :

E ]
FNRe? = e dp> Lpp — pgol

2.979 x 10% po?

Resolviendo para didmetro de la particula dp :

» Ver unidades y nomenclatura al f'inal.

200G LG "6me

la particula dp
el valor de rNRe? puede ser calculado y poder obtener
es decir v,

r7NRe.

<3.132



a [ 2.979 x 10® rNRe? pugZ? ] 173 €3.15>
, =

Pe [pp — po ]

2.885 x 10 2pg [pp = pg 1
£ NRe = €3.163

ps? v

Resolviendo para vt

- 1/3
v = [ 2.885 x 10”2 ug lpp — pgl ]

€3.17>
p: £NRe

Por ejemplo, al conocer el diametro minimo de Jla particula

que no es arrastrada por la corriente de gas, se calcula fNRe? con
el ec. 3.14; posteriormente se lee f/NRe de 1la Cfigura 3.3 vy
se obtiene la velocidad terminal vi de la ec. 3.17.

La ventaja de utilizar la figura 3.3, para la determinacidn de
la velocidad de asentamiento vi de la partfcula con didmetro dp,
es la consideracidn de todos los rangos del Numero de Reynolds vy
no hay necesidad de utilizar las leyes de asentamiento, las cuales
dependen del Numero de Reynolds NRe.

Con la ayuda de un programa de computo’ se puede determinar la

velocidad de asentamiento de una particula Vi con didmetro dp, en
un medio gaseoso como fase continua, figura 3.4.

Algunos trabajos tdcnicos 2, consideran que para propdsito

de calculo debido al efecto de gravedad, se puede separar
particulas de liquido de 100 micras o de tamafio mayor.

Cuando el flujo de gas en la seccidn de separacidn es
horizontal, la velocidad de asentamiento es aquella a la cual las
particulas suspendidas viajan a2 través, de la corriente de gas.

Esta velocidad se puede utilizar para determinar el tiempo de
retencion requerido para que una particula de un determinado
diametro se depasite desde Ja parte superior de la seccidn de
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separacion secundaria hasta la intertase gas—1fquido.
Generalmente, el reingreso de particulas de liquido al gas se
incremente cuando se presenta la turbulencia <(altas velocidades
del gas). Desafortunadamente, la efeciencia de los dispositivos
utlizados en la seccidn de separacidn primaria aumenta con el
incremento de la velocidad, la cual provoca la turbulencia de la
mezcla de hidrocarburos. Por lo tanto, se debera de considerar el
reingreso de partficulas de lfiquido al gas en la eficiencia del
dispositivo utilizado enh la seccidn de separacidn primaria.

3.2.2 Separacidn por fuerza cenirifuga

La fuerza centrifuga que se induce a las particulas de
liquido suspendidas en una corriente de gas, puede ser varios
cientos de veces mayor que la fuerza de gravedad que actuyan sobre
las mismas particulas. Este principio se lleva a cabo en el
separador, tanto en la separacidn primaria como en algunos
extractores de niebla.

Las particulas de liquido colectadas en las paredes de un
extractor de niebla, dificilmente son arrastradas por la corriente
de gas.

Separacidn por impacio.

El mecanismo de separacidn por impacto se presenta en los
dispositivos utilizados en la seccidn primaria de separacidn, y
en los extractores de niebla.

Pe los dispositivos para la extracidn de niebla existentes,
la mayoria utilizan el principio de separacidn por choque. Las
particulas de liquido que viajan en la corriente de gas,
colisionan con obstruccidnes que quedan adheridas.

Se conoce como distancia de paro, a la distancia que una
particula de cierto didmetro viaja a través de un corriente de
gas, hasta que se desvia.
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CAPITULO 4

DIMENSIONAMIENTO DE VASWAS PARA
DOS FASES

4.1 Dimeagsionamiento de separadores de dos tases, 2 ©

El desarrollo gque aquf se presenta, esta basado en las leyes
de asentamiento por gravedad tratatado en el capitulo 3. A
diferencia de otros métodos, el que se propone considera las tres
leyes de asentamiento por gravedad. El método propuesto considera

variables todos sus pardmetros : altura de liquido, longitud
efectiva donde se lleva a cabo la separacidn gas—aceite, longitud
total, didmetro interior, tiempo de residencia; para separadores

horizontales el #ngulo de asentamiento es variable.
El wmeétodo propuesto no considera el didametro de la particula
de liquido a separar una limitante.

4.1.1 Factores que intervienen emn el disefio. ?

Los factores que interviene en forma fundamental en la

capacidad de los separadores de aceite y gas son:

1.~ Las caracteristicas fisicas y quiﬁlcas del aceiLte y gas
que¢ se van a separar.
2.~ La presidn y la temperatura de aperacidn del separador
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3.- El didmetro y la longitud del separador.

4.=- El nivel del ligquido en el separador.

S5.- El numero de etapas de separacidn.

6.~ El disefio y arreglo y de las partes internas del

separador.

7.~ La tendencia del aceite a formar espumas.

8.~ Las condiciones del separador y de sus componentes.

9.~ La cantidad de material sdlido arrastrado por los fluidos

que se van a separar.

En el diseffio para diwmensionar separadores, un factor muy
importante es la experiencia de campo que tenga el ingeniero de
producciocn.

Para dimensionar separadores, es necesario considerar el drea
destinada al separador, ésto es muy importante cuando el separador

se colocars en plataformas costa afuera.?©

En la capacidad de tratamiento de liquido en el separador, ya
sea vertical u horizontal, se debe de considerar principalmente el
disgmetro interno del separador, el nivel de liquido arriba de la
salida del aceite en el separador y el tiempo de retencidn
adecuado para permitir que el liquido alcance el equilibrio.

4.1.2 Factores que afectan la eficiencia de separaciodn.

Los principales factores que afectan la eficiencia de
separacidn gas—-lfquido son :

4.1.2.1 Tamalo de la particula de liquido.

El tamafio de las particulas suspendidas en el t'lujo de gas,
es un faclLor importante en la determinacion de la velocidad de
asentamiento en la separacidn por gravedad y en la separacidn por
f'uerza centrifuga. También es importante en la determinacion de
la distancia de paro, cuando la separacidn es por choque.

La velocidad promedio del gas en la seccidn de separacidn
secundaria, corresponde a la velocidad de asentamiento de una gota
de liquido de cierto didametro, que se puede considerar como el
didmetro base. Téoricamente todas las gotas con diametro mayor que
el didmetro base deben ser eliminadas. En realidad lo gque sucede
es que se separan particulas mds pequefias que el didmetro base,
mientras que algunas mds grandes en didmetro no se separan. Lo
anterior es debido a la turbulencia de flujo, ¥ a que algzunas de
las particulas de liquido tienen una velocidad inicial wmayor que
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la velocidad promedio del flujo de gas.

La separacidn en rlujo horizontal también estd sujeta a los
mismos efectos.

Generalmente se especifican en los equipos de separacidn que
el arrastre no es mayor que 0.1 gal/HHpie’. Una particula de 10
micras tiene tan poco volumen, que puede haber 72000 partf{culas de

liquido de este tamafic por cada pie cubico de gas, sin gque se
exceda la especificacidn aludida.

4.1.2.2 Distribucion del tamafio de la particula de liquido vy
el volumen de lfquido qgque enira al separador.

Estos aspectos estan ligados a la erficiencia de la separacidn.
Para ilustrarlo se puede analizar las siguientes situaciones

Considérese que un separador se instala, para separar un
volumen de liquido de 2000 galones por cada milldn de pie cubico
de gas.

De este volumen de iiquido, 0.5 galones estdn formados por
particulas menores de 10 micras. Si el separador tiene una
eficiencia del 80X para separar particulas menores de 10 micras,
entonces su eficiencia total sera de casi 100%. Sin embargo, si
este mismo separador se utiliza en una corriente de gas, donde el
contenido de liquido es de 20 galones por milldn de pie cubico,
todo formade por particulas de 10 micras, la eficiencia total de
separacidn serd del 8B0x y habrd un arrastre de liquido en el f'lujo
de gas de 4 galones por millon de pie cubico de gas. As( aunque el
separador funcionard bien, no seria el adecuado.

De lo anterior se concluye que, en la seleccidn del equipo
de separacidn para un determinado problema, se deben considerar
como aspectos importantes, la distribucidn del tamafio de la
particula y el volumen de lfiquido que se va a separar.

4.1.2.3 Velocidad del gas..

Generalmente los separadores se diseffan de tal forma que las
particulas de liquido mayores de ciertc didmetro (100 micras, por
ejemplo), se deben separar del flujo de gas en la seccidn de
separacidn secundaria, mientras que en las particulas mdas pequefias
en la seccidn de extracidn de niebla.

Cuando se aumenta la velocidad del gas a Lravés del
separador, sobre un cierto valor establecido en su disefio, aunque
se lncrementa el volumen de gas manejado no se separan totalmente
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las particulas de lfquido mayores de 100 micras en la separacidn
secundaria. Con esto se ocasiona que se inunde el extractor de
niebla y, como consecuencia, que haya arrastre repentino de baches
de liquido en el flujo de gas que sale del separador.

4.1.2.4 Tiempo de residencia.?

En gran parte de los procesos de separacidén gas-aceite, un
tiempo de retencidn entre 30 segundos y 3 minutos se ha demostrado
que causa buenos resultados. Cuando se presentan crudos espumosos
el tiempo de retencicn 1o estiman en 4 minutos como minimo. Sin
embargo, altos tiempos de retencidn aumentan la ef'iciencia de la
separacidn, pero disminuyen la capacidad de tratamiento; por lo
tanto, el ingeniero de produccidn determinara el tiempo de
retencidon considerando las condiciones particulares que se
presenten.

4.1.2.8 Presién de separacidn.

Es uno de los factores mds importantes en el proceso de
separacidn, desde el punto de vista de la recuperacidn de liquido.
Siempre existe una presidn dptima de separacidn para cada
situacidn en particular.

En ocasjones al disminuir la presion de separacidn,
principalmente en la separacidn de gas Yy condensados, la
recuperacidon de liquido en tanque aumenta, figura 4.1. Sin

embargo, es necesario considerar el valor econdmico del incremento
del volumen de lfiquido, contra la compresidn extra que puede
necesitarse para transportar el gas.

La capacidad de los separaderes tambien es at'ectada por la
presicn de separacidn. Al aumentar la presidn, aumenta la
capacidad de separacidn de gas y viceversa.

4.1.2.6 Temperatura de separacicn

En cuanto a la recuperacidn del liquido, la temperatura de
gseparacidn interviene de la siguiente (forma: a medida que
disminuye la temperatura de separacidn, se incrementa La

recuperacicon de lfquido en el separador.
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Fig. 4.1 .~ Presidn de operacidn vs. Produccion de aceite.

Una grarica de temperatura de separacidn contra recuperacion
de liquido, se muestra en la figura 4.2 . Se observa que a una

temperatura de separacidn de 0°F, la recuperacicdn del liquido en
el separador es de aproximadamente 5000 galones por millon de pie
cibico de gas, mientras que el volumen de liquido que se Trecupera
en el tanque de almacenamiento es del orden de 2000 galones por
millon de pie cubico.

As{ pues, es necesario considerar que aunque se tiene la

maxima recuperacidn de liquido en el separador a 0°F, de los 5000
gcalones por millon de pie cdbico se evaporan en el tanque de
almacenamiento 3000. Este vapor generalmente se libera a la
atmdsfera, por lo que se ocasionan grandes pérdidas.

Otros aspectos que hay que considerar para wutilizar baja
temperatura de separacidn, son los siguientes:
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Fig. 4.2 .- Temperatura de =separacicdn vs. Recuperacidn de
liquidos.

a) La separacidn a baja temperatura necesita equipo
adicional de enfriamiento.

b> Se presentan otros problemas de operacidn, tal como la
formacidn de hidratos.

En consecuencia, para obtener 1la temperatura dptima de
separacion, desde el punto de vista de recuperacion de liquidos es
necesario considerar todos los aspectos mencionados.

La temperatura afecta la capacidad del separador al variar
lo= volumenes de fluido y sus densidades. El efecto neto de un
au@ento en la temperatura de separacidn es la disminucicon de
capactdad en la separacidn de gas.

4.1.2.7 Densidad del liquido y el gas

Las densidades del liquido y del gas, arectan la capacidad de
mane jo de gas de los separadores. La capacidad de wmanejo de gas de
un separador, es directamente proporcional a la difterencia de
densidades del liquido y del gas e inversamente proporcional a la
densidad del gas.
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4.1.2.8 Viscosidad del gas

El efecto de la viscosidad del gas en la separacidn, se puede
observar de las ecuaciones para determinar la velocidad del
asentamiente de las particulas de liquido, visto en el subtema
3.2.1.2. La viscosidad del gas se utiliza en el pardametro RNimero
de Reynolds NRE, con el cual se determina el valor del coeticiente
de arrastre. De las leyes de asentamiento, utilizadas para
determinar la velocidad de asentamiento de particulas de cierto
didgmetro, se deduce que a medida que aumenta la viscosidad del
gas, disminuye la velocidad de asentamiento y por 1lo tanto, la
capacidad de manejo de gas del separador.

4.2 Cdlculo dc la capacidad de tratamiemnto de los separadores
bifamicos. 2

El objet.ivo del dimensionamiento es elegir el didametro, la
longitud, la altura del nivel de liquido y el tiempo de retencidn
adecuado para permitir que el liquido alcance cierto equilibrio,
es decir, permitir que la fase liquida no exhiba mds tendencia a
evaporarse.

Ademdas la eleccidn de estos parametros deben de satisfacer
la capacidad para manejar el gas producido a la presidcn y
temperatura de separacidn.

4.3 Separador vertical.

En el separador vertical, se deber# de considerar un diametro
internc minimo para permitir la separacidn de las gotas de liquido
en la corriente de gas.

El tiempo de retencidn del liquido tendrda que ser una
combinacidn del digmetro interno de la vasija y de la altura del
nivel del liquido C(interfase gas—liquido), para poder proporcionar
tratamiento eficiente al liquido.

Como se verd posteriormente, las ecuacicnes para dimensionar

separadores bifdsicos permiten seleccionar varios didametros y
longitudes que satisfagan la capacidad de tratamiento.
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4.3.1 Capacidad de¢ tratamiento de gas.

La capacidad de gas de un separador vertical es directamente
proporcional al drea de la seccidn transversal del separador. La
capacidad de tratamiento del gas no depende de 1la longitud,
aunque un incremento del 50x en la longitud puede aumentar S% en

la capacidad de tratamiento de gas.!

De la ecuacidn de continuidad :

q, e

Vg = —x— <4.1D
ndi.z

A= —_ 4.2

De la ecuacidn general de los gases, para condiciones
estdndar y condiciones de operacidn del separador : ’

Py Qag o Pi9c9

»Rle 4.3
Resolviendo para L P 4 considerando Z2s = 1.0 :
9.9 P, 2, T,
qpo ™ ——prpr— 4.4
.Sustituyendo la ecs. 4.2, 4.3 y 4.4 en la ec. 4.1
q,9 P' err‘
Ve = TP ? .5

Para gue la corriente de gas no arrastre particulas de l{quido
con didmetros menores a dp, la velocidad del gas debe ser 1gual o
menor que la velocidad asentamiento vi de las gotas de liquido,
por lo tanto, si vt = vg, se tLiene :

q,9 Pg 2,T 4

vt =—rﬁ,rﬂ—2 €4.6)
L] " t
Considerando Ta = 520°; Pa = 14.7 lb/pgzabs, con las unidades
propuestas anteriormente y resolviendo para d.
5.995x10™% 2 T, *
2= 9 T 1 4.7

Fi{ vi
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La velocidad de asentamiento Vi, puede ser determinada con el
procedimiento de la figura 3.4

La capacidad de gas de un separador vertical, como puede
observarse de la expresicn 4.7, es independiente de 1la longitud
del separador.

4.3.2 Capacidad de tratamieato de liquido.

En la capacidad de tratamiento del liquido es funcidn
primordial el nivel de la seccidn de acumulacicdn de liquido.

Para separadores verticales, se recomlenda que el nivel maximo
del liquido esté en el rango de una a tres veces el didametro
interno del separador; aunque depende del disefio.

El volumen disponible para el manejo del liquido en un
separador vertical, a la presicdn y temperatura de separacidn, es:

n di? b

Ve = —_— 4.8

Por lo tanto , el gasto del 1liquido a las condiciones
estsndar que el separador puede manejar:

Vi
9™ W T 4.9
Sustituyendo la ec.4.8 en la ec. 4.9 y resolviendo para
di 2h :
L2 -
di “hL = 8.579 gL tr Bo C4.10>

4.3.3 Longitud tapa-tapa.

L.a longitud tapa-tapa de la vasija debara ser determinada de
la geometrfa una vez que el didmetro y la altura del liquido son

conocidos.

En la figura 4.3, se muestra la asignacidn que debe ser hecha
para la seccidn de separacidn secundaria, seccidn de extraccidn de
niebla y almacenamiento de lfiquido.

Para propositos de disefic la siguiente aproximacion ha
domostrado ser util

% Ver unidades y nomenclatura al final.
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SALIDA
DE
GAS

EXTRACTOR DE
NEBLA—]

ENTRADA
DE——-
HlDROCARB‘RO%%

NIVEL
LIQUIDgg_v

> SALIDA DE ACEITE

—> DRENE
4
Fig. 4.3 .- Longitud de vasija.
Loa = [he + d¢ + 40 1/12 €4.11)

Donde di es el didmetro interior minimo para la capacidad
gas.

4.3.4 Relacidn de esbeltez.

de

Se puede demostrar que 1la disminucidn del diametro, reduceel

peso de la vasija y el costo. Sin embargo, cuando se disminuye
didmetro del separador, se incrementa la turbulencia y provoca
problemas antes mencionados . La experiencia ha demostrado que
el disefio del separador depende de la capacidad de gas y si
relacidn de esbeltez (Lowr/d.) es mayor de 4§ ¢ 5, el arrastre
liquido por el gas puede llegar a causar problemas. La mayorifa
los separadores bifasicos son disefiados con una relacidn
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esbeltez Rd de 3 a 4.

Si la relacidn de esbeltez es grande, disminuye el costo de la
vasija. En los separadores verticales cuyo dimensionamiento
depende de la capacidad del liquido, es comy¥n elegir relaciones de
esbeltez no mayores de &, para permitir que la altura del 1liquido
en la seccidn de almacenamiento de liquide este en razonable
nivel. Elecciones de 3 a 4 son comunes, aunque fuertes
restricciones pueden provocar la eleccidn de menores relaciones de
esbeltez.

4.4 Procedimiento para dimensionar separadores verticales
bifswicos.

1.~ Determinar la velocidad terminal vi., figura 3.4 .

2.- Obtener el didmetro minimo para el gasto de ¢gas
proporcionado. Ec. 4.7.

3.~ Efectuar combinaciones de disametro interio di y altura
de liquido hL para varios tiempos de residencia del
aceite tro, que satisfagan el gasto de 1i{quido
proporcionado.

4.~ Determinar la longitud tapa-tapa.

5.—- Obtener las correspondentes relaciones de esbeltez.

6.~ Seleccionar aquellas que se encuentren en el rango de 3
a 4.

7.= Graficar resultados.

En la figura 4.4 se wuestra el diagrama de flujo para
elaborar un programa de computo.

4.5 Ejemplo.

Determinar y selecclopar las vasljas para separar una mezcla
de hidrocarburos con los siguientes datos :

Gasto de gas = 10 x 10°® (pie®sdfa 1 @ c. estandar.
Densidad relativa del gas = 0.6 [(aire = 1.0 ]
Gasto de aceite = 2000 (bl~-dia 1

Densidad del aceite = 40 ©API
Presidn de operacidn = 1000 [lbrpg? 1

Temperatura de operacidn = 60 °F.
Digmetro de la partfcula de liquido = 100 micras.

- 62 -



SeRedppP
Ts, fo. Vs

Subrutine
Velocided
Fig. 3.4

di min.
capacidad

de gas
Ec. 4.7

di (J)>ai min

@

ke (J)
Ee. 4.10

|

Lss (J) Ec4l)

Rd (v)

di{J) i m(y)

-~ Dimensionamiento de vasi ja vertical hit'dsica.



Selucion.

A partir del procedimiento para dimensionar separadores
bifdsicos verticales y de un programa de cdmputo :

dp = 100 micras.
vt = 0.300427 {pierseg 1]

Didmetro minimo para la capacidad de gas = 29.5890 (pg.]

Capacidad de tratamiento de liquido.

tro di 11 Lan Rd

(min. ] [pg. 3 (pg. 1} [piel

2.0 29.59 49.33 9.93 4.03
41.59 25.07 7.89 2.28
53. 59 15.10 7.06 1.58
63. 59 10.08 6.64 1.21

4.0 29.59 °9.07 14.053 §5.70
&1.39 50.18 9.98 2.88
53.39 30.20 8.32 1.86
65. 59 20.16 7.48 1.37

6.0 29.59 148. 60 18.18 7.37
41.59 75.22 12.07 3.48
53.959 43. 30 9.57 2.14
698. 59 30. 24 8.32 1.52

Los anterijores resultados son graficados en la figura 4.5, por
lo tanto, un separador de 42 pg. X 12 pie con un tiempo de
retencidn de 6 min., cumple las especificaciones, o© también un
separador de 36 pg. x 11 pie con 4 min. de tiempo de retencidn.

4.6 Separador horizontal.?-?

4.6.1 Capacidad de tratamiento de gas.

De la ecuacidn de continuidad y apartir de la figura 4.6, la
velocidad de asentamiento de las paticulas de lfquido es

vi = lgggitue ce.12>
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T 8 [} 10 1} 12 13 19
LONGITUD TAPA = TAPA (ple)
Fig. 4.5 .- Separador birdsico vertical.

El término longitud de la expresidn anterior, es la longitud
que deben de recorrer las gotas de liquido de determinado diamétro
para que alcancen la interfase gas—liquido. El término tiempo es
el tiempo de retencidn del gas, necesario para que las gotas de
liquido se depositen en la interfase gas-liquido,

Por 1o tanto, se tiene :

di -hr
Vi =—r5E o €4.13>

vt, indica la velocidad que deben de tener las gotas de
1iquido para que puedan depositarse en la interfase gas-liquido.
Por otro ltado, considerando la velocidad del gas como

longitud
vo = —pofo— 4142
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Fig. ¢.6 .- Dimensiones de un separador horizontal bifdsico.

La longitud en la ec. 4.14, es la longitud efectiva que debe
de recorrer el gas desde la entrada en 1la parte superior del
separador horizontal al extractor de niebla, figura 4.6 :

ve = i .15
Resolviendo para trg en la ec. 4.13 y sustituyendo en la ec.
4.18, se tiene:

Lef cos & Vi €4.16>

-
Vo L= nL

Entonces, el tiempo de retencidn del gas debe ser el
necesario para que las partfculas de liquido mayores al didmetro
dp, el cual se establece que es separado, alcancen la interfase
gas liquido.

De la ecuacidn de continuidad :

q, = Vo Ar 4.17>
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Ar es el srea libre de rlujo de gas representada en la fligura

4.7, y Se expresa de la siguite maneral® ;

siosfi<o.s

Lz
n di [} o x2-x*3°-% _ ang coscx2

Ar = —_ " — <4.18>

$10.8<NMs1.0:

n di?® el Zayt40.8 -
Af = - [ Cx“=x*> + Ang cos C-x) ] 4.19)
n n
Donde :
x m 1 — 2hy
1

Empleando la ecuacidn de estado para gases reales, se puede
transformar el gasto de gas de las condiciones de flujo a las
condiciones estindar de presidn y temperatura :

Resolviendo para qqs, 2 = 1.0 :

P. Ts
f q
9. = —ZrPs—IT 9f “.20

Sustituyendo la ecs. 4.16 y 4.17 en la ec. 4.20 :

P. T. Lef cos 6 vt
Ao ™ “ZFrTe P —Tar = ECy — Af .20

La velocidad de asentamiento vi. de las gotas de liquido, se
puede obtener con el procedimiento de la figura 3.4. Por otra
parte, la densidad del gas a condiciones de separacidn es

_ _2.702 Pt .
p, = Sl ¢4.22>

Por lo tanto :
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Fig. 4.7 .- Seccidn transversal de un separador horizontal.
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o < 2T €t.23

Sustituyendo la ec. 4.23 en 4.21, se tiene:

[ Ts Lef cos © Af
G, = TP Tdo=wiT v <s.24>

Considerando las condiciones estandar, es decir, Ps=14.7 lb/;:ug2

y Ts = 520°R ; y con la figura 4.7 se tiene :

. di 2 2di
St TR TOFS
hL

Para 0 < —g7 5 0.5 :

9. =Gl Pyt Let cos o di
ag

S e vi Af <4.25

Resolviendo para Lef di :

Qeg 20 C 1 + % ’
Let di = C4.26>

Cl pgf cos O vi Ar

Donde :

(xZ—x*)0-5 _ ang casCx)
Al = 14 = _ﬁn

St 0.5 < f= s 1.0, se tiene :

q. = Ct Pot Lef cos o du

oo i S e Vi Ar .27

Resolviendo para Ler du

qeg ?g €1 + X D
Lef dv = <4.282

Cl pgf cos © ve Af

Donde

Ar = [_ ¢x2-x*459-% _ ang cos(—x)]
™ n
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y
C1 = 148065

4.6.2 Capacidad de tratamiemto de liquido.

Como se muestra en la figura 4.7, el volumen ocupado por el
liquido en la seccidn de almacenamiento de liquido de un separador
horizontal estd dado por

Vi = AL Lef C4.29)

La capacidad de l1liquido q,, ., S€ expresa como :

. = BET <4.30>

Sustituyendo la ec. 4.29 en la ec.4.30 :

AL Laf
Ay ™ “Fotro— C4.31)

Sustituyendo en la ec. 4.29 el valor AL, que es el 4rea
transversal ocupada por el liguido en el separador horizontal,
y resolviendo para Let di% :

fara la condicion O < —%% £ 0.9 :

qstL Bo tro

Let di 2 = €4.32>
1.308 AL
Donde :
aL = |- Z-x*32% | _ang cosCx)
1a} n
Para la condicidn 0.5 < IR < 1.0
sL Bo tr
Let di2 » —2 ° €4.33)

1.398 AL

Donde :
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AL = P"o - (xZ-x*>°-% - _ang cos(-x)]
n n

4.6.3 Longitud tapa-tapa.

Al igual que los separadores verticales la longitud
tatapa-taoca se determina posterior al conocimiento de la longitud
efectiva C(Lef).

Para separadores horizontales, se tiene :
Para capacidad de gas :
Les = Ler + 1 C4.34)

Para capacidad de lfquido :

Les = —& Let 4. 35>

4.6.4 Relacion de esbeltez.

La relacion de esheltez explicada en el subtema 4.6.4 para
separadores verticales, es también valida para separadores
horizontalies; es decir, en la mayoria de los dimensionamientos se
recomienda que la relacidn de esbeltez (Rd) se encuentra entre el
rango de 3 a 4.

4.7 Procedimiento para dimensionar separadores horizontales
bifdsico. 2

1.- Determinar la velocidad terminal vi, figura 3.4.

2.— Calcular valores de diametro interior dv. y valores de
longitud efectiva Lef para varios hL-sd:, que satisfaga
1a capacidad de tratamiento de gas. Ecs. 4.26 y 4.28,

3.- Calcular valores de didmetro interior d. y longitud
efectiva Ler, que satisfagan el gasto de liquido
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proporcionado para varios tiempos de residencia tre y
varios hrsdi. Ecs. 4.32 y 4.33.
4.- Determinar la longitud tapa-tapa para las capacidades de
€as y liquido. Ecs. 4.34 y ¢4.35
3.~ Graficar resultados.
6.- Seleccionar los separadores cuya relacidn de esbeltez
egté entre 3 y 4.

En la figura 4.8, se muestra el diagrama de flujo para
elaborar un programa de cdmputo.

4.8 Ejemplo.

Determinar y seleccionar las vasijas para separar una mezcla
de hidrocarburos con los siguientes datos :

Gasto de gas = 10 x 10® ([pie®sdia ] @ c. estandar.
Densidad relativa del gas = 0.6 [aire = 1.0 1}
Gasto de aceite = 2000 (blsdfa )}

Densidad del aceite = 40 ©API
Presidn de operacidn = 1000 (lb/pg?

Temperatura de operacidén = 60 °F.
Didmetro de la particula de liquido = 100 micras.

Angulo de depdsito = 485°
Solucidn.

A partir del procedimiento para dimensionar separadores
bifdsicos horizontales y de un programa de cdémputo :

dp = 100 micras.
vt = 0.300427 (pierseg )

Capacidad de tratamiento de gas

hr./de Lef de Lss Rd
[pie 1 (pg.1} Epiel

0.30 4.0 24.15 6.01 2,99
5.0 19.32 6. 61 4.11
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6.0 16.10 7.34 S5.47
7.0 13.80 8.185 7.09
0.40 4.0 24.71 6.06 2.94
5.0 19.76 6.65 4.04
6.0 16.47 7.37 5.37
7.0 14.22 8.18 6.95
0.30 4.0 25.80 6.15 2.86
5.0 20. 64 6.72 3.901
6.0 17.20 7.43 5.19
7.0 14.74 8.23 6.70
0.60 4.0 27.62 6.30 2.74
5.0 22.10 6.84 3.72
6.0 18.42 7.53 4.91
7.0 i5.78 8.32 6.32

Estos resultados son graricados en la figura 4.9. Un separador
de 24 pg- X 7 pie con un nivel de aceite con respecto al
diametro interior de 0.6, cumplira las especificaciones
establecidas.

Capacidad de tratamiento de liquido

tro hordi Leam di Rd
fmin. ) [pie) (pe. }
2.0 0.4 &6.67 44.00 1.82
8.00 40.17 2.39
9.33 37.19 3.0t
10.67 34.79 3.68
0.5 6.067 38.03 2.10
8.00 34.72 2.77
9.33 32.14 3.48
10,67 30.07 $.20
0.6 6.67 33.98 2.35
8.00 31.02 3.10
9.33 28.72 3.90
10.67 26.86 4.77
3.0 0.4 6.67 53.89 1.48
8.00 49.19 1.95
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9.33 45.59 2.46

10. 67 42.60 3.00
0.3 6.67 46.58 1.72
8.00 42.92 2.26
9.33 39.37 2.83
10.67 36.82 3.58
0.6 6.67 41.61 1.92
8.00 37.99 2.83
9.33 35.17 3.18
10.67 32.90 3.89
4.0 0.4 6.67 62.23 1.29
8.00 S6.80 1.69
9.33 82.59 2.13
10.67 49.19 2. 60
0.5 6.67 853.78 1.49
8.00 49.10 1.96
.33 45.46 2.46
10. 67 42.52 3.01
0.6 6.67 48.05 1.66
8.00 43.86 2.19
9.33 40. 61 2.76
10.67 3v.99 3.37
Estos resultados son graficados en la figura 4.10. Un

separador de 31 pg. x 8 ple y 2 min. de tiempo de residencia, de
35 pg. X 10 pies y tiempo de residencia de 3 min. y un separador
de 37 pg. x 11 pies y 4 min. de residencia satislfacen los
requerimientos establecidos, cuando el nivel de aceite con
respecto al diametro interior es igual a 0.4.

4.9 Espesor de pared ¥ Peso de la vasija.®

Después de seleccionar el diametro interno apropiado, es
necesario seleccionar el espesor de la vasija del separador capaz
de soportar la presion interna.

De acuerdo a especificaciones AIHE, la ecuacidn basica para
calcular el espesor de pared de cuerpos cilindricos est# dada por:

t = s =uTsF 4.306>

st dex = 2r + 2t C4.37>
Por lo tanto, sustituyendo la ec. 4.37 en 4.36 se tiene :
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Fig. 4.8 .- Precedimiento para dimensionar vasijas horizontales
bifdsicas.
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Fig. 4.9 .- Capacidad de gas de un separador horizontal
bifasica,
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Fig. ¢4.10 .- Capacidad de 1liquido de un separador bit'dsico

horizontal.



P dex t

L & —orSEFTUTIPY

(4.38)>

Donde :

t.. - Espesor de pared de un cuerpo cilindrico (pgl.
r.— Radio interior de la vasija.(pg 1.
dext. - Diametro exterior L[pgl.

P. - Presidn maxima de trabajo {lb-pgZ).

S.~ Maximo esfuerzo permisible [1bspgZl.
E.=- Eficiencia de la junta ladim].

Campbeli'”? recomienda tomar el 25% de la resistencia a la
tensidon del acero comin, para efectos de calculo del wmaximo
esfuerzo disponible (S) y 25% de eficiencia (E> para juntas de
doble soldadura, de t.al manera que :

Resistencia a la tensidn = 55000 1lb/pg?

S = 13750 lbspg?
E = 0.85

ElL peso de la vasija podra ser determinado dependiendo
de sus partes internas: la ec. 4.39, podrd ser usada para
determinar aproximadamente el peso de 1la vasija por pie de
longituad sin considerar las partes internas.

¥vaas = 9.80Cdit * %) pm Lss (1b ) <4.39>
Donde :

pm, - Densidad del wmetal considerada comp 450 1brpie®

4.10 Factor de volumen del aceite CBo)>.'!

El factor de volumen del aceite (Bo), puede determinarse
mediante andlisis PVT del fluido en estudio, también puede
obtenerse a partir de constantes de equilibrio o por correlaciones
péblicadas. Sin embargo deben hacerse algunas aclaraciones:

a) Los factores de volumen del aceite, se obtiene
ceneralmente a partir de andlisis PVI a la temperatura
del yacimiento, la cual difiere de las temperaturas de
separacion.

b) Los factores de volumen del aceite generalmente se
obtienen en laboratorio por un proceso de liberacidn
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diferencjial, mientras que el proceso en el separador es
mds seme jante a un proceso de liberacidn instantaneo. Si
éste es el caso, Moses'? propane una ecuacidn la cual
corrige éste error; donde menciona que la curva del
factor del volumen del aceite obtenida de una separacidn
diferencial, se debe de corregir de la siguiente manera:

Bo = Bod -poli® <4.40d

Donde:

Bod, barriles de aceite a una presidn de yacimiento que
no sea la presidn de burbujeo, requerido para

producir 1 barril de aceite residual a 60°F,
cuando se lleva a cabo 1a liberacidn difterencial a
la presion atmosférica.

Borb, barriles a la presidn de burbujeo, requerido para

producir 1 barril en el tanque a 60°F, cuando la
liberacidén flash se lleva a cabo de condiciones de
separacicén a condiciones de tanque.

Bodb, barriles a la presidn de burbujec requerida para

producir 1 barril de aceite residual a 60°F cuando
se lleva acabo una liberacidn dit'erencial a la
presidn atmosférica.

Bo, barriles de aceite a condiciones de punto de
burbu jeo requerido para producir 1 barril de

aceite en el tanque a 60°F

c) Debido a que en los separadores no se alcanzan las
condiciones de equilibrio como en el laboratorio, ésto
es debido al pequefio tiempo de residencia, el aceite en
el separador se encuentra bajosaturado y su factor de
volumen es mayor que el que se Liene a las condiciones
de equilibrio.

En el dimensionamiento de vasi jas, se utilizd 1la correlacidn

de Oistein?®

aceite.

para la determinacidn del factor de volumen del
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CAPITULO 5

DIMENSIONAMIENTO DE VASIJAS PARA
SEPARAR TRES FASES

8.1 Calculo de la capacidad de tratamiento de separadores

triftasicos.
Las ecuaciones presentadas en esta tesis, podradn ser
utilizadas para un dimensionamiento previo, sin embargo, éstas
estan destinadas a ser complementadas con la practica y

experiencia del ingeniero de produccidn y no para reemplazarlas,
por lo que el ingeniero decidird la seleccidn final del tipo vy
tamafio del separador.

I 3 3 ingeniero de produccidn debera considerar los
requerimientos de produccidn, incluyenda los posibles cambios en
el gasto y las variaciones de las propiedades de los fluidaos con
el tiempo.

En el dimensionamiento de una vasija para separar tres f'ases, ?

se tendra que considerar el gasto de agua que se tenga, Yy por
ende, resolver el problema de la separacidn aceite—agua.

Cuando el aceite y agua estan mezclados y posteriormente se
estabilizan, una capa de agua relativamente limpia debe de
aparecer en el fondo. El1 aumento de esta capa de agua contorme
trascurre el tiempo, debe seguir el comportamiento de la curva que
se presenta en la figura 5.1

Después de un periodo de tiempo, de 3 a 20 minutos el
asentamiento cesa, el cambio en la altura del agua deberd ser
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ACEITE ho

% de ogua en muestra

h EMULSION he

AGUA -

TIEMPO

Fig. 5.1 .~ Tiempo vs. hwrh.

despreciable. La fraccicn de agua, obtenida del asentamiento por
gravedad es llamada agua libre.

Las leyes que rigen la depositacidn a causa de la fuerza de
gravedad en el caso de la separacidn de dos rases, son validas
también para separar tres fases. Entonces, para la capacidad de
tratamiento de gas, las relaciones utilizadas en la separacidn de
dos fases son exdctamente iguales para separadores de tres tases,
ya sean verticales u horizontales.

Los aspectos bdsjicos para diseffar un separador de tres fases
son semejantes a los discutidos en el capftulo 4. La dnica novedad
es la parte en donde se depositan los liquidos producidos y los
medios de eliminacidn del agua que deben dc ser implemealados.

La forma y didmetro deberin en cierto grado, determinar el
tipo de control a utilizar.

Es muy difficil predecir el didmetro de particula de agua que
puede abandonar la capa de aceite y depositarse. Si no se dispone
de datos confiables de campo o de laboratorio, se han obtenido
buenos resultados en el dimensionamiento de vasi jas considerando
que las particulas de agua con didgmetro de 500 micras o mayor, se
depositan en el fondo de la vasija a causa de la (fuerza de
gravedad. Con este criterio el tratamiento de aceite corriente
abajo no requerirad de un excesivo tratamiento, debido a que
contiene una cantidad poco considerable de agua.
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Realizando las mismas consideraciones que en la separacidn de
dos fases, las ecuaciones para determinar la capacidad de
tratamiento de liquidos y la capacidad de tratamiento de gas se
muestran acontinuacidn.

8.2 Separador trifidsico vertical.

También en los separadores trirasicos verticales se deberda de
determinar un diametro interior minimo que satisfaga la capacidad
de tratamiento de gas. Ademds, los separadores verticales deberan
tener un diimetro minimo para permitir que gotas de agua con
didmetro del orden de 500 micras si no se dispone de otro dato se
depositen en la interfase agua—aceite.

8.2.1 Capacidad de tratamiento de gas.

Al igual que en separadores bifdsicos, se tiene :

2 5.998x10™°  qug 2t Tr
di? = <5.1)

Pt vt

ta velocidad de asentamiento vt, es determinada con el
procedimiento de la figura 3.4.

La capacidad de tratamiento de gas de un separador trifdasico
vertical es independiente de la longitud del separador.

§.2.2 Capacidad de tratamiemto de liquido.

Un problema extra se tiene en el dimensionaminto de vasijas
para separar tres fases: la interfase agua—aceite nhecesita un
clierto tiempo para que logre su estabilizacidn ; es decir, se
debera proporcionar al aceite y al agua un tiempo de residencia
considerable para que se puedan separar el aceite de el agua o
viceversa, dependiendo de la fase continua; aunque es mds fdail
que se separen las gotas de agua en el aceite (por su viscocidad).
Las gotas de algun lfquido deberdn de depositarse o elevarse a una
velocidad de asentamiento o velocidad terminal vt, cuando éstas se
encuentren rodeadas de liquido inmiscible, dependiendo de la
densidad de las gotas con la densidad de la fase continua. Debido
a que este proceso se lleva acabo bajo condiciones de flujo
laminar, la ley de Stokes tabla 3.1, gobierna esta condicidn y por
lo tanto, la velocidad terminal vt esta dado por

- 82 -



I < dpv2 C pv = po >
vy = <5.2>
18 b e

La velocidad que deberd tener el aceite para no arrastrar
particulas de agua de didmetro mayores a dpwv es :

qf o
A ¢5.3>

vy =

Sustituyendo A = n a2/ 4 , en la ec. 5.3, se tiene :

vt = b 5.4

n di?

Igualando lam ecs.5.4 con la ec. 5.2 en el caso de aceite
como fase continua :

' dpv2 € pv — po ) 4 qfo
-

(5.5>
18 o n de?
Considerando el gasto de aceite a condiciones de t'lujo :
Qfo = gao Bo (3.6)

Sustituyendo la ec. 5.6 en la ec. 5.5, y resolviendo para
di ametro interior di

72 po Bo q
4i? = ° it 5.7

neg dpu2 ¢ po - pv >

Considerando el didgmetro de 1la particula de agua de 500
micras :

geso Bo

z
di? = 0.01191 -

¢5.8>
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Donde :

7.160 x 10”3 ¢ po —pv >

VL = 3 5. 8a

La ec. 9.8, representa el didgmetro minimo de 1la vasija para
que particulas de agua con dismetro de 500 wmicras o mayores se

incorporen a la interfase agua—aceite,
En la determinacidn de la altura total del lfquido, se tiene

que a partir del disefio de dos fases, ec. 4.10 :

En el caso de aceite :

di? he = 8.579 Qquo tro Be €5.9>

En el caso de agua :

di® hy = 8.579 gev trv Bu €5.10)

La altura total del ltiquido es :

h,, ™ ho + hv <5.11)

Por lo tanto, sustituyendo las ecs. 5.9 y 5.10 en 5.11; vy
resolviendo para htu :

a.879

hie = ¢ geso tro Bo + Qawv trv Bw ) €5.12)>

di?

La altura de agua y aceite hv y ho respectivamente, pueden ser
determinadas con las ecs. 5.9 vy 5.10.

5.2.3 Loagitud tapa-tapa

Xgual <que para vasijas de separacidcn de dos tases, la
"longitud tapa —tapa ¢ Las ) puede ser aproximada de la
gceometria de la vasija, una vez que la altura del aceite y la
altura de el agua son seleccionados. Para propdsito de
dimensionamieto, las sigulentes expresiones han demostrado ser
Utiles :
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Les = (hit. + 76 1,12 <5.13)>
Los = Cher + di + 40 112 C5.14)>
Donde di es el diametro minimo para la capacidad de gas.

Cualquier digmetro di. mayor que el calculado en la ec. 5.1 vy
en la ec. 5.8, y que satisfaga la ec. 5.12, es aceptable.

§.2.4 Relacion de esbheltez.

En la mayorfa de los separadores trifdsicos verticales, la
relacion de esbeltez [Lessdi 1 debe oascilar entre 1.5 y 3.0,
para permitir que 1la altura del liquido en Jla seccidn de
almacenamiento de liquido se encuentre en razonable nivel.

8.3 Procedimiento para disensionar vasi jas vértlcales
trifasicas. ?

1.- Determinar el didgmetro interior minimo el cual permita el
asentamiento de particulas de agua con diametros de 500
micras o mayores, a través de la capa de aceite. Ec., 5.8.

2.~ Determinar el dismetro interior winimo que permita el
asentamiento de particulas de aceite, de ciertlo diametro
seleccionado previamente a través del gas. Ec. 5.1.

3.~ Seleccionar el didmetro minimo mayor.

4.~ Seleccionar tiempos de residencia del aceite [trel y del
agua [tLrwv] y determinar hte, o sea, (hw + ho) para varios
didmetros interiores di. Ec.5.12.

5.~ Estimar la longitud tapa-tapa. Ecs. 5.13 y 5.14

6.~ Seleccionar la vasija con el didmetro y longitud que
satisfagan 1la relacidn de esbeltez establecida, es
recomendable entre 1.5 y 3.0.

En la figura 5.2, se presenta el diagrama de flujo para
elaborar un programa de cdmputo.

G.4 Ejemsplo.
Determinar las dimensiones de la vasija vertical para
proporcionarle tratamiento a la mezcla de hidrocarburos con las

las sjguientes caracteristicas :
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Gasto de aceite = 5000 [ blsdfta )

Densidad del aceite = 30 °API
Gasto de agua = 3000 [ bl~sdfa ]
Densidad del agua = 1.07

Gasto de gas = 5 x 10° ¢ pie:’/dia ] @ c. estandar
Densidad relativa del gas = 0.6 {aire={.0 1}

Presion de operacidn = 100 [ lb,/pg?)

Temperatura de operacidn = 90 °F

Con el procedimiento mencionado anteriormente y con la ayuda
de un programa de cdmputo

Solucidn :

Digmetro interior para capacidad de lfquido = 68.9666 [ pg.)
Diametro interior para capacidad de gas = 47.40153 [ pg. ]

Por lo tanto, el didmetro wminimo para satisfacer tanto la
capacidad de gas y la capacidad de liquido sers

di = 68.9666 [ pg.)

Capacidad de tratamiento de lf{quido

tro trv di ho+hv Lea R4

{min.] Cmin. ] [pg.} ipg. 1l [pie )

3.0 3.0 68. 97 32.37 9.03 2.05
74.97 27.40 8.62 1.90
80.97 23.49 8.29 1.78
86.97 20.36 8.03 1.69
92.97 17.81 7.82 1,62

6.0 6.0 68.97 64.74 11.73 2.52
74.97 54.79 10. 90 2.26
80.97 46.97 10. 25 2,07
86.97 40.71 Q.73 1.93
92.97 35.63 9.30 1.81

9.0 9.0 68.97 27.11 14.43 2.99
T4.97 82.19 13.18 2.63
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80.97 70.46 12.20 2.36
86.97 61.07 11.42 2.16
92.97 53.44 10.79 2.01

Estom resultados son graficados en la figura 5.3.

6.8 Separador horizoatal trifasico.?

De acuerdo a las consideraciones establecidas en el capftulo 4
referente a la separacion de dos fases :

8.8.14 Capacidad de tLratamieato de gas.

A partir de la figura 5.2 '® y de 1a ec. 4.24 :
he.

St 05 —g~ di 50.5:

pPgt Let di cos €

Qee = C2 Fo C T ¥ X7

Ar vt €3.13>

Resolviendo para Lef di :

sg g C 1 + XD
Lef di = 29 79 <5.16>

CZ pgf cos O Ar vt

Donde :

r C X3~ X* >° % angcos C X D> 4
At = L’. > —_—— - —-—T-—-—_J €5.17)

hu
Para 0.5 € =g < 1.0 :

Apartir de la ec. 5.15, resolviendo para Ler di :

eg 79 C 1 + X D
Lef di = a (5.18>

C2 por cos 6 At vt
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DIAMETRO INTERIOR DE VASWA (pg

trw= tro=tr
-]
°0
(- ]
80
T0
70
[
60
an . . A .
8 [ ] 12 " ] 8 20
LONGITUD TAPA - — TaAPA (pie)
Fig. 5.3 .- Dimensionamiento de un separador vertical
trifdsico.
Donde :
¢ X%~ X* >°® ang cos ¢-X >
Af = [- o . = ] <5.19>
Y,

2 hTL
X=[1-—g—]

C2 = 148055
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Fig. 5.4 .- Seccidn tranversal de un separador
trirasico.
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§.5.2 Capacidad de tratamieato de liquidos.?
Como muestra la frigura 5.4, el volumen total de 1liquido

ocupado en la seccidn de almacenamiento de liquido, en un
separador horizontal, ésta dado por :

Volumen de - K Area total de Longitud 5. 20>
liquido la vasija efectiva

Donde K’ es el porcentaje del #rea transversal ocupada por
el liquido con respecto al srea total transversal de la
vasi ja,

Para el volumen de aceite :

Vo = K* o L rae €5.21>
° [ I of 1:—'] .
d L

Para el volumen de agua :

n di® Av
Vv = K* —— ] Let [—T ] (5.22>

Por otro lado, los volumenes también se det'inen como :
Vo = qo tro Bo 5.23)
Vv = qw trv Bw (5.24)

Sustituyendo las ecs. 5.20 y 5.21 en las ecs, §5.22 y 5.23
respect.ivamente, y resolviendo para para Aos/A ¥y Av/A, se tiene

Ao Qo tro Bo
- 5.25)>
2
AL K2 [ di”3,
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Av qv trv By
- (5.26>

AL K’ tmdi?y
-—r—- of

Sumando las ecs. 5.25 y 5.26 :

Ac + Av qo tro Bo + quv trwv Bw
- 5.27>
AL K’ [mdi®1 | .
ot L.

Resolviendo para dizL.r, en las unidades consideradas :

di? Ler =» 2713 ¢ g, 410 Bo + qu trv Bu 3 ¢5.28>
Kl

Donde K’ es el porcentaje del drea ocupada por el 1liquido
con respecto al drea transversal total de la vasija.

Debido a que las particulas de agua deberdan de cruzar el
tirante de aceite para poderse incorporar a 1a interfase
agua-—aceite, existe por lo tanto, un espesor de aceite maximo para
las condiciones dadas en el cual las gotas de agua deberadn de
depositarse; este espesor mdximo depende directamente del tiempo
de residencia que se le proporcione al aceite.

Considerando lo anterior :
ho
tro

e = C5.29>

La velocidad terminal Cvi), en dos fluidos como el aceite y
el agua la gobierna la ley de Stokes y considerando al aceite como
fase continuva, ec. 5.2

€ dpv? ¢ pv — po >
VL = €5.30>

18 u

-

Igualando la ec. 5.29 en la ec. 5.30 :
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€ dovZ € pv = po > ho
= €5.31)
i8 H, tro

Resolviendo para he :

€ dpv? C pv = po ) tro

ho = €5.32>
18 M

Con la ec. 5.32 se puede obtener el mdximo espesor de aceite,
para permitir el depdsito de las particulas de agua con didmetro
dpv. Espesores mayores ho, permitirdn que el aceite arrastre una
considerable cantidad de agua.

Considerando el diametro de la particula de agua de 500
micras, la ec. 5.32 se convierte en :

5.16 C pv — po D tro
he max. = €5.33)>
’JO
Para un tiempo de residencia del aceite C(tro) y un tiempo de
residencia del agua C(trv) y el maximo espesor de aceite maximo
ho max. calculado, se debera obtener un didmetro interior maximo
de vasija :

ho + hv = hrte 5.348>

8i la altura total de lfguido ¢hTL) y la altura del nivel de
agua Chv), se expresan como un porcentaje del didmetro interior :

ho + C di = K di <5.35>
Donde : he
C= —— <5.36>
d
hru
K = ¢5.3™
di

Resolviendo para ho~d.
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ho

— m K-

di

5.38>

Expresando el drea transversal de la vasija ocupada por el
fluido agua con respecto al 3drea transversal total, figura 5.4, se

tiene :

St o0 < £ 0.5 :
di
Av C X2 . x*) ang cos € X D
- - +* <3.39)
AT n n
SL 0.5 < < 1.0 :
di
Av C X2 _x*) ang cos C~ X D
= 1.0 + -— C5.40)
AT .4 k4
2 hv
Donde X = 1.0 — o,

X=1.0~20C

Grarficando herdi contra AvsAT, para diferentes porcentajes de
altura total de liquido con respecto al di#&metro interior, se
construye la grafrica de la rigura 3.5.

Por lo tanto, determinando el cociente Av/AT ecs.5.39 y 5.40
y conociendo la altura del liquido total ¢ hLT ) con respecto ail
dismetro interior ¢ d. ), es decir la constante K, se lee en la

grafica de la rigura 5.5 hosd:
El diametro miximo para la altura de aceite madxima ho max.

previamente calculada con la ec. 5.33 es :

ho max

di max. = O 5.41
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Fig. 5.8 .~ Grarica de hosdi vs. Aw/AT

Eli didmetro }nterior maximo es funcidn del gasto de aceite, el
gasto de agua, el tiempo de retencidn del aceite y el tiempo de

retencidn del agua.
G.8.3 Lonagitud Tapa-Tapa.

La longitud tapa—tapa se puede estimar de la long:itud ef'ectiva
usando las mismas expresiones que en separacidn de dos fases.
Cuando el disefio lo gobierna la capacidad de tratamiento

gas

de}
Les = Ler + 1.0 (5,422

En su caso, si el disefio es gobernado por Lta capacidad de
tratamiento del lfquido :
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Lae = 1.28 Let €3.43>
0.85.4 Relacicn de esbeltez.

Cuando la capacidad de tratamiento de gas gobierna el diseno
de la vasija, la relacidn de esbeltez deberd variar entre 4.0 y
5.0; para prevenir la incorporacidn de particulas de liquido a 1la
corriente de gas. Si el dimensionamiento de la vasija la gobierna
la capacidad de tratamiento de liquido, se podrd elegir una
relacidon de esbeltez un poco mayor.

En la mayorfa de los disefios de separadores horizontales?
trifssicos, se recomienda una relacidon de esbeltez entre 3.0 y
5.0.

3.6 Procedimiento para dimeasionar vasijas horizontales
trifasicas.®

1.~ Seleccionar tiempo de residencia del aceite ¢ tro ) ¥
t.iempo de residencia del agua C trv J.
2.- Determinar el espesor de aceite waximo ho max, con la
Ec. ¢8.33)
3.~ Determinar Av/AT con las ecs. 3.39 y 5.40
4.— Obtener hordi. Ec. 9,38.
8.— Calcular didmetro interior ma#ximo ¢ di max.). Ec. 5.41.
6.— Determinar combinaciones de di&metro interior di y
longitud efectiva ¢ Lerf D> para diametros menores al
determinado en el paso 5, que satisfaga la capacidad de
tratamiento de gas. Ecs. 5.16 y 5.18.
7.—~ Determinar combinaciones de didmetro interior di y
longitud efectiva ¢ Let ) para diametros menores al
determinado en el paso 3, que satisfaga el tiempo de
residecta del aceite y el tiempo de residencia del agua.

Ec. 5.28.
8.~ Estimar longitud tapa-tapa. Ecs. 5.42 y 9.43
9.~ Graficar resultados.

10.— Seleccionar aquellos dismetros y longitudes gue satisfagan
la condicidn de relacidn de esbeltez, es decir, entre 3.0
y 8.0.
£n la figura 5.6 se presenta un diagrama de (flujo para
elaborar un programa de cdmputo.
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Fig. 5.6 .- Procedimiento para dimensionar vasijas horizontales
trifdsicas.
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B.7 Ejemplo

Determinar las dimensiones de

Gasto de

Densidad
Gasto de
Densidad

Gasto de
Densidad

aceite = 5000

del! aceite = 30 “APIL
agua = 3000 [ bl-dfa ] € c.estandar
del agua = 1.07
cas = 5 x 10° [ pie®sdia ]
relativa del gas = 0.6 {aire=1.0 3}

la vasija horizontal
proporcionarlie tratamiento a la mazcla de hidrocarburos con las
siguientes datos:

{ blrsdia ]

Presicn de operacidn = 100 { 1b-pg?}
Temperatura de operacidn = 90 °F

Angulo de entrada de la mezcla = 43°
Tiewmpo de residencia del aceite = 5.0 min.

Tiempo de residensia del agua = 5.0 min.

Con el procedimiento mencionado en la ig.5.6 y con la

de un programa de cdmputo

Solucidn

he max.

H

= 54.44703 pg.

para

ayuda

Capacidad de

tratamiento de lfquido

hrL-d.

lpg.)

50.
60.
70.
80.
S0.
60.
70.
80.
S0.

d

09
[+]s]
Qo
oo
Qo
oo
Q0
00
00

hv
{pg.]

4.50
5.40
6.30
7.20
8.00
9.60
11. 20
12.80
12.80

- 08 =

ho
[pg.]

10.350
12.60
14.70
16.80
17.00
20.40
23.80
27.20
22.20

Les Rd
C(pie )

60. 48 14.32
42.00 8.40
30. 86 3.29
23.63 3.54
30.52 7.33
21.20 4.24
15.57 2.067
11.92 1.79
19.89 4.77



60. 00 15.90 26.10 14.66 2.93
70.00 15.20 33.80 11.60 1.98
80 00 20.40 35.60 9.31 1.39

Estos resultados son graficados en la figura 5.7. Una vasija de
60 pg. x 21 pie con una altura de agua de 9.60 pg. ¥y un espesor de
aceite de 20.4, cumplir# las especificaciones establecidas.

Capacidad de tratamiento de gas

hrusdi di Lss Rd
(pg. } (pie 1
0.3 50. 00 9.27 2.22
. 60.00 9.28 1.85
70.00 .48 1.62
80.00 9.86 1.48
0.5 50.00 9.62 2.31
60.00 9.54 1.91
70.00 9.73 1.67
80.00 10.07 1.51
0.7 20.00 17.87 10.72
25.00 13.05 7.22
30.00 13.30 5.32
35.00 12.81 4.17

La grafica de la figura 5.8, servird para no sobredimensionar
los separadores, ya que éstos dependiendo de las caracteristicas
de los fluidos y de las condiciones de sSeparacion , tendrdan un
digmetro maximo.

hTosdi hwsd: ho/dL di max. Ec. 5.41
[ pg.)
0.2 0.1 0.1 544.4703
0.3 0.1 0.2 272.2351
0.2 0.1 544.4703
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0.4 0.1 0.3 181.4901
0.2 0.2 272.2351
0.3 0.1 544.4703
0.9 0.1 0.4 136.1176
0.2 0.3 181.4901
0.3 0.2 272.2351
0.4 0.1 544 .4703
0.6 0.1 0.5 108.8941
0.2 0.4 136.1176
0.3 0.3 181. 4901
0.4 0.2 272.2351
0.8 0.1 544.4703
0.7 0.1 0.6 90.7450
0.2 0.8 108. 8941
0.3 0.4 136.1176
0.4 0.3 181. 4901
0.8 0.2 272.2331
0.6 ¢g.1 544.4703
0.8 0.1 0.7 77.7814
0.2 0.6 90. 7450
0.3 0.5 108. 8041
0.4 0.4 136.1176
0.8 0.3 181 . 4901
0.6 0.2 272.2351
0.7 0.1 544.4703
0.9 0.1 0.8 68. 0587
0.2 0.7 77.7814¢
0.3 0.6 90. 7450
0.4 0.8 108. 8941
0.8 0.4 136.1176
0.6 0.3 181.4801
0.7 0.2 272.2331
0.8 0.1 544.4703

Los anteriores resultados son graficados en la rigura 5.8.
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digmetro interior de vasije (p9.)
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Fig. 5.7 .= Capacidad de tratamiento de liquido.
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CAPITULO ©

OPTIMIZACION DE LA PRESION DE SEPARACION

6.1 Objetivos de produccicm. '1-31?

Desafortunadamente en la separacidn de aceite-gas y en
algunos casos acelite—agua y gas llevada a cabo en instalaciones
petroleras, no existe un criterio dJnico para establecer las
condiciones mas propicias de operacidn en el equipo, es decir, se
t.iene que seleccionar las condiciones de operacidn adecuadas para
las condiciones en part.{cular que se tenga. Este inconveniente,
llevara al ingeniero de produccidn apoydndose en las
caracterfsticas de los fluidos producidos principalsente a
establecer Jlas condiciones de separacidn mis apropiadas,
considerando las siguientes varliables de control: el tipo, el
tamafio y los dispositivos internoe del separador, tiempo de
residencia, etapas de separacidn, 4rea disponible para la
instalacidn, presidn y temperatura de separacidn. Asi combinando
estas variables permitird obtener el sistema de separacidn deseado
a un costo minimo.

Para definir ias condiciones de separacidn se debera establecer
previamente cual serd el objetivo de produccidn. E}l objetivo de
produccidn a seguir se deberd f'ijar realizando un andlisis de

senslbllldad,z' entre las diferentes alternativas que se presenten
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bajo condiciones actuales y futuras. Por lo tanto, el objetivo de
produccicdn seleccionado debersd ser aquel que proporcione la mayor
ganancia con respecto a la inversidn.

Desde luego que no necesariamente el objetivoe primario es la
separacion eficiente de lag fases liquida y gaseosa, ya que en
ciertas circunstancias puede ser md#s prioritario: maximizar la
recuperacidn de hidrocarburos liquidos, disminuir los costos por
compresfon, incrementar el ritmo de produccidn, obtener gas y
aceite estabilizados, minimizar el area ocupada por el equipo etc.

Todos los aspectos mencionados anteriormente inciden en el
rengldn econdmico, por lo que se pretender# en cualquiera de las
situaciones alcanzar el objetivo rijado minimizando el costo.

Frecuentemente los objetivos de produccidn estdn orientados a
la obtencidn de:

a) Mayor recuperacidn de hidrocarburos liquidos.

b) Minimizar los costos por compresidn.

c) Incrementar las eficiencia de la separacidn gas—
aceite.

d) Incrementar los volumenes de produccidn.

e) Estabilizacidn del gas aceite.

As{, se puede afirmar que la seleccicn de las condiciones de
separacidn dependen fundamentalmente de los ob jetivos de
produccidn seleccionado en cada situacidn en particular.

6.1.1 Mayor recwperacidns de hidrocarburos liquidos.'!

La separacidn en etapas del aceite y del gas se realiza
mediante una serie de separadores; figura 2.10, que operan a
presicnes sucesivamente mds reducidas, es decir, el liquido es
descargado de un separador de mayor presidn a otro separador con
presicn de operacidn menor, hasta lLlegar al t.anque de
alamacenamineto, donde se considera que se realiza la ultima etapa
de separacidn a condiciones de presidn y temperatura atmastérica.
De esta manera se obtiene la mayor recuperacion de hidrccarburos
liquidos a las condiciones del tanque de almacenamiento Yy
simyltaneamente se consigue un alto grado de estabilizacidn del
liquido, asf{ como del gas.
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6.4.4.1 Procesos de liberacicdm del gas.'

Existen dos procesos de liberacion del gas del liquido bajo
condiciones de presidon. Estos son : la liberacidn instantanea
C(flash) o vaporizacidn instantanea y la liberacidn diferencial
Cpor etapas) o vaporizacidn diferencial.

El primero ocurre cuando se reduce la presidn en el sistema
manteniendose en contacto el liquido con el gas, ésto es, el gas
no es extraido del contacto con el 1liquido cuando 1la presidn en
el sistema se reduce.

En el segundo procesa, el gas es removido de la fase lfquida
al momento que se libera al reducirse la presidn en el sistema,
produciendo m3#s liquido y wmenos gas. Una infinita serie de
liberaciones instantaneas equivalen a una verdadera liberacidn
diferencial.

En las baterias de separacidn ambos procesos estdn presentes.

Moses!? describe la separacidn gas—liquido comoc una combinacidn de
los procescs antes mencionados: inmediatamente abajo del punto de
burbu jeo donde no hay o es despreciable la saturacidn al gas, se
lleva a cabo la liberacidn instantanea. A medida que la saturacidn
de gas alcanza la saturacidn crfitica el gas comienza a fluir y se
desprende del aceite. Este es un proceso de liberacidn
diferencial. Sin embargo, parte del gas permanece en el yacimiento
Junto al aceite a medida que 1la presicn declina. Esta es una
liberacidn instantanea. Asf el proceso de liberacidn en el
yacimiento comienza con una liberacidn instantanea y pronto llegan
a combinarse liberacidn instantanea y dit'erencial. Asi el aceite y
el gas entran a la tuberfa vertical y fluyen ambos a superticie
hasta los separadores. Aquf{ se realiza una separacidn instantanea.
En el separador el gas y el aceite alcanzan el equilibrio para
posteriomente ser drenados. Esto es un proceso instantaneo.

Lo 1lideal serfa que desde el fondo del pozo hasta los
separadores se presente la separacidn diferencial, ya que
proporciona una mayor cantidad del lfquido y mejores condiciones
de estabilizacidn.

Para poder lograr una prueba de liberacidn diferenciral
ideal, se requiere de un nuUmero considerable de etapas de

separacidn. Algunos autores! han determinado que un proceso de

separacidn en instalaciones petroleras que constan de 5 o 6 etapas
permite obtener condiciones favorables de separacidn :
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No de etapas de porcenta je de aproximacidn

separacidn a una prueba diferencial.
2 (1]
3 78
4 20
3 96
6 98.5

Normalmente, el aspecto ecdnomico limita el numero de etapas a
tres o cuatro. Por lo tanto, se deben de tosar en cuenta para la
instalacidn del nUmero de etapas las siguientes condiciones:

a) Las condiclones de venta del gas.
b) El precio de venta del aceite y del gas.

Si el gas se vende sdlo en volumen, es recomendable extraerle
todos los vapores condensables posibles.

Por otro lado, si el gas es vendido por el contenido de
galones por millon de pie ciubico, se puede dejar 1los vapores
condensables en el gas, dependiendo de la instalacidn, condiciones
y localizacion.

Si los hidrocarburos liquidos son vendidos en base a su
voiumen y densidad API, es conveniente extraerle todos los vapores
condensados en el gas e incorporarle aquellos que incrementen el
precio.

G6.1.2 Himimizar los costos por compresion.

En el establecimiento de la presione de separacidn en un
sistema en etapas, se puede fijar como objetivo principal 1a
minimizacion de los costos por el equipo de compresidn que se
requiere para impulsar el gas producido hasta 1a planta de
tratamiento. Por lo general, los costos por este concepto resulta
bastante significative, debido a los siguientes factores:

-~ Los volumenes de gas que se separan en la bateria son con
frecuencia elevados, especialmente en la explotacidn de
yacimientos de aceite voldtil y gas y condensado que se
caracterizan por tener relaclones gas—aceite y lactores de volumen
altos.

- La presidn con que debe de llegar el gas a la planta de
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tratamiento generalmente son del orden de 1000 1b-pgZ, por
especificaciones de disefio de las propias plantas

- Generalmente, las distancias entre las baterias de
separacidn y las plantags de tratamiento o ¢ en el caso de
plataformas de produccidn marinas a la costa) son considerables.
Esto ocaciona que sea necesario enviar el gas a la planta de
procesamiento.

Por lo anterior, la presion de separacidn en un sistema en
etapas debe optimizarse a fin de minimizar la potencia de
compresidn requerida para transportar el gas separado.

6.1.3 Imncremento de la eficiencia de separacidm gas-aceite.

Generalmente la eficiencia de un proceso de separacidn se
relaciona con la cantidad de hidrocarburos licuables que contienen
la fase gaseosa cuando abandona la vasija, es decir, cuando mds
alta sea la eficiencia de un separador, menor sera la cantidad de
liquido arrastrado por la corriente de gas. La mdxima cantidad
permisibles que garantizan los fabricantes que debe manejar un

separador funcionando eficientesnente es de 0.1 gas/MMpie®@ c.s. La
eficiencia de cualquier sistema de separacidn, depende
fundamentalmente de parametros como: Tipo, tamafio y dispositivos
internos del separador, caracterist.icas de los fluidos producidos,
del patron del! flujo presente, los volumenes a manejar etc.
Normalmente no es el objetivo de produccidon seleccionado.

6.1.4 Incresentar los volumenes de produccidn.

Cuando las condiciones de explotacidn de un Yyacimiento son
favorables, el ritmo de produccidn de sus pozos pueden
incrementarse reduciendo la contrapresidn en la superficie. La
menor contrapresion y por consiguiente el mayor gasto, se obtiene
colocando el separador junto al pozo ¥y ajustando su  presidn de
operacidn al valor que permita alcanzar la mayor produccidn con la
minima cafda de presidn entre el fondo del pozo y la superficie.

6.1.8 Estabilizacicn del gas y aceite.
A fin de que el aceite no experimente pérdidas substanciales
por vaporizacidn durante su almacenamiento, al ser manejade a

condiciones superficiales. es necesario estabilizarlo previamente.
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El aceite se estabiliza ajustando su presidn de vapor, de modo que
ést.a no sea menor que la presidon atmosrérica a la temperatura
maxima esperada. El grado de estabilizacidn del aceite se expresa
ceneralmente mediante la presidn de vapor Reid (PVR). Esta no es
la presicon de vapor verdadera (PVV), que es la que ejerce sobre un
lfquido su vapor, en condiciones de equilibrio, a una temperatura

dada. Un aceite que sale de un separador que opera a 40 lb-spg? y

40°C, tiene una PVV de 40 1b/pg*m a 40 °C. La PVR se obtiene
mediante un procedimiento estandar utilizando una botella met#lica

especial y se determina bajo condiciones controladas de 100°F.
Debido a las caracteristicas de la botella met#lica especial que

se emplea para determinar la PVR de un aceite a 100°F, dsta es
siempre ligeramente menor que su PVV, el rango de PVV de aceites

que se transportan por buques, varfa entre 8 y 14 1bspg®abs. En
algunos casos la estabilizacidn del aceite, ademas de reducir sus
pérdidas por vaporizacidn, permite; incrementar la recuperacidn de
hidrocarburos lfquidos a condiciones superficiales por unidad de
volumen de aceite a condiciones de yacimiento y remover el
contenido de HZS. mediante la eliminacidn de los componentes mis
livianos.

La presidn de vapor de un aceite que es descargado de un
separador, puede disminuirse aumentando la temperatura del
separador o reduciendo su presidn de operacidn.

Un estabilizador figura 6.1, es una torre de destilacidn
disefiada y operada para recuperar la maxima cantidad de aceite,
estabilizando a condiciones estandar a una Presidn de Vapor Reid

especifica.
Los estabilizadores realizan esencialmente las mismas
funciones que un tren de separadores operando en serie con

pequefios decrementas de presion,

Un gas estabilizado no rormar# condensados al quedar sometido
a los cambios de presidn y temperatura que experimentard durante
su transporte por tuberfas superficiales. Los condensados se
forman al disminui{r la temperatura de un gas y, generalmente, al
incrementar su presion. Por lo tanto, el gas se establliza
eliminando los componentes que pudieran llegar a condensarse al
ser wmanejados posteriormente. Si el gas no es estabilizado, el
agua y los hidrocarburos condensados pueden ocasionar problemas
de corrosidn, formacidn de hidratos y disminucidn de la
eficiencia del gasoducto,.
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Fig. 6.1 .- Djagrama de un estabilizador.

6.2 Métodos para obtemer la presicn de separacidn dptima,

Cuando £l sistema de separacidn es de varias etapas figura
2.10, y el gas producido se envia a una planta para su tratamiento
o a través de los sistemas de ductos a ventas, es amportante
considerar las presiones de separacion del gas en cada etapa con
el fin de reducir a un minimo 1los costos por compresidn,
logriandose consecuentemente nna menor utilizacidn de equipo. Por
otro lado, si no se dispone de medios para transportar el zgas
separado, y es inevitable quemario, deben de considerarse las
presiones de separacidn en las etapas, a fin de obtener el mayor
volumen de aceite a las condiciones de almacenamiento por unidad
de volumen de hidrocarburos extraidos del yacimiento.
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6.2.1 Optimizacicon de un sistema de separacicon en etapas

para minimizar requerimientos de co-presion.“

En la mayoria de las instalaciones petroleras que reciben
corrientes de hidrocarburos con alta relacion gas-liquido, =se
mane jan con frecuencia altos volumenes de gas y consecuentemente,
se hace lnqlspensable transportar el gas separado en la bateria
hasta la planta de tratamiento, requeriendo algunas veces, cierta
energia adicional. En estos casos se puede fijar como objetivo
principal optimizar un sistema de separacidn en etapas para
conseguir minimos requerimientos de compresidn, en decir, que
permita disminuir al mi{nimo la potencia requerida para transportar
el gas separado, de tal forma, que los costos por este concepto no
sean tan significativos

Para aplicar el método es necesario definir previamente el
nimero de etapas de separacidn y contar con la siguiente
informacidn bd#sica:

— Gasto de aceite que se v# ha manejar en el sistema de
separacidn.

-~ La densidad relativa del gas separado.

- La relacidn gas-aceite en el tanque de almacenamiento.

-~ La densidad del gas a condiciones de tanque.

-~ La presidn de envio a la planta de tratamiento del gas.

- La temperatura de flujo a la entrada y salida del
sistema.

- La composicidn de la mezcla a la entrada del separador.

El procedimiento que se empiea en el método es iterativo. En
cada iteracidn se debe de asignar valores de presidn por etapa, se
calculan los voldmenes de gas que se separa del aceite que entra
al sistema de separacicdn y con estos parametros, se determina la
potencia que se requiere para incrementar la presidn al valor que
permita enviar el gas a las plantas de tratamiento.

Este procedimiento se repite para un Jjuego de valores de
presidn por etapa, hasta conseguir aquellos dque permitan obtener
la minima potencia.

Las presiones de la dltima y primera etapa por Lo general
permanecen fijas, ya que la presidn en la primera etapa serd la de
envio a la planta de tratamiento o a la que llegue la corriente de
hidricarburos a la entrada del primer separador, para la dltima
etapa la presidn sera la del tanque de almacenamiento, la cual
equivale a las condiciones estandar.
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Para calcular el volumen de

gas liberado en la etapa
a analizar,

se puede emplear la siguiente ecuacidn:

Y - -
qg,n- (RS, n=1 Rs, n) q.e 6.1
10°®
El gasto de gas en la primera etapa estd dada por:
qot = (RGAT— Rs) q4,. 6.2
Donde:
RGAT— es la relacidn gas—aceite total.
qot = RGAT L I €6.3)
Donde:
el subindice n«~: indica la pendltima etapa.
q, . .- €asto de gas en la etapa n, 10® pie®sdia. @ c.
.

estandar.

q..-~ qasto de aceite que maneja el sigtema de

separacidn @ c. estandar.
RS, n—1.— relacidn de solubilidad en la etapa n—1,

Rs,n.— relacidn de solubilidad en la etapa n.

Las relaciones de solubilidad (Rs), pueden ser determinadas a

partir de correlaciones empiricas, como la de Vasquez, SLandingZ?

Oistein®*® por medio de ca#lculos de equiilibrio gas-liquido.
La potencia tedrica para incrementar la

energfa del gas
separado en cada etapa,

se puede determinar mediante la siguiente
ecuacidn, que es de uso pradctico :

ki on
H.P. = 44.5 Nc [Rc —1]_._27-_- Co.4)

» Ver nomenclatura y unidades al final.
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Donde:
Kt =
Hi. P. - Potencia tedrica. (hpl.
Nc.—- Numero de etapas de compresion.
Rc.~ Relacidn de compresidn CPd/Ps).
k.- Relaciones de calores especificos (Cprs/Cv).

k-1

Pd- Presién de descarga del cowpresor (lb/pgZ)abs.
Pcom.~ Presidn de separacidn, gue corresponde a la

presicon de succidn del compresor (lb/pgz)abs.
qv’n.— gasto de gas en el separador en la etapa n.
La relacién de compresidn se recomienda, en la literatura'®
que su valor sea menor de 4. Esta 1limitacidn se debe a que al
incrementar la relacidn de compresion disminuye 1la eficiencia
mecanica de los compresores y se incrementan los esfuerzos
mecanicos del equipo.
Si la relacidn de compresidn excede el valor de 4, la relacidn
de compresidm se determina de la siguiente manera:

Pd 1.0
Rc = [ Pcom ] 6.5>

La relacidn de calores especificos k, se ha determinado
para gases de diferentes pesos moléculares y se calcula con la
siguiente expresidn:

1,2
1545.3[?387982.99-[2328.6 <1o¢1.31—nwg)J]

Kk = €6.6)
1164.2

Donde:

k.- relacidn de calores especiticos a 150°F
M¥g.— peso molecular del gas.

finalmente la potencia real requerida por etapa, se debe de
obtener dividiendo la potencia tedrica entre la eficiencia total
del equipo de compresidn. Este udltimo valor se ha correlacionado
experimentalmente con la relacidn de compresidn y puede calcularse
mediante la siguiente expresidn.
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Ec = 0.969882 - [-D-480003 4 6.7

Donde:
Ec.- eficiencia de compresidn
Rc.- relacidn de compresidn

Una vez calculada la potencia real requerida para transportar
el gas separado de cada etapa del sistema, se suma para obtener la
potencia real total; la cual se grafica respecto a las presiones
asignadas a cada etapa.

Cuando la potencia alcanza su valor minimo, las presiones en
cada etapa serdn la dptimas para minimizar los costos por
compresicn del gas separado en el sistema.

6.2.2 Optimizaciom de un sistema de separacicon en etapas para
una mayor recuperacida de hidrocarburos liquidos.

Otro criterio que es importante considerar en el
establecimiento de las presione de separacidn de un sistema en
etapas, es la recuperacidn de hidrocarburos 1liquidos a las
condiciones del tanque de almacenamiento. La operacidn de sistema
de separacidn bajo estas condiciones, permite un mayor grado de
estabilizacidn de ambas fases; ademds de que aumenta la
recuperacidn en tanque de 1 % o m3as. Esto tltimo es también de
importancia ya que si el gas separado se transporta, se reducen
los problemas de operacidn por la condensaciodn de hidrocarburos
l{quidos que estdn en fase gaseosa en las lineas, y en caso que
Sea necesario quemarlo, se minimizan las pérdidas econdmicas al
disminuir la cantidad de condensados que son arrastrados en la
corriente de gas.

Bajo estas condiciones, para establecer Llas presiones de
separacidn, se dispone de un método cuyo pripcipro a contipuacidn
se explica.

El proceso de la separacidn del aceite y el gas se  puede
simular madiante calculos de equilibrio vapor-iliquido <o de
separacidn instantanea), ya que f{sicamente la corriente de 1lujo
qgque se alimenta al separador, es llevada a las condiciones de
equilibrio de fases a la presidn y temperatura del mismo. A parvir
de estos ca&lculos se podr& determinar los gastos de masa, las
composiciones vy correspondientes fracciones molares de los
componentes para cada una de las f'ases que salen del separador.
Ademds mediante el balance de materia se puede obtener otras
variables que son de importancia para el ingeniero de produccidn
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tales como: volumen de gas separado en cada etapa, la densidad del

aceite recuperado y el factor de volumen a diferentes presiones.zs
El método para dptimizar las presiones de operacicn en un

sistema de separacion por recuperacidn de hidrocarburos 1liquidos,
también es iterativo. Los datos basicos que se requieren conhocer
son:

— Numero de etapas de separacidn.

— Temperatura de cada etapa.

— Analisis composicional de la wmezcla de entrada al tren

de separacidh.

Consiste en que conociendo la composicidn del fluido que
alimenta al sistema de separacidn y la presidn de separacidn en la
primera y Jltima etapa, se asignan presiones a las etapas
intermedias con el fin de realizar un balance de materias
vapor—-liquido que determine en cada una de las etapas propuestas:

— La relacion gas-aceite total (RGAD.
— La densidad del aceite a c.s.
~ El factor de volumen a las condiciones de saturacidn

El proceso termina cuando se establecen 1las presiones que
proporcione lLos valores minimos de las tres variables
anteriormente mencionadas., 0 también en el caso de la densidad del

aceite el valor maximo si est# expresado en “API.

Estas presiones son las dptimas debido a que los valores
minimos de la relacidn gas—aceite total y de densidad del aceite a
las condiciones de tanque, indican que los hidrocarburos
intermedios (Cs+ y Ce) permanecen en el aceite, evitdndose el
arrastre de los mismos en el gas separado. El factor de volumen
del aceite a la presidn de saturacidn varia ligeramente en tuncidn
del proceso de separacion de hidrocarburos en la supelficie. EIl
valor minimo de esta variable, significa que se requiere un
volumen menor del aceite a las condiciones de saturacidn en el
yacimento, para obtener una unidad de volumen de aceite a las
condiciones estdandar. La obtencion de estos pardmetros se
tratardn posteriormente.

En cada etapa del sistema, los valores minimos de estas
variables deben de coincidir en una misma presion de separacion,
que serd la correspondiente a la presidn dptima de operacidn en
dicha etapa. Para ésto se deben de graficar los resultados de 1las
variables con la presidn de cada etapa ftigura 6.2.
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Fig. 6.2 .~ Optimizacidn de la pre=sidn de separacidn.

6.2.2.1 Balance de wmateria em un proceso de separacidn

gas-aceite.'*

Para cuantificar la cantidad de materia en t'ase gaseosa y la
cant.idad de materia en fase li{quida, que conforman a la mezcla
alimentada al separador cuando ésta es separada, se lleva a cabo
con calculos de balance de materia.

De un balance de materia, se tiene :

F=V <+ L 6.82
Esto es, el numero total de moles alimentados al separador es
igual al ndmero de moles en fase liquida L, mas el numero de moles

en fase gaseosa V.
Para un balance de materia por componente
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Fz=Vy+Lx <6.9>

Por def'inicidn, la constante de equilibrio para un componente
i, es:

Ki = — €6.10>

La constante de equilibrio ki, puede ser obtenida con ayuda

de la ecuacién de estado de Peng-Robinson*® Apendice A1.
El procedimiento consiste en determinar la fugacidad de cada
element.o en cada fase, ya que a las condiciones de equilibrio se

cumple que
Y m e €6.11>
La fugacidad puede ser considerada como una presidn de vapor
modificada, represente correctamente la tendencia de escape de lae
moléculas de una fase al interior de la otra.
Combinando las ecs. 6.9 y 6.10 y resolviendo para xi, se

tiene la fraccidn wmolar del cosponente en la fase iiquida.
Considerando como unitario log moles alimentados al sistema:

Xi - ZL €6.12)

(el & £ 1w on an €6.13>

A las condiciones de equilibrio, las fracciones molares de los
los componentes de ambas fases debe sumar la unidad, es decir:

n
g, xi =1.0 <6.14>

n

I, yi =10 €6.15>
Ya que tanto la composicicon de la alimentacidn al sistema es

conocida, como las condiciones de operacidn , o se optLimizaran, es

posible determinar la constante de equilibrio, K.
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La solucidn de las ecs. 6.12 y 6.13, es de forma iterativa, y

el procedimiento es el siguiente :

1.— Suponer una constante de equilibrio para cada componente.
2.- Calcular las fracciones de liquido y vapor ecs. 6.12 y
6.13 ¥y que cumplan las condiciones de las ecs. 6.14 y

6.15.

3.- Con la ecuacidn de estado de Peng—Robinson, determinar la

constante de equilibrio verdadera.

4. - Se repite el procedimiento desde el paso Z, hasta cumplir

cierta tolerancia. Ec. 6.11.

En la figura 6.3 se muestra un diagrama de flujo para elaborar

un programa de cdmputo,

6.2.2.2 Caracterizacidm de wna mezcla de hidrocarburos,?

En un sistema de separacidn formado por varias etapas, se

pueden determinar varios parametros a partir de un
materia :
— Peso molecular del gas.
- Densidad relativa del gas.
- Gasto de gas.
- Densidad relativa del liquido.
- Gasto de lfquido.
Y apartir de estos pardwetros :
- Relacidn gas—aceite.
~ Densidad del aceite en el tanque.
- @Gasto de aceite esperado en €] tanque.
= Factor de volumen del aceite.

6.2.2.3 Peso Holecular del liquido.

El peso molecular de la corriente del 1liquido

balance de

se calcula

considerando el peso molecular promedio de cada componente, dado

por:
PMy = £ x. PM.
o
PHL = ZL PMy
—
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¥ = ve0.00

v=0.8

G—=

-xl EC. 6,12

v= v=0.04

Fig. 6.3

,— Diagrama de flujo para un

Subrutine
Peng-R
Apendice A

ni, yi, Ki, v

m:(%-:-:) Ki
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6.2.2.4 Demnsidad relativa del gas.

La densidad relativa del gas con respecto al aire, se puede
determinar de la siguiente manera :

y = PMe

€6.18)>
g -

6.2.2.8 VYolumea de gas.

Si el volumen en la entrada de la corriente es conocida en
moles-/dfa, el numero de moles de gas se puede determinar con :

M e 6-19)

Por lo tanto, si el volumen en moless/dia es conocido, el
volumen de gas en (pie®sdfa) puede determinarse, recordando que

1 lb-mol de gas a c.s. ocupa 379.14 pie® a ¢.s.. Por lo tanto :

Vg = 379.14 V <6.20)

6.2.2.6 PDensidad del liquido.
Recordando que el peso de cada componente es el numero de
moles de ese componente que a su vez es el peso molecular (lb=peso

molecular por numero de moles), la densidad relativa del liquido
® c.8., esta dada por:

Zxi PMi pei
Po = —ErTeRe— ¢6.21>
7 o = o €6.22>
En grados API se tiene :
CAPT m —181.5 _ 434 .5 €6.23>
Y e
6.2.2.7 VYolumen de aceite.

El volumen de liquido separado en moles, para una determinada

- 119 -



alimentacidn, puede ser determinada con:

Vo = LBl tpie™ <6.24)
o]
Vo = £SBBL (b1 <6.29)

6.2.2.8 Determinacicon del volumen de alimentacidm (F) em un

sistema de separacion em etapas.?

En algunas ocasiones, el disefiador proporciona la fraccidn
molar de cada componente en la corriente de alimentacidn al
sistema, pero no proporciona el volumen molar de la corriente.
Puede ser necesario la estimacidn del +total de moles en la

corriente de alimentacidn F, suponiendo el volumen esperadoc en el
tanque de almacenamiento.

Si F1» son 1los woles alimentados al sistema, los wmoles
alimentados a la segunda etapa figura 6.4 :

Fz = L4 = L1F, €6.26)
Para la tercera :

Fa = Lz = tzLs 6.27>
Para un nimero m de etapas, se tiene que:

Lm = Lm Lm—2...12112Fy, €6.28>

En forma genral :

m
lm = F1 g Lt €6.29>
Si F1 es igual a 1.0 wmol :

m
Lo = @ €6.30>

De manera similar para el gas :

[ J
Vo = v F3 Lg‘ Li . €6.31)>
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PRINER GYAPA

IESUNGA ETAPA TERCERA ETAPA

P.—~ Presion

T.~ Temperatura

F.— No. de moles alimentados
V.- Moles ds gas separado
1.- Molss de llquido por mol ' de alimentacion

v.— Moles de gas por mol de alimentacicn

n.— Moies en sl tanque de almacenamiento por mol

de alimentocion al sistemo

Fig. 6.4 .~ Alimentacion a un sistema de separacidn.
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Por lo tanto, resolviendo para Fi, se tiene :

Fi = —_Lm €6.32>
AL
o,
F1 = —V¥n €6.33>
m~4
ve . §,

Coso una primera aproximacidn, se puede suponer que el acelite

en el tanque est& caracterizado por los cosponentes C; y mas
pesados. Asi el numero de moles Lm esperados en la uJltima etapa
C(tanque) puede ser aproximado por :

De la ec. 6.24 :

-
e = _9.5&;35;__"".‘. €6.34>

+
L 3. 618 g ::7 Vou <6.3%

Asi, determinando Lm, el problema de obtener Fi, estd
resuelto.

6.2.2.9 Factor de voluwen de aceite.

El factor de volumen del aceite puede ser obtenido a partir de
un balance de materia :
Vol. de ac. @ c. de sep.

Bo = €6.36>
Vol. de ac. @ c. de tanque
PMe @ c. de sep.llb molel
VYol. de ac. @ c. de sep. ~ €6.37)>
pos @ c. de sep.(lb/pie?}
nt P
Vol. de ac. @ c. de tanque = €6.38)
Pot
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Donde :

nt .- moles en el tanque por wmol de alimentacidn.
PY. .- Peso molecular del aceite en el tanque.
po .- Densidad del aceite @ c. de tanque.

Por lo tanto el factor de volumen de aceite es, sustituyendo
las ecs. 6.37T y 6.38 en 6.36 :

PMa pot
Bo =

<6.39)
pos PMr m

6.2.2.10 Relacidn gas-aceite.

La relacion gas-aceite definida como el volumen de gas a
volumen de liquido, a condiciones estindar, puede ser determinada
por

Voi

RGAL = 6.400
Vou
379.4 Vi pot [5.615]

ROAL = (6.41)

PML n
fara la relacidn gas-aceite total :
RGAT = 5 RGAL €6.42)

=1

6.3 Nétodo para determinar la presidn de operacidn optima en
wistema de separacida de tres etapas.!”

A continuacidn se describe un método sencillo para 1la
determinacion de la presidn Jdptima de separacidn en la
etapa, en un sistema de tres etapas.

Las tres etapas incluidas aqui son dos separadores, mas el
tanque de almacenpamiento. En 1la primer etapa la presidn de
operacidn del separador es figjada generalmente por los
requerimientos de compresidn para transportar el gas a la planta
de tratamiento o por la presidn a la que llega la corriente de
hidrocarburos. La presidn de la tercera etapa Ctanque de
almacenamiento) es la presidn atmost'érica. De esta manera, la

segunda
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presion en la segunda etapa es la que se v& a optimizar.

La determinacidn de la presidn dptima de la segunda etapa, se
bama en una correlacidn, para esto fueron analizados los fluidos
producidos de diferentes pozos.

Este anslisis condujo a la obtencidn de dos ecuaciones.

a) Para mezclas que entran al sistema de separacion con
densidade relativa mayor que 1 con respecto al aire.

P2 = A (P120 898, (,. C6.43)
Donde:
Ks = AL 0097 C6.44>

b) Para mezclas que entra al sistema de separacion con
densidad relativa menor que 1 respecto al aire:

P2 = ACP1)°-7°%%% (a2, 6. 49>
bonde:

K = A20.020 €6.46>

En las ecuaciones anteriores:
La constante A es funcidn de la composicidn de los fluidos que
entran al sistema.
Pi.= Presicn en la primera etapa C(lb-pg?abs.)
Pz.- Presidn en la segunda etapa (lb/pgZabs.>)

La constante A se determina mediante la figura 6.3, para ello
se debe de conocer la demsidad relativa de la mezcla que entra al
sistema de separacicon y el porcentaje wmolar de metano, etano y
propano en la mezcla. En el caso de no conocer el porcentaje molar
de estos componentes, el método no puede ser empleado. Esta
correlacidn proporcionan resultados con un error medio del § %.

6.4 Método empirico para determinar la presidn de separacica
en un sisteme de separacidm en etapas.!
Las relacjones de presidén de operacidn entre etapas en una
separacidn multietapas puede ser aproximada de la siguiente

manera.

B Pa P2 Pa Pr-1
R'= z " —P5 " —Ps - “PE C(6.48)
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Fig. 6.5 .~ Obtencion de la constante A.

Donde:

n. - nidmero de etapas.

Pi.~ Presidn en la primera etapa.

P2.- Presidn en la segunda etapa.

Pa.- Presidn en la tercera etapa.

Pe.— Presidn en la cuarta etapa.

Pn.-~ Presidn en el tanque de almacenamiento
Cdltima etapad.

R’.~ Relacidn de presidn entre etapas.

Si se conoce Pi1 y Ps se tiene:

Pz = R’ P3 C6.49D
Pa = R” P4 6.50)
€6,51)

P4 = R’ Ps
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Pn-1 = R’ Pn €6.52)
Pz = R’R’P4 = R'R'R’Ps = R*"" ! Pn €6.53>

Si k’ = n-z, se tiene:
1
R" = [—%—] ¥ €6.54)

Conociendo la relacidn R’, se pueden calcular las presiones
de separacidn en etapas intermedias. Sin embargo, las ecuaciones
expresadas anteriormente dan una aproximacidn practica, que puede
ser usada si no se tiene ningudn tipo de informacidn disponible.

6.8 Sistema de separacicdn a baja temperatura.

En la figura 6.6, se presenta el dijiagrdma de flujo de un
sistema de separacidn a baja temperatura convencional.

En muchos yacimientos los hidrocarburos se producen a una
presidn mucho mayor que la requerida a la entrada de la linea de
transporte. En tales situaciones, se recomiena utilizar un sistema
de separacidn a baja temperatura para secar el gas que se separa a
alta presidn. En el diagrdma de la figura 6.7, se observa dque la
corriente de hidrocarburos proveniente de los pozos, se hace pasar
a través de un serpentin sumergido en la seccidn de liquidos del
separador a baja temperatura (S-BT>?, esto con la finalidad de
fundir los hidratos que se pudieran formar por la presencia de
agua y las bajas temperaturas que se tienen en el separador;
posteriomente la corriente fluye del serpentin del S-BT a un
intercambiador de calor de haz de tubos, donde se entra con el gas
seco de salida al S-BT, a fin de tener una maxima recuperacidn de
liquido libre en el eliminador. De aqui, la corriente de
hidrocarburos pasa a travées del eliminador de liquidos, donde se
separan las fases gaseosas Yy liquidas para enviarse en ftorma
independiente al S-BT. Los lfquidos, condensados y agua, entran
por la parte infepior del 5-BT, con el fin de que sean calentados
con el serpentin y en esta forma, los condensados se estabilizan
parcialmente antes de enviarlos al sistema de transporte. La
corriente de gas rico, continuara hasta el estrangulador donde
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sufre una expansidn, y por el efecto de Joule~Thompson el gas se
enfria, realizando un intercambio de energfa calolifica entre la
corriente caliente que viene del pozo y la corriente fria
proveniente del estrangulador. Esta uJdltima es enf'riada en
ocasiones a temperaturas inferiores a la formacidn de hidratos.
Los hidratos formados se precipitan hacia el fondo del S—BT, donde
me funden por accidn del calor aportado por el serpentin. La
temperatura de los hidrocarburos que estan pasando a través del

serpentin, se reduce a un valor aproximado de 80° o al punto mis
bajo permisible arriba de la temperatura de formacidn de hidratos
a la presidn corriente arriba del estrangulador. Esto
proporcionard a la temperatura de separacidn mas baja con la cafda
de presion disponible, y por lo tanto un wmayor recuperacidn de
liquidos.

La corriente de hidrocarburos enfriada por la expsiwicn,
fluye con los componentes ligeros revaporados por el serpentin,
del S-BT al cambiador de calor, donde enfria a la corriente de

hidrocarburos previo a su expacidn a una temperatura de 30°F o°

menor. El gas seco enfriado por la expancidn, fluye a través de la
carcaza del cambiador de calor antes de entrar a las ltineas de
distribucidn, donde se calienta minimizando las posibilidades de
la formacidn de hidratos en el zistema de transporte.

Del S-BT salen tres corrientes :

1.~ Gas seco que se direge al sistema de distribucidn.

2.~ Condensados que se pueden enviar a estabilizacidn o
a distribucidn.

3.~ Agua a presa.

Una v#lvula de tres vias controlada por 1la temperatura, es
colocada como se indica en la figura 6.9, esto para mantener una
temperatura arriba de la formacicon de hidratos antes del
estrangulador.

Las ventajas que se obtiene cuando se utiliza un sistema de
separacidn a baja temperatura, en vez de un sistema comin, son los
siguientes :

a) Se incremente la recuperacion de liquidos (gas—licuado).

b)> Se reduce el contenido de agua en el gas y por lo tanto,
tambien disminuye el punto de condensacidn (rocifo) del
vapor de agua contenido en el gas.

El incremento en la recuperacicdn de liquidos puede pagar en
corto tiempo el costo del equipo necesario. El sistema de
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separacidn a baja temperatura es particularmente atractivo cuando
la presidn de yacimiento es alta y se espera que se mantenga en
es5: rango por un periodo de tiempo del orden de 3 afios o mayor.

6.8.1 Descripcidn del equipo.

Una wunidad de separacion a baja temperatura consiste

bdasicamente de :

1) Un separador a baja temperatura.

2) Un eliminador de liquido.

3> Un cambiador de calor.

4> Un estrangulador.

5> valvula de 3 pasos.

6) Controlador de temperatura.

6.8.1.1 Separador a baja temperatura.

Puede scr de ¢ diferentes formas vertical, horizontal,
esferco o en forma de T invertida, como el gque se muestra en la
figura 6.10.

Las funciones principales del separador a baja temperatura
son las siguientes :

a) Por expacidn se logra baja temperatura de separaciodn,
eliminandose mayor cantidad de liquido de la corrientede gas.

b) Con el serpentin situado en la parte inferior del
separador, se tiene un calentamiento adecuado con el que se
funden los hidratoes que se pueden formar y, ademas, revaporiza los
componentes ligeros de lfquido que se integra a la corriente de
gas que se va a las lineas de transmisidn. Esta revaporizacidn del
liquido es especlalmente importante, ya que si los componentes
ligeros permanecen en el lfquido, al 1llegar al tanque de
almacenamiento cominmente se evaporan a la atmostera sin
recuperarse.

c) El reflujo frio de la parte superior a la inferior del
separador, recondensa los componentes mds pesados que se hayan
vaporizado en el proceso de calentamiento.

En general estos procesos de vaporizacidn—condensacidn,
proporciona un aceite mas estable.

6.5.1.2 Eliminador de agua.

Los eliminadores al igual que los separadores comunes pueden
ser verticales, horizontales o esféricos. Estos dispositivos
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operan a presiones del orden de 1500 a 4000 1b/pg.2 La funcidn del
eliminador es separar el agua de la corriente del pozo, antes de
que ésta llege al separador de baja temperatura. Con esto se
evitan problemas de obstrucicdn en el estrangulador, ya que con la
expansicon del gas se puede reducir la temperatura abajo del punto
de forsacidn de hidratos.

6.0.2.3 Casbiasdor de calor.

Basicamente el cambiador de calor tiene dos funciones :
a) La temperatura de la corriente de gas al entrar al

serpentin del separador puede disminuir hasta 100 °F. Sin embargo,
es necesario abatirla todavia mas, lo que =se pasa a través del
cambiador de calor; donde es enfrida por el gas que sale del
separador.

b) El1 gas frio que sale del separador de baja temperatura
es calentado en el cambjador de calor. Con esto se disminuye la
posibilidad de formacidn de hidratos en las lineas que transportan
el gas.

El sistema de separacidn a baja temperatura, se puede adaptar
para recuperar el liquido del gas de baja presign cuando este gas
se quema. La recuperacicn de liquido se logra disminuyendo de la
temperatura del gas de baja presidn por abajo de su temperatura de
raocfo.

6.8.1.4 Estrangulador.

Si la presidn en el seperador de baja temperatura va a ser
controlada por la contrapresion en la linea de gas corriente abajo
© por un regulador de contrapresidn, es factible utilizar un
estrangulador ajustable en la entrada del separador para regular
el rlujo de gas. Se puede emplear un estrangulador de regulacion
en la entrada del separador, ya sea como un regulador de presidn o
como un estrangulador ajustable para el control de flujo. Cuando
se usa el estrangulador de regulacidn para el control de presidon
en el separador, un estrangulador adicional es necesario en la
lfnea de gas carriente abajo de la unidad para el control del
flujo.

En la practica, es bueno utilizar wuna va&livula de seguridad
adicionalmente al regulador de contrapresidn en la linea de
distribucidn o transporte, esto con el fin de proteger tanques y
tuberf{as en caso de que por altos gastos de f'lujo, se reduzca la
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temperatura suficientemente para crear congelamientos en el
regulador de contrapresiodn.
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Comclusiones y recomendaciones.

1.- Para determinar la velocidad terminal vi, con la cual se
depositan las partfculas de liquido con didmetro dp, se elabord un
programa de cdmputo, en donde se hace uso de la subrutina Spline y
de la funcion Seval. Para su funcionamiento se desarrolld una base
de datos con aproximadamente S000 parejas de puntos extraidos de
la grafica de la figura 3.3.

Con este procedimiento se tiene la ventaja que se evita el
c#lculo iterativo para determinar la velocidad terminal wvi., y
también se consideran todos los rangos de Numero de Reynolds; a la

inversa de otros métodos?® los cuales consideran unicamente la
Ley de Stokes y su correspondiente rango de Numero de Reynolds en
la obtencidn de la velocidad terminal vi.

2.~ En algunos trabajos técnicos publicados, consideran que
particulas de liquido con didmetro de 100 wicras y mayores son
separadas en la seccion de separacidon secundaria y en este
dismetro de particula se apoyan para dimensionar las vasijas para
la capacidad de tratamiento de gas.

En esta tesis, i se dispone de una wmejor informacidn, el
mét.odo para dimensionar vasijas considera variable el disgmetro
de particula de liquido que es separada por accidn de la gravedad
en la seccion de separacidn secundaria.

3.- En el dimensionamiento de vasijas para separar dos rfases,
todos los pardametros que son involucrados, pueden variarse segun
las necesidades y caracterf{sticas de los fiuidos a separar, en
vasi jas horizontales no se considera el nivel de liquido a la
mitad de ésta.

4. - Para vasi jas de separacidn de tres tases, ningun pardmetro
permanece constante, excepto el diametro de particula de agua que
sale de la capa de aceite, el cual se considera de S00 micras. En
vasi jas horizontales el nivel de lfquido no se considera a la
mitad de la vasi ja.

3. - Para asegurar una continua y aceptable separacidn, un

separador deberd ser dimensionado de tal manera que nunca opere
arriba de su capacidad maxima gque debe de manejar.
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6.= Dependiendo del objetivo de produccidn a seguir, se debera
de optimizar la presidn de separacidn en un sistema de separacidn
en etapas, ésto con el fin de disminuir los costos e incrementar
la capacidad de funcionamiento de la instalacidn.

7.— Para perfeccionar el método de dimensionamiento de vasi jas
de separacidn bifd#sicas y trifasicas, se deberd complementar con
la experiencia, ya que de ninguna manera las ecuaciones propuestas
no remplazan a la prdactica y experiencia que tenga el ingeniero de
produccidn.

B8.- Los programas de cOmputo para el dimensionamiento de
vasijas bifdsicas y trifdsicas fueron elaborados en fortran 77, vy
estan a disposicidn en la Coordinacidn de la Carrera de Ingenieria
Petrolera.

9.— Comparando los resultados obtenidos con el ‘'meétodo
propuesto y con el método de Ken Arnold se tiene lo siguiente :

Considerando los datos de los e jemplos numéricos 4.5, 4.8, 5.4
y 8.7 :
Vasija bifasica vertical.

Dismetro minimo para capacidad de gas :

M. propuesto.- 29.50 pg.
. Arnold .- 25.7 pg.

Capacidad de liquido.

tro di Laa
f{minl {pgl [pie])
M. prpuesto. 2 30 9.93
M. Arnold. 2 30 9.40

Vasija bifd#sica horizontal.

Tratamiento de gas.

[ 1% Lsa

[pel [pie])
M. propuesto. 20 6.72
M. Arnold. 20 4.40
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Tratamiento de 1lfquido.

tro di

(min] [pgl
M. propuesto. 3 42
M. Arnocld 3 42

Vasi ja trifssica vertical.

Tratamiento de liquido.

tro trv

Cminl tmin}
M. propuesto. 10 10
M. Arnold. 10 10

Vasija tritasica _horizontal.

Tratamiento de liquido.

tro trv

tminl (min)
H. propuesto 10 10
M. Arnold 10 10

Se puede observar que se obtienen resultados similares al

L.I
(piel

7.8

6.5

{pegl
[: 1
[-1%

di
{pgl
84
ae

wmétodo de Ken Arnold bajo las mismas condiciones.
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Nomenclatura.

ap .~
Ap .~
Ar .-
AL .-
Av .-
Ao .-
AL .-
Bo .-
Bod. —

Aceleracidn de particula.

Area de particula.

Area de flujo.

Area de liquido.

Area transversal ocupada por agua.
Area transversal ocupada por aceite.
Area transversal de la vasl ja ocupada

por liquido.

Factor de volumen del aceite

Factor de volumen del aceite obtenido
en una separacidn dif'erencial.

Bodb. - Factor de volumsen del aceite obtenido

en una separacidn diferencial a la
presidn de saturacidn.

Bofd.—- Factor de volumen del aceite obtenido

Bw .-
c .-
de .-
dp .-
dpv. -
E .-
Ec .-
r -
rit. -
[
F .-

Feo .-
Fex.—
Fr -
Fo .~
P -

en un separacion instantanea a la
presidn de saturacidn.
Factor de volumen del agua.

(piesseg?)
ipie?*)
tpg? 1
tpe*
tpg?
tpe*

- A

tpg? )

(blirsbl 1

(bl/bl )

{blsbl 1}

{bl/bl}
tadim. ]

Porcentaje de altura del agua con respecto

al didmetro interior de la vasi ja.
Diametro interior.

Dismetro de particula.

Digmetro de particula de agua.
Eficiencia.

Eficiencia de compresiodn.

Factor de friccidnm.

Fugacidad del componente . en la tase
liquida.

Fugacidad del componente . en la tase

de vapor.

Moles aliwmentados al sistema.
Fuerza de empuje.

Fuerza externa.

Fueraz de rozamiento.

Fuerza total.

Aceleracion por gravedad.
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Cadim. }
(pe.}
{micrasl
{micra }
(adim. )
(adim. )

CAdim. }
C1lbspe® )

[1bspg? 1
[(molrsdia )
Clbr 3
f1br 1
C1ibr 3}
[ibs )

[prerseg?)



gc .- Factor de conversidn en la 2da. ley

de Newton. {ibm-pieslbr -seg?]
hL .= Altura de liquido. fpg )
he .— Altura de aceite. [pg.1
hitrL.~ Altura total de liquido. (pg 1
hv .= Altura de agua . [pg.]
HP .- Potencia tedrica. Lhp 1)
k .- Relacidn de calores especificos. Cadim. 1
K* .- Porcenteje de drea transversal ocupada
por el liquido entre el drea total de
la vasi ja. {adim. )

K .~ Porcentaje de la altura total de liquido
con respecto al diametro interior de la

vasi ja [adim. )
K .~ Contante de equilibrio. [adim. ]
L .= Moles de lfquido separado por mol
de alimentacidn. (adim. )
L .- Moles de fase liquida. fmol 1}
"Lef .~ Longitud efectiva. [pie ]
Lm .-~ Volumen de l{quidos en moles en m etapas de
separacidn (mol |}
Lesw.~ Longitud tapa-tapa. (pie }
m .- Masa. [(lbm }
mp .~ Masa de particula. [1bm ]
Mw .~ Peso molecular. [1bmsmol-1b 1
Nc .~ Numero de etapas de compresiodn. Ladim. }
nt .- Moles en el tanque por moles de alim, (adim. !
NRe. - Numero de Reynolds Cadim. )
Pcom .~ Presidn de succidn de compresoras. (1brpg? 1
Pd .- Presidn de descarga de compresoras. llb/pg2 b
Ps .- Presidn e c. estdndar {1brpg? 12
Pi .~ Presidn @ c. de rlujo. (1brpg® 1
qf L.~ Gasto de liquido o c. de flujo. (blrdia 1]
qrg.— Gasto de gas o c. de flujo. [piea/dia ]
qf o.= Gasto de aceite @ c. de t'lujo. (blrdia !
qg,n.— Gasto de gas en la etapa n.@ c.s. [10°p1e3/dia )]
geyg.—- Gasto de gas @ c. estandar. (piea/dia ]
geL.~ Gasto de liquido ® <. estdndar. fblrsdta 1}
geo.—~ Gasto de aceite @ ¢. erstandar. tblrsdia 1
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Qsv.— Qagto de agua @ ¢. estandar. iblrdfa 1
R .~ Constante de los gases reales. [1b/pg2-piedlw
L°R mol—~ib)

R’ .~ Relacidn de presidn entre etapas Ladim. J
Re .= Relacidn de compresidn. Cadim. ]
R4 .= Relacidn de esbeltez. Cadim. ]
Re .= Relacidn gas—aceite. tpie®sbL 1
Re,n.—~ Relacidn gas—aceite en la etapa n. tpie® bl )
RGAi .~ Relacion gas—aceite en la etapa i. [pie®/bl )
RGAT. - Relacidn gas—aceite total. tpie?/bl 1
S .- Maximo esfuerzc permisible. [1b pg? 1
tr .= Tiempo de residencia. {min. )
trg.- Tiempo de residencia del gas. Emin. }
trw.~ Tiempo de residencia del agua. [(min. ¥
tro.~ Tiempo de residencia de aceite. {min. !
Tt .— Temperatura e c. de flujo. [°R 1]
Te .~ Temperatura & ¢. estdndar (°R 1
v .= Moles de gas separado por mol de

alimenticia. Ladim. ]
vg .= Velocidad del gas. [piesseg )
vt .— Velocidad terminal. [pie/seg )
V .- Moles de fase de vapor. (mol )
Vg .= Volumen de gas @ ¢. estandar tpie® )
Vgi.— Volumen de gas en la etapa i. tmol 1
Vm .- Volumen de gas en moles en m etapas de

separacidn. tmoles]
Vo .- Volumen de aceite @ c. de flujo [bl 1
Vot.— Volumen de aceite en el tanque. ibl 2
VL .= Volumen de liquido @ c¢. de flujo bl 2
Vw .- Volumen de agua @ c. de flujo (bl )
¥vag .~ Peso de la vasija. {1lb 1
X. .= Fraccicon mol de la fase liquida. Ladim. )
y. .- Fraccidén mol de la fase de vapor. tadim. ]
2. .~ Fraccidn mol de alimentacidn. (adim. ]
2t .- Factor de compresibilidad ¢ c. de fiujo Cadim.)
2s .- Factor de compresibilidad ¢ c. s. Ladim. )
Ah .- Dif'erencia de altura. ipg. ]
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Densidad
Densidad
Densidad
Densidad
Densidad
Densidad
Densidad
Densidad

de gas.

de gas € c. de Tlujo.

de aceite @ c. de flujo.

de aceite @ c. de tanque.

del metal.

de la particula & c. de flujo.
del componente i @ c.estandar

del agua.

Viscosiadad del gas @ c. de flujo.

— Viscosidad de la fase continua

Viscosidad del aceite @ c. de rlujo.

Densidad

relativa del gas.

(ibspie]
t1bspie® 1
[1bspie®}
{1b/pie® 1
flb pie3)
(1b/pie®]
[lb/pie® 1
{1b/pie]
(cp 1}

icp 1

(cp }
[(Aire = 1.0 1}
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APENDICE A.

i0

La ecuacion de estado propuesta por Peng—-Robinson es:

RT a
P = - CA-1)

V-~-b V CV + b) + b<V — b)

Donde <(a) es funcidn de la temperatura.

Esta ecuacidn también puede ser expresada como :

2 - B> (2% + 228 - B2 + A) — (22 + 22B - B2) = 0 CA-2)

Si s PV
- CA-3
RT
aP
A= CA-4)
R* T2
b P
B = CA-3)
RT

L.a ecuacidn A-2 puede arreglarse en la forma siguiente :

Z3 + (B~ 1322 + A - 3B% - 2B)Z + (B + B® = AB) = 0  CA-6)

Aplicando el criterio del punto critico a la ecuacidn de estado
A-1, se encuentra que el valor de las constantes de la ecuacidn de
estado en este punto son

RZ T2
a. (Tec) = 0.45724 CA-T)
Pe
R Tec
b. (Tec) = 0.0778 e CA-8)
Pec
Zc = 0.307 CA-9D
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Estas constantes pueden ser determinadas a cualquier
temperatura mediante las siguientes expresiones :

ai (T) = ai (Ted a (Tr , CA-10)
bi (T> = bi (Tcd CA-11)
Donde :
a .~ Factor de escalamiento.
o .— Factor acéntrico. .
Tr .— Temperatura reducida, definida como T/Tc.

El factor de escalamiento fué linealizado para todas las
substancias como :

a1’ =1 +act - T2 CA-12>

En donde :

A m 0.37464 + 1.5422 0 - 0.26992 o® CA-13D>

Para una mezcla, el factor de fugacidad para el componente Kk,
se determina con la siguiente expresidn :

b
Ln = €2-1)> -~ LnCZ-B> -
xk P b 2,828 B
r 1 r 1
2 3 x ack bk 2+ 2.414 B
- —— Ln CA-14D
L a b L2 -0.414 B

Las reglas de mezclado utilizadas para las ecuaciones
anteriores son

a= E E Xt Xj avy CA-15)

b= 3 xu bt CA-106)
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En donde :
aij = 4 — Sijd> au 172 ;172 CA-LT>
& j, son coeficlentes de interaccidn binaria, determinados
empiricamente, para mezclas de hidrocarburos se consideran igual

a cero.

En la figura Al, se muestra un diagrama de rlujo para elaborar
un programa de cdmputo.



x,n,A,T

AT ,w , R
A
Ec. A-4
i Ec. A2 1
B8
1
alR) Ec A7 E"l"s
b(Tc) EcAB] = T TTTTT 1 )
T Resuelve la) Subrufing
ec. A-8 : Newton
ai(T)Ecas10] . ___ o
bi(T) Ec At l
] fiEc a4
aQ Ec A4S
|
b Ec A8

Figura A-1 Procedimiento para resolver la ec. de estado de

Peng-Robinson!®,
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