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RESUMEN

El presente trabajo hace una descripeion general de los separadores convencionales crudo-
gas tanto verticales como horizontales puntualizando los fluidos que manejan, principios de
operacién que utilizan y factores que afectan la eficiencia de separacién liquido-gas, ademas de
revisar los principales procedimientos de dimensionamiento de separadores convencionales crudo-
ges con la finalided de comprender sus principales caracteristicas ¥ poder aplicarios en dos
ejemplos de dimensionamiento (vertical y horizontal) con el proposito de analizar las caracteristicas
de los mismos y hacer recomendaciones para su uso; asimismoe se revisé el estado del arte de los
separadores compactos o no convencionales conocidos como ciclones cilindricos tquido-gas
(GLCC) para finalmente comparar cualitativamente los disefios convencionales con los no

convencionales.



INTRODUCCION

El rabajo en las instalaciones superficiales donde se separa y procesa crudo comprende el
uso de equipos capaces de manejar fluidos, tanto en fase liquida como gaseosa. Los fluidos
producidos en los campos petroleros son mezelas complejas multicomponentes, con propiedades
fisicas, quimicas y de transporte distintas que varian con el tiempo. Desde las condiciones de
yacimiento hasta las etapas de separacidn primarias y secundarias, los fluidos extraidos
experimentan cambios de temperatura y presion, es por esto que los componentes ligeros, que a
condiciones de yacimiento se encuentran en fase liquida, cambian a fase vapor formando una capa

gaseosa en las corrientes de produccion,

La separacion fisica de estas fases es una de las operaciones bésicas en la produccion,
procesamiento y tratamiento de crudo. La tecnologia de separacién liquido-gas wtilizada
generalmente en la industria del petréleo, se basa en el uso de recipientes llamados “separadores™,
los cuales procesan los fluidos del yacimiento que contienen crudo/agua/gas; en esios equipos se
separa la mezcla liquido-vapor por medio de una expansion stbita separando el gas de los liquidos ¥
¢l agua del aceite. Lo anterior denota la importancia de estos equipos, és por esto que es preciso
dimensionarlos con metodologias que cada vez se aproximen mas a los aplicado industrialmente en
los procesos de separacion y ademds buscar nuevas y mejores alternativas de separacion que puedan

mejorar su desempefio.

El desarrollo del presente trabajo se realiza en siete capitulo los cuales se simplifican a

continuacion:

En el capitulo uno se describen de manera general los principales usos de los separadores
convencionales puntualizando los principales componentes y caracteristicas de éstos, ademas se

describen las principales propiedades y caracteristicas de los fluidos a separar.

En el capitulo dos se muestran las funciones primarias y secundarias de los separadores, asi
como los principios utilizados en la remocidn tanto de gas del crude como de crudo dei gas,

asimismo se clasifica de manera general a los separadores.

Por otra parte en el capitulo tres, se presentan aspectos termodindmicos importantes que
implica el diseflo de un separador, asi como las ecuaciones para el cdlculo de propiedades
necesarias para el dimensionamiento de separadores, conjuntamente algunas de las consideraciones

economicas de las etapas de separacidn.
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El capitulo cuatro expone los fundamentos de la separacién de mezclas liquido-gas,
aspectos importantes para el dimensionamiento de separadores v el fundamento tedrico de los

métodos de dimensionamiento de separadores verticales y horizontales utilizados.

El capitulo cinco contiene las tres principales metodologias de dimensionamiento de
separadores crudo-gas verticales aplicadas a un cjemplo de dimensionamiento y se analizan las

caracteristicas de cada uno de los procedimientos.

El capitulo seis exhibe las mismas metodologias expuestas en el capitulo cinco para
separadores verticales pero ahora en el contexto de separadores horizontales, ademas se incluye un
nuevo método de dimensionamiento que utiliza de manera independiente un método de

optimizacién dimensionamiento y se analizan las caracteristicas de cada uno de los procedimientos,

Finalmente en el capitulo siete se hace una revision del estado del arte de los separadores
crudo-gas no convencionales (separadores ciclonicos cilindricos liquido-gas, GLCC) vy se compara

cualitativamente los discitos convencionales y no convencionales.
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Capitulo 1

1. ANTECEDENTES.

Algunas de tas separaciones crudo-gas son simples y otras pueden ser muy complejas, la
forma de separacion mas antigua es ta separacién manual.

La observacién de las diferencias fisicas de los componentes de la mezcla a separarse
{color, tamaiio, forma, etc.) fundamentd la base para lograr esta accion.

Todas las separaciones cuentan con algunas diferencias quimicas o fisicas en lo que se
desea separar. El tipo y cantidad de fuerza o influencia que afecta la separacién se determina a
través de la medicion de estas diferencias.

La aplicacién de las leyes fisicas y de la naturaleza son de gran ayuda. Donde las leyes
fisicas son inadecuadas, la experiencia ¢s necesania. Por cjemplo, si las condiciones del proceso de
separacién cambian, y se presenta algin tipo de disturbio de manera que no se Heve a cabo la
separacion deseada, es necesario modificar las fuerzas o influencias que ocasionan la separacion
con ¢l fin de mantener una eficiencia alta.

Los campos petroleros requieren varias separaciones para remover las fluctuaciones
intermitentes de crudo y gas, para la deshidratacién y fraccionamiento de hidrocarburos.

La separacidn fisica de fluidos ::'s la separacién mds bésica y necesaria en el procesamiento
crudo-gas. Un separador crudo-gas es una de las piezas fundamentates entre los equipos de
produccién utilizados en la industria petrolera. Los separadores crudo-gas fueron una de las
primeras piczas de equipos de produccién introducidas en la industria de hidrocarburos. Pero no
obstante esta antigiiedad, los separadores no han perdido su imporancia vital y onginal en la

separacién de liquidos y gases.

El término “separador crudo-gas™ en terminologia petrolera se designa a un recipiente a
presin utilizado para la separacion de fluidos producidos por un pozo, en este caso petrdleo y gas,
en fase liquida y gaseosa respectivamente. Un recipiente de separacion puede referirse de la

siguiente forma:

1. Separador crudo-gas.
2. Separador.

3. Separador por etapa.
4

Trampa.
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5. Recipiente de separacién por gravedad, tambor de separacién por gravedad, trampa de
separacion por gravedad, recipiente de separacion de agua por gravedad, o recipiente de
separacién de liquidos por gravedad.

6. Cémara flash, recipiente flash o trampa flash.

7. Separador por expansion, recipiente por expansidn,

8. Lavador de gas, tipo sece o hiimedo.

9. Filtro (filtro de gas), tipo seco o himedo.

10. Filtro/separador.

Los términos “separador crudo-gas”, “separador”, “separador por etapas” y “trampa” se
refieren a separadores crudo-gas convencionales. Estos recipicntes de separacién se wutilizan
normalmente cn operacién en planta o plataforma de yacimientos petroleros, ya sea en bateria de
tanques o varios recipientes distribuidos sobre tas instalaciones para separar los fluidos producides
por el pozo, en este caso crudo y gas, crudo en gas o gas en crudo. Estos deben ser capaces de
manejar “fluctuaciones” o “cabezas™ de los fluidos del pozo. Por o tanto, estos recipientes se
dimensionan generalmente para manejar altas velocidades de flujo instantineo.

Un recipiente, tambor o trampa de separacién por gravedad, se utiliza habitualmente para
remover solo agua a partir del fluidoe del pozo o para remover todo el liquido {crudo y agua) a partir
del gas. En el caso de un recipiente de separacion por gravedad, por lo general se utiliza cerca del
yacimiento, donde el petréleo liquido y gaseoso se descargan juntos, y el agua libre se separa y

descarga desde ¢l fondo del recipiente.

El recipiente de separacion por gravedad de liquidos se utiliza para remover todo el liquido
{crudo y agua), a partir del gas, en donde los hidrocarburos liquidos y €l agua se descargan juntos
desde el fondo del recipiente y el gas se descarga por el domo.

Una cémara, trampa o recipiente de separacion instantanea (flash) se refiere rormalmente a
un separador crudo-gas convencional operado a bajas presiones, con el liquido de un separador de
alta presién a evaporarse en ¢l Esta camara de separacion instantanea por lo regular se utiliza como
segunda o tercera etapa de separacién, pasando la descarga lquida de la cimara “flash” a

almacenamiento,

Un recipiente de expansion (o también llamado unidad de separacion fria), es un recipiente

de primera etapa de separacién que opera a bajas temperaturas. Este recipiente se equipa con un

11



Capitulo 1

serpentin de calentamiento para fundir hidratos o un liquido (glicol) que se inyecta en el fluido del
pozo antes de la expansion dentro del recipiente para prevenir la hidratacién.

Un lavador de gas es similar a un separador crudo-gas. Usualmente este maneja fluidos que
contienen menos liquido que el producido por el crudo y ¢l gas del pozo. Los lavadores de gas se
utilizan normalmente en la recoleccién de gas o distribucién de lineas donde éstas no requieren
manejar “fluctuaciones” o “cabezas” del liquido, como es por lo general el caso en los separadores
crudo-gas. El lavador de gas del tipo gas seco utiliza eliminadores de niebla y otros internos
simifares a los separadores crudo-gas. En el lavador de gas del tipo gas himedo, la corriente de gas
pasa a través de un bafio de crudo u otro liquido que lava el polvo y ofras impurezas del gas. El gas
se conduce hacia un extractor de niebla donde todo el liquido se remueve y separa de él. Los
lavadores de gas se refieren como recipientes que se unilizan después de pasar par otro equipo. Se
uiiliza un medio filtrante para remover pelvo, impurezas de las tuberias, éxido, y otros materiales
extrafios al gas. Dichas unidades pueden remover normalmente liquidos  partir del gas.

Ya se describio la clasificacion y los principales usos de los separadores, ahora se

puntualizaran sus principales componentes y caracteristicas:

1. Un separador crudo-gas incluye generalmente los siguientes componentes:

a} Seccidn primaria o de separacién inicial,

Esta seccion se utiliza para colectar 1a mayor porcién del liquido en la corriente de entrada.
Consta de una boquilla de ¢ntrada que es normalmente tangencial, o bien de un deflector de
mampara ¢ ciclonico, para aprovechar al maximo posible el volumen disponible del recipiente. Se
usa la fuerza centrifuga o un cambio de direccion dréstico para separar la mayor parte del liquido de

la corriente de gas,

b} Seccién de acumulacién por “gravedad” o secundaria;

Esta seccion se disefia nonmalmente para utilizar [a fuerza de gravedad. Consiste de una
parte del recipiente a través de la cual, el gas se mueve a una velocidad relativamente baja con muy
poca turbulencia, En algunos disefios se usan aletas direccionales para reducir la turbulencia Estas
aletas sirven ademés como colectoras de gotas de liquido v su uso reduce la distancia que deben

recorrer las gotas para caer y separarse del flujo de gas.




Capitulo 1

¢) Extractor de niebla para remover pequefias particulas liquidas del gas;
Aqui es donde se lleva a cabo la separacién del gas y las pequefas gotas de liquido que se
arrastran en forma de niebla,
d) Salida de gas;
€) Salida de crudo.

2. El separador debe tener una capacidad volumétrica de liquido adecuada para manejar aumentos
de flujo (tapones) del pozo o de las lineas de flujo.

3. Un didmetro, altura o iongitud de recipiente adecuado para permitir que el liquido se separe del
gas y el extractor de niebla no se inunde.

4. Dispositivos para el control de nivel de crudo en el separador, los cuales incluyen usualmente
un controlador de nive! de liquido y una vélvula de diafragma sobre la salida del crudo.,

5. Una vilvala de contrapresion sobre la salida del gas para mantener una presién adecuada
dentro del recipiente.

6. Dispositivos de alivio de presion.
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Figura 1.1 Esquema de las principales secciones y componentes de un separador de dos-fases
horizontal




Capitulo 1

En la mayoria de las instalaciones de produccion superficial crudo-gas, los separadores
crudo-gas son los primeros recipientes por los que pasa el fluido después de que sale del pozo de
produccion. Sin embargo, oros equipos como calentadores, y separadores de agua por gravedad se

instalan por lo general antes de entrar al separador.
1.1 Caracteristicas de los Fluidos a Separar.

Algunas de las caracteristicas fisicas de tos fluidos de los pozos manejados por separadores

crudo-gas se describen a continuacién:

a) Petréleo

Es una mezcla compleja de hidrocarburos en forma liquida. La gravedad API del crudo
puede estar en el intervalo de 6 a 50 °API y la viscosidad de 5 hasta 90,000 cp a condiciones
promedio de operacidn. El color varia desde el verde obscuro, amarillo, café hasta el negro, pero
normalmente exhibe una fluorescencia verdosa distintiva. '

Los distintos tipos de petrdleo son mezclas no uniformes y altamente complejas de
hidrocarburos parafinicos, nafténicos y aromaéticos, que contienen pequeiias cantidades de azufre vy
cantidades todavia mas pequeflas de compuestos de nitrogeno y oxigeno. Los términos parafinico,
aromatico y asfilico (o nafténico) se utilizan para nombrar los tipos predominantes de
constituyentes quimicos encontrados en crudos de diversas localidades.

La mayoria de los crudos contiene una diversidad de hidrocarburos, que desde el
hidrocarburo gaseoso mds sencillo (metano) hasta la parafina o el betin sélido mas complejo. En

los hidrocarburos mas pesados puede existir cualquiera de los siguientes tipos:

- Parafinicos: conteniendo 4 grupos alifiticos, 1 aliciclico y | aromitico,
- Aliciclicos: conteniendo 3 grupos aliciclicos, 2 alifaticos y 1 aromatico.

- Asfaltucos: conteniendo 3 grupos aromaticos, 2 alifaticos y 1 aliciclico.

Existen también muchos tipos intermedios de petrdleo crudo que se diferencian por sus

propiedades fisicas y quimicas como se muestra en la Tabla 1.1,
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TABLA 1.1 Caracteristicas de los crudos parafinicos y asfalticos

Caracteristicas Parafinicos Asfalticos
Densidad Baja Alta
Rendimiento de la gasolina Alto Bajo
Numero de octanos en la gasolina Alto Bajo
Contenido de azufre Baja Alto
Relacion entre hidrogeno y carbono Alta Baja
Punto de humo de queroseno Alto Bajo
Punto de fluidez critica del crudo-gas Alto Bajo

Para determinar la calidad del crudo internacionalmente se utiliza la densidad APl y se

clasifica en crudos pesados y ligeros:

- Crudo extra pesado menor que 20 °API
- Crudo pesado 20 - 30 °API
- Crudo ligero 30-40°AP1
- Crudo super ligero mayor que 40 °AP{

Los crudos pesados son de baja calidad en comparacion con los ligeros por lo que estos
altimos son mas faciles de procesar, presentan menos problemas de mantenitniento y se cotizan a un
precio mas alto.

De modo similar se emplean los ténminos amargo y dulce. Los crudos amargos contiene
azufre y presentan un desagradable y a veces nauseabundo olor a ajo o a huevos podridos, el azufre
que es lo que imparte el olor, existe en forma de mercaptanos o sulfuro de hidrogeno. Los crudos

dulces contienen muy poco azufre y tienen olores comparativamente agradables.

b) Condensado.

Este es un hidrocarburo que puede existir en la produccién, como liquido o como vapor
condensable. E] condensado aparece cuando ¢l gas se extrae del pozo, y su temperahuwa y presion
cambian lo suficiente para que parte del mismeo se convieria en petréleo. Las densidades relativas de
los condensados liquidos pueden estar en el intervale de 50 a 120 °API y viscosidades de 2.0 hasta

6.0 cp a condiciones estandar. El color puede ser crema, amarillo claro o azul claro.
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¢) Gasnatural

Es una mezcla de hidrocarburos, generalmente gaseosos presentes en forma natural en
estructuras subterraneas. El gas natural consiste principalmente de metano (80%) y proporciones
significativas de etano, propano y butano. El gas denominado “seco” se compone casi totalemente
de metano con pequeiias cantidades de etano y otros hidrocarburos parafinicos, cuando el gas
natural contiene mayor proporcion de hidrocarburos mis densos o liquidos se suele llamar gas
“bimedo”, estos hidrocarburos mas densos suelen separarse para obtener gasolinas naturales o
rectificadas. Siempre habra alguna cantidad de condensado y/o aceite asociado con el gas. El
término “gas natural” también se usa para designar el gas tratado que se abastece a la industria y a

los usuarios comerciales y domésticos y tiene una calidad especificada.

El gas de hidrocarburos asociados con el petrdleo se refiere generalmente al gas natural que
s¢ encuentra ya sea como “gas libre” o “‘gas en solucion”. La densidad relativa del gas natural puede

variar de 0.55 2 0.90 y la viscosidad de 0.011 a 0.024 cp a condiciones estandar.

Gas libre: El gas libre es el hidrocarburo que existe en fase £aseosa a temperatura y presion de
operacién. El gas libre s¢ vincula al gas que a una presion dada no esta en solucién o que estd

retenido mecanicamente en el hidrocarburo liquido.

Gas en solucién: Es el gas que estd homogéncamente distribuido dentro del crudo a una presidn vy

temperatura dadas. Una reduccién en presion y/o incremento en la temperatura puede causar que el

gas salga del crudo, en donde ésie asume las caracteristicas del gas libre,

Vapores condensables: Estos hidrocarburos existen como vapores a ciertas presiones y
temperaturas y como liquido a otras presiones y temperaturas. En la fase vapor, los vapores
condensables, asumen en general las caracteristicas del gas. En la fase vapor, los vapores
condensables varian en su densidad relativa de 0.55 a 4.91 (el aire=1.0), y en viscosidad de 0.006 a

0.011 cp a condiciones estandar,

d) Agua
El agua producida con petréleo y gas natural puede estar en forma de vapor o liquida. El

agua liquida puede estar libre o emulsificada. El agua libre tiende a separarse dejando en su
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superficie el hidrocarburo liquido. E] agua emulsificada se encuentra como gotas dispersas en el
hidrocarburo liquido.
Se sabe que la inyeccién de agua se utiliza para mantener la presion y capacidad de

produccion de crudo en los yacimientos e incrementar el crudo recuperado.

1.2 Impurezas y Materiales Extraiios.

Los fluidos producidos por el pozo pueden contener impurezas gaseosas como mtrogeno,
didxido de carbono, sulfuro de hidrégeno y otros gases que no son hidrocarburos en naturateza u
origen. Los fluidos de los pozos pueden contener impurezas liquidas o semiliquidas, como agua o
parafinas.

La produccién de crudo se asocia tipicamente con la produccion simultanea de agua. Para
un pozo de produccién nuevo la produccién de agua es normalmente pequefia, sin embargo para un
pozo que esté cerca su final, la produccién de agua puede representar la mayor parte del producto.

La produccion de agua es la fuente principal de afeccion ambiental para los productores de
crudo. La produccién excesiva de agua también contribuye a que muchos pozos e instalaciones sean
suspendidas o abandonadas, no obstante al hecho, se continian produciendo volimenes
signtficantes de crudo. Por ejemplo en Canadj, la industria de hidrocarburos produce seis metros
cibicos de agua, como promedio, por cada metro cubico de crudo. Algunos pozos pueden ser
productores econdmicos, con relaciones crudofagua superiores a 1 por medio de métodos de
produccién convencionales, sin embargo, la produccién de agua contribuye a tener altos gastos de
operacion y muchos pozos cominmente s¢ hacen caros, debido a que presentan relaciones tan bajas
como 1:10, 1:20 y el manejo de agua eleva los costos.

Se conoce que la presencia de impurezas de crudo en el efluente de agua disminuye su
calidad y hace que ésta se aleje de los limites especificados por las autoridades locales, que
prehiben la disposicion del efluente de agua sin una separacion primaria y regulacion de la cantidad
de crudo que se descarga. Una de las consecuencias de la actividad relacionada al tema ha sido el
incremento en el interés de bisqueda y desarrollo de equipos y procesos de separacion crudo/agua.

Ademas, los fluidos del pozo pueden contener impurezas solidas como lodos producidos
por la perforacion, arena, sales y sedimentos. La mayoria de los sélidos producidos se originan a
partir de la roca del depdsito. Asi, arenisca del deposito puede presentarse en forma de arena de

silice, junto con una pequena cantidad de arena fina y arcilla, algunos pozos pueden producir una
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cantidad significante de minerales, ademas, en algunas ocasiones los solidos presentan una pequefla
pelicula de crudo.

La mayoria de los solidos producidos tienden a acumularse dentro del recipiente separador
crudo-gas primario, desde donde se remueven periodicamente y evitan la disminucion del tiempo de
residencia en el separador.

La acumulacion de arena puede removerse por medic de un lavado con agua que minimiza
los requerimientos de un pretratamiento con aditivos costosos. Ademés, debe minimizarse la
cantidad de solidos que puedan mezclarse con los fluidos dentro del recipiente de manera que no

afecte la separacion vy la abrasion de las paredes y el revestimiento se minimice.

1.3 Flujo de fluidos en dos fases.

Un fluido puro, por su naturaleza y por las condiciones de presion y temperatura a las que
se encuentre puede ser liquido, gas o vapor o inclusive, hallarse en ambas fases. Esto tltimo como
estado de equilibrio del fluido.

En una mezcla de fluidos, dependiendo de su naturaleza, de la afinidad entre ellos, de la
cantidad de cada uno y de algunas condiciones externas como presién y temperatura, se tendra una
sola fase, es decir, existe miscibilidad entre ellos ya sea total o parcial; o més de una fase, es decir,
no existe miscibilidad entre ellos. La existencia de mis de una fase incluye los siguientes casos:
= Mezclas liquido-tiquido
»  Mezclas liquido-liquido-gas

=  Mezlcas liquido-gas

Mezclas liquido-gas.

Una forma general de flujo de este tipo de mezclas consiste en la estratificacion de las fases,
esto es, cada fase fluye separada de la otra, pero manteniéndose ambas en contacto por medio de
una capa llamadas interfase, que es precisamente el limite o fin de una fase y el comienzo de la otra.
Aqui la fase la fase gaseosa fluye por encima de la fase liquida. A la entrada de alguna linea o ducto
con flujo a dos fases, éste es el régimen observado y a partir de é] se desarrollan otros, tales como
bache o anular.

Cuando dos fluidos inmiscibles fluyen juntos a través de un ducto, hay implicado un gran
nimero de problemas de ingenieria. Estos resultan a partir de tas relaciones de ciertas variables,

tales como: patrones de flujo, colgamiento de liquido o “holdup”, cambios de presion y variacion en
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los coeficientes de transferencia de calor. Estas relaciones son afectadas por la velocidad de flujo,
propiedades del fluido vy geometria del ducto.

Muchos de los problemas de flujo a dos fases implican a formacién de vapor. Cuando un
liquido saturado fluye a wavés de la linea, la presion decrece debido a la friccion. El
correspondiente decrecimiento en la presion puede causar que una porcién del liquido se vaporice,
cambiando asi la razén en masa de las dos fases constantemente. La separacién instantinea
“flasheo” se observa con mucha frecuencia en los pozos petroleros y en las lineas de transporte
cuando la pérdida de presion causa que el gas “abandone” 1a solucién y fluya simultaneamente con
el aceite. El desconocimiento de las velocidades en algin punto de las fases individuales hace
imposible bosquejar la distribucion real de éstas. En la mayoria de los casos, la fase gas fluye a
mayor veloctdad que la fase liquido, acelerando continuamente al liquido, implicando, por lo tanto,
una transferencia de energia. Aunque alguna de las fases puede encontrarse en flujo laminar o
turbuiento ¢s e} nimerc de Reynolds, esto es, que se mayor o menor de 2000. La inyeccion de un
gas en un liquido inicialmente en flujo laminar puede ocasionar el desarrollo de! flujo turbulento.

Si no hay transferencia de calor hacia la mezela, la razén de flujo masico permanece
substancialmente constante, pero el flujo volumétrico y las velocidades progresivamente conforme

el gas se expande debido a la caida de presion,

Patrones de flujo de los hidrocarburos.

La caracteristica tipica de la produccidn de un pozo, es un flujo turbulento formado por una
mezcta de hidrocarburos gaseosos y liquidos, en constante expansién e intimamente mezclados con
agua, vapor de agua y algunas otras impurezas. La formacion de mezclas gas-liquido por diferencia
de propiedades, condiciones y factores. Cuando estos hidrocarburos fluyen desde el yacimiento
hasta la superficie, su presién y temperatura original disminuye continuamente, ocasionando que se
libere el gas de! liquido, que el vapor se candense y que parte del efluente cambie sucesivamente de
liguido ya sea burbuja, niebla o gas libre; por su parte el gas amastra particulas de liquido v el
liquido lleva a su corriente burbujas de gas.

Es evidente que al fluir dos fases simultineamente lo pueden hacer en formas diversas.
Cada una de estas formas presenta una distribucion relativa de una fase con respecto a la otra,
constituyendo un patrén o tipe de flujo. Por lo anterior es indispensable conocer cuales son los
patrones de flujo que pueden presentarse en el manejo de mezclas en tuberias, para ello existen

varios estudios bien definidos, enwre los que destacan los realizados por Beggs y Orkiszcasky, tanto
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para tuberias horizontales como verticales, como pueden observarse en las Figuras 1.3y 1.4, y si se

desea abundar un poco miés al respecto véase Walley (1996).
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Figura 1.2 Patrones de flujo en sistemas horizontales
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Figura 1.3 Patrones de flujo en sistemas verticales
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2. GENERALIDADES DE LA SEPARACION CRUDO-GAS.

2.1 Funciones Primarias de los Separadores Crudo-Gas.

La separacion del crudo y el gas puede iniciarse por medio del flujo de fluidos a través de la
estructura de produccién dentro del yacimiento e incrementarse progresivamente a través de la
tuberia, lineas de flujo y equipo de manejo superficial. Bajo ciertas condiciones, el fluido puede
separarse por completo en fase liquida y gaseosa, antes de que entre al separador crudo-gas. En
cuyo caso, el separador da solo una “expansion” que permite que el pas ascienda y el liquido

descienda y estos logren salir del equipo por sus respectivas salidas.

2.1.1 Remocién de crudo del gas. .

Por medio de la diferencia de densidades de los hidrocarburos liquidos y gaseosos puede
lograrse una separacion aceptable en un separador crudo-gas. Sin embargo, en algunos casos es
necesario utilizar dispositivos mecdnicos comanmente referidos como “eliminadores de niebla™

para remover la niebla liquida del gas antes de descargarse por el separador.

2,1.2 Remocion de gas del crudo.

Las caracteristicas fisicas y quimnicas del crudo y sus condiciones de presion y temperatura
determinan la cantidad de gas que esta contenido en solucion. La velocidad en que el gas se libera
de un crudo dado, es funcion del cambio en la presion y temperatura. El volumen de gas que un
separador crudo-gas removera desde ¢l crudo es dependiente de (1) caracteristicas fisicas v
quimicas del crudo, (2) presion de operacidn, (3) temperatura de operacion, (4) velocidad de
procesamiento de crudo en un tiempo dado, (5) tamafio y configuracién del separador y (6) otros
factores.

La velocidad de procesamiento de crudo en un tiempo dado y la profundidad del liquido en
el separador determina el tiempo de “residencia” o “acumulacién” del crudo. El tiempo de
residencia por lo general es de 1 a 3 minutos, este ttiempo es adecuado para obtener una separacién
satisfactoria del petréleo y gas, a menos que se maneje espuma que se forma con el crudo. Cuando
se separa crudo con espuma, el tiempo de residencia se incrementa de 5 a 20 minutos, dependiendo
de la estabilidad de la espuma vy el diseiio del separador. Los avances en los sistemas de
procesamicnto en campo, como son los transmisores de custodia automatica, enfatizan la necesidad

de complementar la remocién del gas a partir del crude. La agitacion, calentamiento, bafles
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especiales, empaques de coalescencia v materiales filtrantes pueden ayudar a la remocién del gas,
que por ofra parte esta retenido en el crudo a causa de la viscosidad y la tensién superficial del

crudo.

2.1.3 Separacion de agua del crudo.

En algunos casos es preferible remover el agoa de los fluidos del pozo antes de que fluya a
través de reducciones de presion, ocasionadas por estrangulamientos y valvulas. La remocién del
agua puede prevenir dificultades que ocasiona ésta al salir del equipo come: corrosion, formacién

de hidruros y la formacién de una densa emulsion entre agua y crudo que es dificil de separar.

2.2 Funciones Secundarias de los Separadores Crudo-Gas.

2.2,1. Mantenimiento de la presién 6ptima en el separador.

Para que ur separador crudo-gas cumpla con sus funciones primarias, debe mantenerse la
presion en ¢l mismo de manera que el liquido y el gas se descarguen hacia sus respectivos procesos
y sistemas de acumulacién. La presion en el separador se mantiene por medio del uso de una
vilvula de contrapresién de gas en el separador, o en el caso de una bateria de dos o mds
separadores, con una valvula de contrapresién principal que controla la presién en la bateria.

La presién dptima en un separador sera la que dé como resultado el rendimiento econdmico
mas alto de venta de los hidrocarburos liquidos y gaseosos. Esta presion éptima se puede calcular

tedricamente o a través de pruebas en campo.

2.2.2 Mantenimiento del nivel de liquido en ¢l separador.

Para mantener la presion en el separador debe mantenerse una cierta profundidad de liquido
en la porcion baja del recipiente, esta cantidad de liquido previene perdidas de gas con el liquido y
requiere del uso de un controlador de nivel de liquido y una vilvula para controlar la descarga de

liquido.

2.3 Métodos Utilizados para la Remocién de Crudo del Gas en Separadores.
La niebla liquida se remueve efectivamente desde la corriente de gas en un separador crudo-
gas por medio de eliminadores de niebla, pero existen vapores condensables en el gas que no se

remueven por los eliminadores de niebla. La condensacion de esos vapores, ocasionada por la

23



Capitulo 2

reduccién de la temperatura, puede ocurrir después de que el gas se descarga del separador. Asi, la
existencia de liquido en el efluente de gas de un separador crudo-gas en muchos casos puede no
reflejar la eficiencia del separador, ya que los vapores condensables pueden tener las caracteristicas
del gas natural a la presién y temperatura en el separador, y la condensacitn de estos vapores puede
ocurrir inmediatamente antes de que se descarguen del separador.

La diferencia de densidades entre el liquide y el gas puede [levar a cabo la separacion de las
gotas de liquido a partir de la corriente de gas, donde la velocidad de la corriente debe ser Io
bastante baja y se debe contar con el tiempo suficiente para que se realice la separacién. Limitando
la velocidad del gas en el separador se puede obtener una separacion satisfacteria sin un eliminador
de niebla. Sin embargo, los eliminadores de niebla se instalan generalmente en los separadores
crudo-gas convencionales para asistir en la separacién y minimizar Ia cantidad de liquido (en forma
de nicbla) separandola del gas.

Los métodos usados para remover el crude del gas en los separadores crudo-gas son:
diferencia de densidad (separacion por gravedad), choque, incidencia al cambio de direccién del
flujo, cambio de la velocidad de flujo, fuerza centrifuga, coalescencia v filtrado. Los eliminadores
de niebla utitizados en los separadores crudo-gas pueden ser de disefios diferentes que utilizan uno

o mas de estos métodos como se muestra en la siguiente Figura 2.1.
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© cAMBIO DE VELOCIDAD

Figura 2.1 Métodes utilizados por el eliminadeor de niebla para la separacion de liquido.

2.3.1 Diferencia de densidades (separacién por gravedad).

El gas natural es més ligero que los hidrocarburos liquidos. Las particulas diminutas de
hidrocarburos liquidos se suspenden temporalmente en la corriente de gas natural, las cuales por
diferencia de densidad o de fuerza de gravedad se acumulan fuera de la corriente de gas si la
velocidad del gas es lo suficientemente baja. Las gotas grandes de hidrocarburos pueden acumularse

rdpidamente fuera del gas, pero las gotas mas pequefias toman mucho méas tiempo.
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A condiciones estindar de presidn y temperatura, las gotas de hidrocarburos liguidos
pueden tener una densidad de 400 a 1,600 veces la del gas natural. Sin embargo, a medida que la
presion y temperatura de operacién s¢ incrementa, la diferencia de densidades disminuye. A una
presion de 800 psig, el hidrocarburo liquido puede tener de 6 a 10 veces la densidad del gas. Asi,
materialmente la presién de operacion afecta el tamafio del separador, el tamaiio y tipo de extractor
de nicbla requerido para separar adecuadamente el tiquide del gas.

De hecho, las gotas de liquide pueden tener una densidad de 6 a 10 veces la del gas, esto
indica que las gotas del liquido pueden separarse rapidamente del gas y acumularse; sin embargo,
esto puede no ocurrir en caso de que las particulas de liguido sean muy pequeitas y tiendan a
“flotar” en el gas y no pugdan acumularse fuera de la corriente del gas en un periodo corto, durante
¢l cual el gas esta en el separador.

Las particulas de hidrocarbure liquido con diametros de 100 um y mayores se acumularin
fuera del gas en la mayoria de los separadores con dimensiones promedio. No cbstante, se requiere
usuaimente utilizar eliminadores de niebla para remover particulas pequefias en ¢l gas.

A medida que la presion de operacion en el separador se incrementa, la diferencia de
densidades entre el liquido y el gas disminuye. Por esta razon, es deseable operar el separador
crudo-gas a una presion baja que sea consistente con las otras variables, condiciones y

requerimientos de proceso.

12.3.2 Choque.
Si una corriente de gas que contiene niebla tiquida choca contra una superficie, la niebla
liquida puede adherirse y coalescer sobre la superficie. Después de que la niebla coalesce en gotas

mids grandes, las gotas caerin por gravedad a la seccion de liquido del recipiente,

2.3.3 Cambio de direccion del flujo.

Cuando la direccién del flujo de una corriente de gas que contiene niebla liguida cambia su
direccién abruptamente, la inercia ocasiona que ¢l liquido continug en la direccién original del flujo.
La separacién de la niebla liquida a partir del gas puede efectuarse por medio del cambio de
direccion del flujo debido a que el gas asume con mayor facilidad el cambio de direccién del flujo v

podra fluir fuera de las particulas liquidas y asi el liquido pueda removerse por colalescencia,
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2.3.4 Cambio de velocidad de! flujo.
La separacién de liquide y gas puede efectuarse con un cambio de velocidad (aumento o
disminucion) sibita en la velocidad del gas. Ambas condiciones utilizan ta diferencia entre la

inercia del gas y del liquido.

2.3.5 Fuerza centrifuga.

Si una corriente de gas que contiene niebla liquida fiuye en un movimiento circular a una
velocidad lo suficientemente, alta la fuerza centrifuga dirige la niebla liquida contra las paredes det
contenedor y el liquido coalesce progresivamente en gotas mas grandes y finalmente cae en la

seccidn de liquido.

2.3.6 Coalescencia.
Los empaques de coalescencia ofrecen una efectiva separacién y remocion de niebla liquida
de la corriente de gas. Los empaques utilizan una combinacién de choque, cambio de direccion,

cambio de velocidad y coalescencia para separar y remover la niebla tiquida de la corriente de gas.

2.3.7 Filtrado.

Los filtros porosos son efectivos en la remocién de la niebla liquida de fa corriente de gas
en ciertas aplicaciones. El material poroso puede ufilizar los principios de choque, cambio de
direccion del flujo y cambio de velocidad para asistir la separacién de !a niebla liquida a partir de la

corriente de gas.

2.4 Métodos Utilizados para Remover Gas a partir del Crudo en Separadores.

Debido a los altos precios del gas natural, la baja confiabilidad en la medicién de los
hidrocarburos en la corriente y por otras razones, es importante remover el gas del crudo durante los
Procesos en campo.

Los métodos para remover el gas del petréleo en separadores crudo-gas son: acumulacion,

agitacion, separacidn con bafles, calentamiento, inyeccién de quimicos y fuerza centrifuga.

2.4.1 Acumulacién.
El gas contenido en el petroleo que no esta en solucién en el crudo puede separarse
usualmente del crudo si se permite un tiempo de acumuiacion adecuado. Un incremento en el

tiempo de residencia, para dar una cierta cantidad de liquido procesado, requiere un incremento en
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el tamafio del recipiente y/o un incremento en la profundidad del liquide en el separador. Al
incrementar la profundidad del crudo en el separador puede no resultar en un incremento de la
emision del gas que no esta en solucion con el crudo porque el “aumento” det crudo puede impedir
que ¢l gas emerja. La remocién dptima del gas del crudo se obtiene generalmente cuando el cuerpo
del crudo en el separador es delgado, es decir, cuando la relacion del 4rea superficial para retener el

volumen de crudo es alta.

2.4.2 Agitacién.

La agitacién controlada v moderada contribuye a la remocin de gas insotuble que puede
blequearse mecénicamente por la viscosidad y tension superficial del crudo. La agitacién puede
ocasionar usualmente que las burbujas de gas se unan y se separen del crudo en un periodo de
tiempo menor a que si no se usara la agitacion. La agitacién puede obtenerse por medio del disefio y

colocacion de bafles.

2.4.3 Separacién con bafles.

Puede instalarse en la entrada del separador un elemento que elimina el gas, y ayuda a que
se introduzca el fluido del pozo al separador con una turbulencia minima para la remocion de gas
del crudo. Este elemento dispersa el crudo de manera que el gas pueda escapar rapidamente del
crudo, elimina la incidencia de alta velocidad del liquido contra la pared opuesta del separador entre
la entrada y el nivel de crudo, extendiendo el crudo en capas delgadas que fluyen desde la entrada
hacia la seccién de crudo. El crudo se dirige v cae en forma de cascada hacia abajo de los bafles,
ademas, la combinacién de esparcimiento y rodado es efectiva para liberar las burbujas arrastradas.

Este tipe de separacion con bafles es efectiva en el manejo de crudo con espuma.

2.4.4 Calentamiento.

El calor disminuye la viscosidad y la tension superficial lo cual contribuye a liberar el gas
que se retiene hidraulicamente en et crudo. El método mas efectivo para calentar crudo se realiza al
pasar éste por un bafio de agua caliente, Un plato extendido que dispersa al crudo en pequedias
corrientes o riachuelos incrementa la efectividad del bafio con agua caliente. Un bafio de
calentamiento con agua es probablemente el método mas efectivo de remocién de burbujas de
espuma en la formacion de espuma del petrieo. El bafto de calentamiento con agua no es practico
en muchos separadores crudo-gas. pero el calentamiento puede adicionarse al crude per medio de

intercambiadores de calor y/o calentadores a fuego directo o indirecto entre otros,
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2.4.5 Inyeccién de quimicos.

Algunas sustancias quimicas reducen la tension superficial del petréleo y pueden ayudar a
liberar €l pas insoluble del crudo. Estos quimicos puede reducir apreciablemente la tendenciz a
espumar del crudo y de esta manera incrementar la capacidad del separador cvando se maneja
espuma. En un caso particular, la capacidad de un separador crudo-gas se incrementé de 3,800 a
9,600 bbl/dia cuando se inyectd y mezcld silicon antes de entrar al separador sin ningtn otro
cambio hecho al sistema. El silicon es efectivo para reducir la tendencia a la formacién de espuma
en el crudo cuando éste se mezcla en ¢l crudo en pegueiias cantidades como partes por millén o

partes por billon.

2.4.6 Fuerza centrifuga.

La fuerza centrifiga puede utilizarse para separar gas del crudo. El petroleo se dirige contra
la pared del separador en donde el pas ocupa la porcion interna del vortice. La forma y
dimensionamiento adecuado del vértice puede permitir que el gas ascienda y el flujo de liquido
descienda al fondo de la unidad. Los separadores y lavadores de gas utilizan la fuerza centrifuga
para la separacion. El crudo de estas unidades puede contener menos gas insoluble que las unidades

que no utilizan la fuerza centrifuga,

2.5 Clasificacién de los Separadores Crudoe-Gas.

2.5.1 Clasificacion por configuracién,

Los separadores crudo-gas en general pueden tener tres configuraciones: vertical, horizontal
y esférica. Los separadores verticales pueden variar en tamafio desde 10 6 12 pulg. de didmetro y de
4 a3 ft. de longitud tangente-tangente hasta 10 6 12 ft. de didmetro y 15 a 25 f. de longitud
tangente-tangente.

Los separadores crudo-gas horizontales se¢ manufacturan con corazas de monotubo o
dobletubo. Las unidades de monotubo tienen una coraza cilindrica y las unidades de dobletubo
tienen dos corazas cilindricas paralelas una sobre la otra. Ambos tipos de unidades se utilizan para
servicio de dos o tres fases.

Un separador crude-gas monotibico se prefiere generalmente sobre las unidades de doble
tubo. Las unidades monotibicas tienen un drea mayor para el flujo de gas, asi como un area
interfacial mayor que la usualmente disponible por los separadores de doble tubo. Los separadores

monotibicos soportan tiempos de residencia altos debido a que un recipiente de un solo tubo largo
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retiene un volumen mayor que un separador de doble tubo, ademas de que es mas facil de limpiar
que las unidades de doble tubo.

En climas frios, el congelamiento ocasiona problemas de pérdidas en las unidades
monotubicas porque el liquido esta usualmente en contacto cerrado con la corriente caliente de gas
que fluye a través del separador. El disefio monotibico normalmente tiene una silueta mds reducida
que las unidades de doble tubo v es més facil de acomodarlos para una separacion de etapas
mutltiples sobre plataformas donde el espacio es limitado.

Los separadores horizontales pueden variar en tamaiio desde 10 a 12 pulg. de didmetroy 4 a
5 ft tangente-tangente hasta 15 a 16 ft de diametro y 60 a 70 ft de longitud tangente-tangente.

Los separadores esféricos estin generalmente disponibles de 24 a 30 pulg, hasta 66 a 72
pulg. de didmetro.

2.5.2 Clasificacion por fases.

Las tres configuraciones de separadores estin disponibles para la operacién de dos y tres
fases. En las unidades de dos fases el gas se separa del liquido y las descargas de gas y liquido son
por separado y en las unidades de tres fases se separa el gas, el agua y el crudo con sus respectivas

salidas por separado.

1.5.3 Clasificacién por presién de operacién.

Los separadores crudo-gas pueden operar a presiones de alto vacio en el intervalo de 4,000
a 5,000 psi. La mayoria de los separadores crudo-gas operan en el intervato de 20 a 1,500 psi.

Los separadores se refieren como separadores de baja, media y alta presion. Los
separadores de baja presion operan generalmente a un intervalo de presiones desde 10 a 20 hasta
180 a 225 psi. Los separadores de presion media operan uswalmente en el intervalo desde 230 a 250
hasta 600 a 700 psi., y los separadores de alta presién operan en un amplio intervalo de presién de
750 a 1,500 psi.

2.5.4 Clasificacién por aplicacion.
Los separadores crudo-gas pueden clasificarse de acuerdo a su aplicacién como: separador
de prueba, separador de produccion, separador medidor, separador elevado y separador por etapas

{pnmera etapa, segunda etapa, etc.).
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a) Separador de prueba.

Un separador de prueba se utiliza para separar y medir los fluidos de los pozos. Los
separadores de prueba pueden ser verticales, horizontales o esféricos, de dos o tres fases, fijos o
pertanles (montado sobre un patin o rodante). Los separadores de prueba pueden equiparse con

varios tipos de medidores para cuantificar el crudo, gas y/o agua.

b) Separador de produccion.
Un separador de produccion se ytiliza para separar el fluido producide por un pozo o un
grupo de pozos pero siempre sobre una base diaria o continua. Los separadores de produccion

pueden ser verticales, horizontales o esféricos y de dos o tres fases.

¢) Separadores de baja temperatura.

Un separador de baja temperatura es un separador especial en el cual €l fluido del pozo se
inyecta a alta presién dentro dei recipiente a través de una vélvula de presién reducida o de choque,
de esta manera la temperatura del separador se reduce apreciablemente por debajo de la temperatura
del fluido del pozo. La temperatura de reduccion se obtiene par medio del efecto Joule-Thompson,
a ravés de la expansion del fluido del pozo realizada por la reduccién de presion ocasionada por
una vilvula de reduccién de presion o estrangnlamiento. La temperatura de operacion baja en el
separador ocasiona la condensacién de los vapores, que de lo contrario saldrian del separador en
estado gaseoso. Los separadores de baja temperatura se utitizan generalmente para prevenir una

evaporacion excesiva los liquidos, estabilizandolos para su almacenamiento.

d) Separador medidor.

La funcién de medir la separacién de los fluidos del pozo, en crudo, gas v agua puede
realizarse por medio del uso de un separador medidor {Fig. 2.2). Estos recipientes estan disponibles
para operar en dos o tres fases, ademis de que existen modelos especiales que manejan

satisfactoriamente espuma y crudo de alta viscosidad (Fig. 2.3).

¢) Separador de espuma.
Los separadores crudo-gas que manejan espuma del crudo se refieren generalmente como

separadores de espuma. Su disefio y aplicacion se discutié anteriormente.
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Figura 2.3 Separador medidor vertical dos fases que separa y mide grandes volimenes de
crudo con un alto contenido de espuma y/o alta viscosidad.
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f) Separadores elevados.

Los separadores elevados pueden instalarse sobre plataformas, cerca de baterjas de tanques
o sobre plataformas marinas de manera que el liquide pucda fiuir por gravedad del separador a
almacenamiento o a recipientes instalados corriente abajo del separador. Esto permite que el
separador opere 2 la presion més baja posible para capturar la méxima cantidad del liquido y
munimizar las pérdidas de vapor y gas hacia la atmésfera o hacia un sistema de gas de menor

presion.

g) Separadores por etapas.
Cuando el fluido producido por el pozo fluye a ravés de mis de un separador en serie, los
separadores se refieren como separadores por etapas. El primer separador se refiere como la primera

etapa de separacién, el segundo separador como la segunda etapa de separacion, etc.

2.5.5 Clasificacién por principio de uso para Ia separacién primaria.
Los separadores pueden clasiticarse de acuerdo al método que se utiliza para realizar la
separacion primaria en el separador. Como una clasificacion se tendria a los separadores por

diferencia de densidades (separacion por gravedad), coalescencia y/o choque y fuerza centrifuga.

2.6 Separadores Crudo-Gas Centrifugos y Lavadores de Gas Centrifugos.

El uso de separadores crudo-gas en plataformas maritimas que manejan grandes volimenes
del fluido del pozo ha incrementado los esfuerzos en disefiar separadores mas compactos para
reducir el espacio y el peso en las plataformas. Se han generado resuttados positivos a partir de
estos esfuerzos, resultando en algunos separadores que utilizan 1z fuerza centrifuga para realizar una

separacion inicial o final tanto del crude como del gas.

2.6.1 Separadores crudo-gas centrifugos.

Los separadores crudo-gas centrifugos verticales introducen el fluido en el separador a alta
velocidad por medio de una hendidura tangencial ajustable que induce un ciclén dentro del
recipiente separando el liquido del gas. La velocidad ciclénica alta asegura que una pelicula de
liquido se mantenga estable. El cono ciclénico proporciona un patrsn para el fluido del pozo
permitiendo la salida del gas, éste es un factor muy efectivo cuando se maneja crudo con espuma.
Estos separadores crudo-gas se complementan con la separacion por gravedad con los tiemmpos de

residencia requeridos dependientes de las propiedades del fluido del pozo.
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2.6.2 Separador de vértice divergente,

Esta unidad utiliza la fuerza centrifuga para separar el gas y los liquidos. Este separador
tiene una entrada tangencial en el fondo del recipiente donde el crudo ¥ el gas se separan al inducir
una espiral corotacional dirigida hacia la pared de Ia cimara de forma ascendente, el crudo fluye
circunferencialmente sobre el vortice hasta una envolvente donde se separa y desciende hacia otra
seccién donde se acumula el liquido en el fondo dei recipiente micntras que el gas continua en una
espiral ascendente hacia la parte superior donde sale. El separador de vortice divergente es un
separador de alto rendimiento, Remueve particulas menores de § um, dependiendo de |as

especificaciones de diseiio,

2.6.3 Lavadores de gas centrifugos.

Este lavador de gas centrifugo (Figura 2.4) utiliza el patron de flujo centripeto para inducir
dos etapas efectivas de separacion. El término de flujo centripeto denota al flujo de gas que
converge hacia el centro del recipiente, como un remolino, En la primera etapa, todo el liquido libre
y muche del liquido arrastrado gira sobre la pared fuera del gas debido a la ﬁ:elza. centrifuga, en la
segunda etapa la pequefla cantidad de liquido arrastrado remanente en ef gas se separa bajo la

influencia de un incremento en la fuerza centrifuga v se recolecta Por un circuito de recirculacién,

Salida de gas
)

Corrienta

S8alida da liquido

Figura 2.4 Esquema de un lavador de gas (scrubber) centrifugo
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2.7 Ventajas y Desventajas de los Separadores Crudo-Gas Convencionales.
La Tabia 2.1 compara las ventajas v desventajas de fos scparadores crudo-pas de dos y tres
fases, horizontales, verticales y esféricos. La comparacion de los separadores crudo-gas asumne que

los separadores horizontales crudo-gas son monotabicos.

TABLA 2.1 Comparacion de ventajas y desventajas de los separadores crudo-gas de dos y tres
fases, horizontales, verticales y esféricos.

Consideraciones Horizental Vertical Esférico

{montubo) (monotubo) (un compartimento)

Eficiencia de separacién 1 2 3

Estabilizacién  de los fluidos

separados l 2 3

Adaptabilidad a la variacién de : , 3

condiciones

Flexibilidad de operacion 2 1 3

Capacidad (mismo didmetro) 1 2 3

Costo de capacidad por unidad | 2 3

Capacidad para el manejo  de 3 | "

materiales extrafios

Capacidad para el manejo de espuma | ) 3

de crudo

Adaptabilidad para uso portatil 1 3 2

Espacio requerido para su instalacion

- Plano vertical 1 3 2

- Plano horizontal 3 1 2

Facilidad de instalacion 2 3 i

Facilidlad de  inspeccién y , 3 )

mantenimento

donde: (1) muy favorable, (2) intermedio, (3) el menos favorable.
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2.8 Seleccién y Aplicaciones de los Separadores Crudo-Gas y Lavadores de Gas.

El siguiente reswmen indica los usos recomendados de manera general para separadores

crudo-gas verticales, horizontales, esféricos y lavadores de gas.

2.8.1 Aplicaciones para separadores erudo-gas verticales.
Las aplicaciones de los separadores crudo-gas verticales incluyen las siguientes:
1. Fluidos de pozos que ticnen una alta relacién liquido/gas.
2. Fluidos de pozos que contienen cantidades apreciables de arena, lodo y solidos finos similares,

3. Instalaciones con limitaciones de espacio horizontal pero con pequefias o sin limitaciones de

altura vertical, como los grupos de baterias de tanques y/o plataformas de produccion.

4. Fluidos de pozos donde el volumen de liquide puede variar amplia e instantaneamente como los

pozos de produccion de gas intermitente y/o pozos con fluctuaciones intermitentes.

5. Oftros equipos de produccion antes de entrar al separador permiten u ocasionan coalescencia o

condensacion del liquido.

6. Equipos de proceso de otros campos de produccidn que no funcionan apropiadamente con

arrastre de liquido en ¢l gas.

7. Cuando la economia favorece a los separadores verticales.

2.8.2 Aplicaciones para separadores crudo-gas horizontales.
Las aplicaciones para los separadores horizontales incluyen las siguicntes situaciones;

1. Separacién liquido/liquide en instalaciones donde se requiere obtemer una separacién mas

eficiente,

2. Cuando se requiere separar crudo con espuma y donde la mayor area de contacto del recipiente
horizontal puede permitir u ocasionar la eliminacién de espuma y originar una separacidn mds
rapida.

3. Cuando las instalaciones tienen limitaciones de altura se recomienda el uso de separadores

horizontales por su silueta pequeiia.
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10.

1L

Con fluidos con una relacion volumétrica gas/crudo alta.

Cuando el flujo del pozo tiene una velocidad de flujo relativamente constante y sin o pequeiias

cabezas de liquido ocasionadas por los tapones.

Instalaciones donde el operador y/o las condiciones requieren el uso de internos que eliminen la

utilizacién de un controlador de nivel de liquido de interfase crudo-gas,
Cuando se requieren unidades portatiles para uso de pruebas o produccion.
Cuando se apostan unidades multiples para conservar espacic de piso.

Cuando los equipos de proceso corriente arriba no funcionan adecuadamente con arrastre de

liquido en el gas.

Cuando los equipos de produccion al salir del separador permiten u ocasionan condensacién

del liquido o coalescencia.

Cuando la economia favorece al separador horizontal,

2.8.3 Aplicaciones para separadores crudo-gas esféricos.

La siguiente es una lista de aplicaciones para los separadores crudo-gas esféricos:

Cuando ios fluidos del pozo tienen una alta relacién gas/crudo, vetocidad de flujo constante, y

no S¢ presentan taponamientos o cabezas de liquido,
Instalaciones donde existen limitantes de espacio en altura vertical u horizontal.

Cuando las unidades de proceso a la salida del separador, tales como deshidratadores de glicol y
endulzadores de gas se tienen que lavar ¥y ahomrar un fluide de proceso caro, tal como amina y

glicol.
Instalaciones donde la economia favorece al separador esférico.

Instalaciones que requieren un separador pequefio donde un solo hombre puede transportar el

separador esférico para ubicarlo e instalarlo.

Lavadores de combustibles y gas de proceso para su uso en campo ¢ en planta.
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2.8.4 Aplicaciones para lavadores de gas (scrubbers).

Muchos lavadores de gas (scrubbers) verticales y horizontales se utilizan para separar,
limpiar, transportar y/o procesar el gas previo al uso de éste en otros equipos. Es decir, que muchas
impurezas como arrastre de liquidos, sales y polvo se remueven del gas por medio de otros equipos,
y el lavador de gas se utiliza para depurar el gas. Los lavadores de gas se utilizan generalmente para
proteger y asegurar que el gas no contenga materiales extrafios que deterioren a equipos como los

siguientes: compresores, deshidratadores, endulzadores y reguladores.

Algunos usos de los lavadores de gas son (1) para combustibles de calentadores,
rehervidores, y generadores de vapor: (2) para el control de gas de las plantas y equipos de proceso;
(3) antes de los compresores; (4) antes de los deshidratadores y endulzadores para conservar fluidos
de proceso; (5) después de los deshidratadores y endulzadores para conservar fluidos de proceso;
{6) antes de entrar a los sistemnas de distribucion de gas; (7) mtes de las lineas de transmisién de gas
para remover liquido, polvo, lodo; (8) antes y después de las estaciones de regulacion de gas; (9)
después de las estaciones de lineas de ransmisidn de gas de compresion para remover el crudo

lubricante de 1a linea.

2.9 Problemas Especiales en los Separadores Crudo-Gas.

2.9.1 Formacién de espuma en el crudo.

Cuando se reduce la presion sobre ciertos tipos de petroleo, el gas que va hacia fuera de la
solucién en forma de pequeiias esferas (burbujas) de pas quedan atrapadas en una pelicula delgada
de crudo. Esto contribuye a que la espuma se disperse en el crudo y gcnt‘;re lo que se conoce como
“formacién de espuma” en el crudo. En ciertos tipes de crudo, la viscosidad y tension interfacial del
crudo puede encerrar mecanicamente al gas en el crudo y ocasionar un efecto similar a la espuma.
La espuma del crudo puede no ser estable durante mucho tiempo, excepto cuando un agente
espumante esld presente en el crudo. El crudo es mas propenso a la espuma cuando (1) la gravedad
APl ¢s menor de 40 °APL, (2) la temperatura de operacién es menor de 160°F v (3) 1a viscosidad del
crudo es mayor de 53 cp.

La formacién de espuma reduce la capacidad del separador crudo-gas, por que requiere mas
tiempo de residencia para separar adecuadamente et crudo cuando presenta espuma. La esputna
formada con el crudo no puede medirse con precisidn con medidores de desplazamiento positivo, ni

con recipientes medidores volumétricos convencionales. Estos problemas, en combinacién con las
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pérdidas potenciales de crudo y pas por una separacion inadecuada, enfatizan la necesidad de
utilizar equipos y procedimientos especiales para el manejo de espuma en el crudo.

Existen varios disefios especiales de separadores para ¢l manejo de espuma en el crudo. Los
prncipales factores que ayudan al rompimiento de la espuma formada son; la acumulacién,
agitacion (con bafles), calentamiento, inyeccién de quimicos y fuerza centrifuga. Estos métodos de
reduccion o rompimiento de [a espuma del crudo también se utilizan para remover el gas atrapado
en el crudo. Se han desarrollado muchos disefios diferentes, varios de estos disefios estan
disponibles para unidades de separacion estindar que manejan espuma y otros para aplicaciones

mds especificas.

2.9.2 Parafina.

La deposicién de parafina en los separadores crudo-gas disminuye su eficiencia y da como
tesultado un rendimiento inapropiado por ¢l llenado parcial del recipiente, bloqueo del eliminador
de nieblz y/o entrada del liquido. La parafina puede removerse efectivamente de los separadores por
medio del uso de una corriente de disolventes. Sin embargo, la mejor solucion es prevenir la
deposicion en el recipiente por medio de calentamiento o tratamiento quimico de la commiente antes
de entrar al separador. Otra manera de impedir que la parafina se acumule en el recipiente consiste
en cubrir todas las superficies interiores del separador con pelicula plastica de manera que la

parafina tenga una pequefia o nula afinidad con el recipiente.

2.9.3 Arena, sales, lodo, sedimentos, etc.

Si los fluidos del pozo producen continuamente arena y otros solidos en cantidades
considerables, estos deben removerse antes de que los fluidos entren en las lineas de proceso. Si el
fluido contiene arena en pequeas cantidades, por lo general esta se remueve por acumulacion en un
recipiente vertical sobredisefiado con fonde cénico o por un drenado periddico del residuo en el
recipiente. Las sales pueden removerse por mezclado de agua con crudo, después de que Ia sal se

disuelve en el agua esta puede separarse del crudo y salir del sistema,

2.9.4 Corrosién,

Algunos de los fluidos producidos por ¢l pozo son muy corrosivos y ocasionan fallas en el
equipo. Los dos compuestos més corrosivos son el sulfuro de hidrégeno y el didxido de carbono.
Estos dos gases pueden estar presentes en los fluidos del pozo y representar desde el 40 al 50% del

volumen del gas.

38



Capitulo 3
Conceptos Teoricos Fundamentales
para el Dimensionamiento de

Separadores Crudo-Gas



Capitulo 3

3. CONCEPTOS TEORICOS FUNDAMENTALES PARA EL
DIMENSIONAMIENTO DE SEPARADORES CRUDO-GAS.

3.1 Aspectos Termodinamicos Importantes para el Dimensionamiento de Separadores
Crudo-Gas.

3.1.1 Cilculo de propiedades.

El disefio de la mayoria de los equipos de proceso involucrados en la refinacion del petrdleo
y procesos relacionados, depende en gran parte del conocimiento de las propiedades basicas det
fluido. Se sabe que para ¢l cilculo de propiedades de los fluidos tanto para gases, liquidos y
mezclas se pueden utilizar ecuaciones de estado, sin embargo, para fines practicos los ingenieros
petroleros han desarrollado una serie de pasos sucesivos que permiten el calculo de propiedades de
hidrocarburos de ura manera sencilla denominadas cormrelaciones de aceite negro. Para poder
utilizar estas correlaciones es necesario primero definir algunos conceptos fundamentales para el

célculo de propiedades; ~

i} Factor de volumen de formacién de aceite.

El volumen de aceite que entra a un tanque de depésito en la superficie, es menor que el
volumen de aceite que fluye deniro de la tuberia de produccion desde ¢l yacimiento. Este cambio en
el volumen del aceite, acompafiado por el cambio de las condiciones del yacimiento a las de
almacenamiento, se debe principalmente, al canbio de fase que sufren los componentes volatiles

contenidos en el tiquido, por la reduccién de presién, desde la formacién productora a ia superficie.

La reduccion en la presion también causa que el aceite remanente se expanda ligeramente,
pero esto ¢s una pequeiia parte, ya que este se contrae con la disminucion de la temperatura. El
cambio en ¢l volumen del aceite debido a estos tres factores, se expresa en términos del factor de
volumen, que se define como el volumen de aceite del yacimiento requerido para producir un barril
de aceite en el tanque de almacenamiento, donde el aceite del yacimiento incluye el gas disuelto.

_ volumen de accite ~ pas disuelto(a condiciones de YaCimicnio)
@ volumen de aceiie que enim 2l Lanque de almacenamiento (2 ¢.5.)

3.0

B, = factor de volumen
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Para estimar el factor de volumen existen varias correlaciones de aceite negro, una de las
mas utilizadas es la propuesta por Vazquez, ya que divide ¢l tipo de crude en pesado para

gravedades <30°y ligeros en gravedades >30° ademds de normalizar la densidad relativa-del gas de

Peg J -4
5 ly10 32
N4z g, O3

la siguiente forma:

Tg = [l.0+059|2(°API)(TC5)L03,D(

donde:

T.. = temperatura a condiciones estandar, °F

°AP] = grados API

P = presion a condiciones estandar, psia

Yges. = densidad relativa del gas a condiciones estandar

¥; = densidad relativa del gas normalizada

para API<30°

B, = L0+4677Rx107 + 01751x107* D - 18106x10 R4 D (3.3)
para API>30°
B = 10+ 467TRgx107™ +011:x10™ D+ 01337x10"* R (D (3.4)
donde:
D=(T—60)[°AP1J (3.5)
Ye

Rs = relacion de solubilidad, scf/STBO
T = temperatura, °F
Para el calculo del factor de volumen por arriba de 1a presién de vapor tenemos:
-1433+5Rg +17.2T 1180y, +12.61AP]

Co = 1.6)
0 Px10° ¢

By = B, CEP-P 3.7

donde:
P = presion, psi

C, = factor de compresibilidad del aceite, psi’
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Bgy = factor de volumen caleulado a la presién de vapor
Py = presion de vapor, psi
B, = Factor de volumen, bbl/STBO

C = factor de correccidn, cuando no se conoce algin vator experimentat toma et valor de cero

ii) Relacién de solubilidad gas-aceite.

Bajo condiciones donde la presion incrementa, un crudo puede absorber una cantidad de gas
finita en solucién, cambia de fase pasando de ser un gas disuelto a un gas libre. La composicién de
las fases liquida y gaseosa es un problema de equilibrio liquido-vapor. Para aceites ligeros, tales
como, fluidos condensados el flujo y composicién de cada fase, puede predecirse a través de
calculos de “flash” de vaporizacién. Sin embargo, para crudos de gravedad normal, tales como

asfaltenos o parafinas, las correlaciones empiricas pueden utilizarse satisfactoriamente.

Como se sefialé anteriormente, el factor de volumen B, es dependiente de la relacién de
solubilidad, para estimar ¢l valor de R, Vizquez plantea la siguiente técnica, que al ignal que para el

factor de volumen, se basa sobre la divisién dei tipo de aceite, para CAPI<30,

Ry =ﬂxmn.1m (3.8)
2664
y si existe una gravedad de °API>30
1187
o= ;5106 10103934 (.9)

donde:

P = presion, psia

Y = densidad relativa del gas normalizada, es exactamente igual que parael B,
R, = relacidn de solubilidad, sef/STBO

T = temperatura en, °F

APl
T+ 460

(3.10)
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a) Densidad.
La densidad es la cantidad de masa de una sustancia dada por unidad de volumen:

m

=3 3.1

donde:
p = densidad, kg/m3
V = volumen de la sustancia, m’

m = masa de la sustancia, kg

i) Densidad relativa en grados Baume o grados API.
Una definicién diferente de densidad relativa, se usa particularmente, en la industria del
petroleo. La temperatura de referencia para medir la escala Baume o API es 60°F y no 4°C. Para

enfatizar esta diferencia la densidad API o Baume se reporta como:
densidad relativa = 60" F
60°

La ecuacidn usada para calcular la densidad relativa cuando los grados Baume se conocen
es diferente para fluidos mis ligeros que el agua y fluidos mds pesados que ¢l agua,
Para liquidos tnas pesados que el agua:

145 145

S.G=v—>——"— . °Baume=145- — (3.12)
145-° Baume 8.G

Para liquidos mas ligeros que el agua:

140 140
Gzorv—— . °B =—-130 3.13
130+° Baume aume S.G (3.13)
El American Petroleum Institute {API) ha desarrollado fa escala APl, que ligeramente
difiere de la escala Baumé, para liquidos mas ligeros que el agua. Las echaciones son:

1415 1415

§.G.= . °APl= ——-1315 3.19)
S.G.

T 1315+° APl
donde:
S.G. = densidad relativa del liquido (agua = 1)

La densidad relativa de un gas es la relacion entre la densidad del gas y la densidad del aire
a condiciones estandar de presién y temperatura. Esto puede relacionarse con el peso molecular a

través de la siguiente relacion:
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S=—- (3.15)

donde:
S = densidad relativa del gas (aire = 1)
MW = peso molecular del gas

En muchos calculos la densidad relativa del gas se refiere siempre en términos de
condiciones estandar de presion y temperatura, entonces la densidad de un gas a cualquier
condicién de presion y temperatura puede determinarse por medio de la densidad del aire a

condiciones estandar de presion y temperatura (60 °F y 14.7 psia) que es 0.0764 1b/ft*.

La densidad del gas es asi dada como:

SP
=270--— 3.16
Py = (3.16)
(MW)P
=009} 3.17
Py Tz 3.17

donde:

Py = densidad del gas, Ib/it’

§ = densidad relativa del gas (aire = 1)
P = presion, psia

T = temperatura, °R

Z = factor de compresibilidad del gas

MW = peso molecular del gas

El factor de compresibilidad “Z" para el gas se puede aproximar a partir de las Figuras 3.1 a
3.6 que se presentan en el Apéndice.

En muchos caleulos la gravedad especifica de liguidos se refiere normalmente a
condiciones de presién y temperatura reales. Las Figuras 3.7 y 3.8 pueden utilizarse como una
aproximacién asumiendo que hay cambio de fase. Para los hidrocarburos, que pasan por cambios
significativos de fase, la Figura 3.8 puede utilizarse para tener una aproximacién de la gravedad
especifica a una presidn y temperatura dada una vez que se conocen los grados API del liquido.

Las Figuras 3.7 y 3.8 son aproximaciones para los componentes liquides., Cuando se
requieren calculos precisos para un hidrocarburo, es necesario considerar el gas que se libera con la

disminucion de presion y el incremento de temperatura. Asi, si un hidrocarburo se calienta a presidn
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constante, la gravedad especifica puede incrementarse debido a que se liberan los hidrocarburos
ligeros. EI cambio en la composicién molecular del fluido se calcula por medio de un caleulo de

separacion sibita (flash}, el cual se describird con mas detalle después.
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Figuras 3.7 y 3.8 Aproximaciones para la densidad relativa de las fracciones del petroleo

ii) Densidad del erudo.
La densidad del aceite utilizando la correlacién de aceite negro propuesta por Vazquez se

calcula por medio de la siguiente expresién:

624y o +01362Rgy 4

5 (3.18)

Po

donde:
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Yga ™ densidad relativa del gas disuelto
¥ ga = 0:25+0.02° API+Rgx10"(0.6874 - 35864° API) (3.19)

mientras que para un aceite bajo saturado esta dada por:
Po = Pay eXPp(C, (P -Py)) (3.20)

donde:

P = densidad de! aceite calculada a 1a P, I/

C. = factor de compresibilidad del aceite calculado con la férmuta dada por Vazquez para el célculo
dela B,

Py Py = presidn del sistema y presion de vapor, psia

P = densidad del aceite, 1b/ft*

iii) Densidad del gas.

La densidad del gas se calcula de la siguiente forma:

27044Py
=¥ 3.
P = Z(T+450) @.21)
donde:
P = presidn, psia
Py = densidad del gas, 1b/f°
T = temperatura, °F
y:
Ry, —RgY
Yo = (3.22)
5

En esta ecuacion, se agrega el témino “R™, que representa los pies cibicos producidos por
cada barril de aceite producido, denominada relacién gas-aceite total, los volimenes se miden a

condiciones estindar,

El factor de compresibilidad “Z™, se estima por medio de la correlacién de Standing:
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para gases superficiales:
T =167+31667y (3.23)
P =T7025-507,, (3.24)
para gases hiamedos:
T, = 238+210y (3.25)
P =740-100y (3.26)
de aqui;
T, = T+460 (3.27)
Toe
P
P, = o (3.28)
027P
pr=——t (3.29)
. ZTP'
C, C C CsCep? [ Cop?
L= l+[C. +—2+—1]p, +[C‘ +—’]p,’ »-’—Q-l+[#] 1+ CypZ Jexp[-Cyp? (3.30)
T, T} T, Ta T;( o5 se(-Cool)
donde:
Ci=0.31506 Cs=-0.6123
C; =-1.0467 Ce=-0.10489
C3=-0.5783 C,=0.68157
Cy=0.5353 Cy=10.68446

El procedimiento consiste en suponer un valor de “Z” y calcular todos los pardmetros hasta
encontrar un valor para “Z” calculado con la Ecuacién 3.30, en caso de que la “Z" calculada sea
igual a la “Z” supuesta, o se encuentre dentro de intervalo de emor adecuado, se termina la iteracién,

de forma contraria Z obtenida del calculo, tomars el lugar de la supuesta al inicio.

d) Viscosidad.

Esta propiedad de los fluidos indica ia resistencia al flujo, La viscosidad es una propiedad
dindmica, puesto que solo puede medirse cuando ¢l fluido estd en movimiento. La viscosidad por
esto, es simplemente Ia relacion entre el esfuerzo cortante y el gradiente de velocidad. Hay dos
expresiones de viscosidad: viscosidad absoluta (o dinémica), p, y viscosidad cinemdtica, v,. Estas

expresiones se relacionan de la siguiente manera:
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(3.31)

—
1
© T

donde:
p = viscosidad absoluta, centipoise
¥ = viscosidad cinemética, centistoke

p = densidad, g/cm’

La viscosidad de los fluidos depende ampliamente de la temperatura. La viscosidad de los
liquidos disminuye con el incremento de temperatura, mientras que la viscosidad de los gases
disminuye inicialmente con el incremento de temperatura y después incrementa con el aumento de
temperatura.

El mejor camino para determinar la viscosidad de un crude 2 cualquier temperatura es por
medicion. Si la viscosidad es conocida a una sola temperatura, la Figura 3.9 puede utilizarse como
una aproximacién para determinar la viscosidad a otra temperatura por medio del trazado de lineas
paralelas para cada tipo de crudo representado dentro de la Figurs; también como una aproximacién
puede utilizarse la Figura 3.10 que es la representacion grafica de una correlacion que representa la

viscosidad del aceite vs grados AP} y temperatura.
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Figura 3.9 Curva tipica de viscosidad-temperatura para diferentes tipos de crudo
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Figura 3.10 Viscosidad del crudo Vs. gravedad y temperatura

i) Viscosidad del crudo.

La viscesidad del crudo puede estimarse utilizando las antes mencionadas correlaciones de
aceite negro a través de la correlacion de Beggs y Robinson y la de Véazquez y Beggs. La viscosidad
del aceite libre de gas, est4 dada por:

Hog =10% =1 (3.32)
donde:
X=yT ¥ (3.33)
Y =10% (3.38)
Z =3.0324 - (:02023° API (3.35)
y

T = temperatura, °F
Moa = viscosidad del aceite libre de gas, cp

y la viscosidad del aceite:

o =8y (3.36)
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donde:

a = 10.75(Rg +100)"9315 (337
b= 544(Rg +150)703%¢ (3.38)

¥
M = viscosidad del aceite saturado, cp
R, = retacién de solubilidad, scf/STBO
Abora bien, cuando las condiciones de presién se encuentran por arriba de la presién de

burbuja, Vazquez propone ia siguiente forma de célculo:

", ~uub[ P) (3.39)

donde:

n = viscosidad del aceite calculadaala Py,
P = presion, psia

Py = presion de vapor, psia

Y

m= 2_6P1.mx|0(u.nawm"-s.o) (3.40)

ii) Viscosidad del gas.

La viscosidad del gas se obtiene a partir de la correlacion de Lee:

ny =Ke10™ ‘{){62428 ] (3.41)

donde:
9.4+057%4y  XT+460)"
= ( 5 )( ) (3.42)
209+ 5504y gf +(T+460)
X=35+ (_:860 +02897y ;¢ (3.43)
Y=24-02X (3.44)
donde:

T = temperatura, °F
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Yor = densidad relativa del gas libre
ps = densidad del gas. Ib/ft’
Hy = viscosidad del gas, cp

¢) Tensién superficial.

La tension superficial es una propiedad que resulta de las fuerzas de atraccién entre las
moléculas. Como tal solo se manifiesta en liquidos. Las fuerzas entre las moléculas en el seno de un
liquido son iguales en todas direcciones y como resultado, ninguna fuerza neta se ejerce sobre ellas.
Sin embargo, en la superficie Jas moléculas ejercen una fuerza que tiene una resultante en la capa

superficial.

i) Tension superficial del crudo.
La tension superficial entre el aceite y el gas esta dada por la siguiente expresion:

g, ={424-0.047T - 0.267° AP1) exp(~0.0007P) (3.45)

donde:
T = temperatura, °F
P = presién, psia
G, = tensién superficial, Dinas/cm
En caso de que la presién se encuentre por arriba de la presién de burbuja, el fluido a
transportar se encuentra en fase liquida, por lo tanto no es necesario realizar citculos para la fase

gas.

3.1.2 Célculo de equilibrio termodinamice.

8) Célculo de separsacion instantanea (flash).

La cantidad de fluido de hidrocarburo presente en la fase liquida o gaseosa a cualquier
punto en ¢l proceso se determina por el calculo de separacién instanténea (flash). Para una presién ¥
temperatura, cada componente de la mezcla de hidrocarburos esta en equilibrio. La fraccién mol del
componente en la fase gas depende no solo de la presion y temperatura, también de la presién

parcial de cada componente. Por lo tanto, la cantidad de gas depende tanto de la composicién total
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del fluido, como de la fraccién mol de cualquier componente en la fase gas que s funcidén de la

fraccion mol de cada componente en esta fase,

Esto se describe mejor por la constante de equilibrio “K” para cada componente. El valor de
“K” es funcion de la temperatura, presion, composicion de la fase vapor y liquida. Esta se define
como:

Vg IV

K, =
¥ Lu/L

(3.46)

donde:

Ky = constante para ¢l componente N a una temperatura ¥y presién
Vi = moles del componente N en Ia fase vapor

V = total de moles en la fase vapor

Ly = moles del componente N en la fase liquida

L = totat de moles en 1a fase liquida

Existe un gran nimero de gréficas que representan valores de “K” para los componentes

importantes en una mezcla de hidrocarburos, como referencia puede consultarse (Arnold, 1995).

En muchas aplicaciones de campos petroleros la presion de convergencia esta entre 2,000 y
3,000 psta, excepto a presiones muy bajas, que esta entre 500 y 1,500 psia. Si la presion de
operacidn es mucho menor que la presion de convergencia, la constante de equilibrio no se afecta
en gran medida por la eleccion de la presién de convergencia. Asi, al utilizar una presién de
convergencia de 2,000 psia se considera como una primera buena aproximacién para muchos
calculos de separacion instantdnea. Cuando se requiere precision, la presion de convergencia debe

calcularse.

Si la Ky para cada componente y la relacién del total de moles de la fase vapor y el total de
moles la fase liquida para cada componente son conocidas (V/L) entonces las moles del

componente N en la fase vapor (Vy) y las moles en la fase liquida (Ly) pueden calcularse de la

signiente forma:
K
VN = ‘._,N_FN_ (3_47)
1
—+Ky
(ViL)
F
Ly=—- N (3.48)
Ky {V/L)+]
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donde:
Fx = total de moles del componente “N” en el fluido

Para resolver cualquiera de las Ecuaciones 3.47 y 3.48, primero es necesario conocer la
cantidad de (V/L), pero ya que V y L se determinen al sumar Vy y Ly, es necesario usar una
solucion iterativa. Esto se hace primero estimando (V/L), calculando Vy y Ly para cada
componente, sumando hasta obtener los moles totales del gas (V) y el liquido (L), y después
comparando el (V/L.) calculado con el valor asumido. Al hacer este procedimiento, es de utilidad et

utilizar la ecuacion 3.48 suponiendo que K ¢s igual a 1:

()

b} Aproximacién del cdlculo de separacién instantinea (Flash)

L= (3.49)

Muy frecuentemente, los cdlculos de separacion instantdnea (flash) estin involucrados y son
sujetos a muchos errores at calcularse manualmente. Algunas veces es necesario estimar el volumen

de gas que se espera se separe de la corriente de hidrocarburos a varias presiones.

Es por esto que se desarrollaron curvas de aproximacién rdpida para la separacién

instantdnea de varios crudos a diferentes gravedades y presiones, como la que se muestra en la

Figura 3.11:
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Figura 3.11 Estimacién preliminar del % de la relacién crudo-gas (GOR) separada
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¢) Caracterizacion de los flujos de Las corrientes.

A partir del calculo del separacion instantinea (flash) es posible determinar 1a composicion
molecular de los componentes liquidos y gaseosos y asi determinar las propiedades y velocidades
de fiujo tanto de liquido como de gas, es decir, se puede obtener el peso molecular de la corriente
liguida como gaseosa al aplicar reglas de mezclado y al hacer un balance de masa se obtendrian las

velocidades de flujo de liquido v pas, para consulta de detalles véase (Amoald, 1995).

Muchas veces el disefiador conoce la fraccion mol de cada componente en 1a alimentacion
pero no se le proporciona la velocidad de flujo molar para la comriente. Puede ser necesario estimar
el nimero total de moles en la corrignte de alimentacién “F” para una velocidad de flujo de
hidrocarburo esperada en el tanque de acumulacién. Como una primera aproximacién, puede
suponerse que todo el hidrocarbure en el tanque de almacenamiento es caracterizado por el
componente 'y de la corriente. Asi, la velocidad de alimentacion en moles por dia puede
aproximarse por:

3508 G.): Qy
(Mw),

L

113

(3.50)

donde:

L = velocidad de flujo del liquido, moles/dia
(S.G.); = densidad relativade C'y

(MW}, = peso molecular de C',

Qi = velocidad de la corriente de liquido, bpd

La velocidad de flujo de la comriente de alimentacién se calcula entonces como:

L

— (3.51)
{Fraccion Mol),

donde:
F = velocidad de flujo de la cormiente de alimentacion, moles/dia

(Fraccién Mol); = fraccidon meol del componente C'; en la corriente de alimentacién
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d} Etapas de separacién crudo-gas.

La separacién por etapas s¢ logra con una seric de separadores que operan a una presion
subsecuentemenie reducida. El liquido se descarga de un separador de alta presion hacia el proximo
separador de baja presion. El propésito de la etapa de separacion es obtener una mixima
recuperacion del hidrocarburo liquido del fluido del pozo y proveer una méxima estabilizacién de

ambos efluentes, tanto gas como liquido.

Hay dos procesos que liberan gas (vapor) del hidrocarburo liquido bajo presion, se
encuentra la separacién flash (vaponizacién) y la separacion diferencial (vaporizacion). La
separacién flash se logra cuando se reduce la presion del sistema, el liquido y el vapor permanecen
en contacto, por ejemplo, esto ocurre cuando el gas (vapor) no se remueve del contacto con el
liquido mientras que la reduccion de presién en el sistema permite que el gas salga de la solucion.
Este proceso produce mayor cantidad de gas (vapor) y menor cantidad de liquido. La separacion
diferencial se realiza cuando el gas (vapor) se remueve del contacto con el liguide, mientras que la
reduccion de presion en el separador permite que ¢l gas (vapor) salga de la solucion. En este
proceso se produce mas liguido y menos gas {vapor). En una instalacion de separacion de etapas
miltiples, se obtienen ambos procesos de liberacion de gas. Cuando el flujo del pozo fluye a través
de estructuras, tuberias, reducciones, etc. se ocasiona una reduccion de presion en el sistema con el
gas en contacto con el liquido y de esta manera se presenta una separacién instantinea “flash™ y
cuando el fluido pasa a través de un separador, donde la presion se reduce, también el gas y el

liquido se separan y descargan por separado, esta es una separacién diferencial.

Un separador crudo-gas ideal, desde el punto de vista de recuperacion méaxima, debe
construirse de manera que reduzca ia presion del fluido del pozo desde el yacimiento al entrar al
recipiente cerca de la presion atmosférica en la descarga del separador. El gas y/o vapor se remueve
del separador continuamente tan pronto como sea separado del liquido. Esta aplicacién especial de

vaporizacidn diferencial o separacion no es practica y nunca se utiliza.

Algunos de los beneficios de un separador ideal pueden obtenerse a través del uso de etapas
multiples de separacién. El nimero de etapas no tiene que ser grande para obtener un beneficio
apreciable, como se puede ver en la Tabla 3.1 generalmente los limites econdmicos limitan el
numero de etapas de separacion a wes o cuatro, pero cinco o seis darian condiciones mdas favorables
de separacion. Siete etapas de separacion se han utilizado en grandes volumenes de crudo, pero esas

instalaciones son raras,
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TABLA 3.1 Namero de etapas vs. separacion diferencial.
Nimero de etapas de separacion Porcentaje aproximado de vaporizacion
diferencial
2 50
3 75
4 S0
5 96
] 98.5

Las relaciones de presiones de operacién entre etapas en una separacién de etapas multiples

puede aproximarse por medio de las siguientes ecuaciones:

P Ll 3.52
* Y (3.52)
Pl &, -1
P,= 3 = RF" (3.53)
y
P, =
P=i=PF 3.54)

donde:

F = relacion presion de etapa P,/P; = Py/P; =P, /P,
n; = niimero de interetapas (nmimero de etapas — 1)
Py = presion del separador primera etapa, psia
P; = presion del separador segunda etapa, psia
P, = presion del separador segunda etapa, psia

P, = presidn del tanque de almacenamiento, psia

Los calculos de equilibrio para la separacién sabita (flash) deben hacerse para varias
condiciones de presién y temperatura y poder determinar las condiciones en que se acumule mas
liquido en el tanque de almacenarniento, sin embargo, las ecuaciones anteriores pueden dar una
aproximacion practica y utilizarse cuando no se tiene otra informacion disponible. La Fig. 3.12

muestra un diagrama de flujo de sistemas de separacién tipicos de dos, tres y cuatro etapas.
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Se considera normalmente que sc obtienen dos etapas de separacién cuando un separador
crudo-gas se utiliza en conjunto con un tanque de almacenamiento. Tres etapas de separacién se
obtienen cuando dos separadores se utilizan en serie a diferentes presiones en conjuncién con un
tanque de almacenamiento. El tanque de almacenamiento se considera una etapa de separacién,
debido a que el gas contenido en solucién en el crudo se logra separar después de un periode de
algunos minutos o algunos dias y se maneja una presion por debajo de fa presion de operacion del

separador de baja presién. Los vapores se capturan a través de un sistema de recuperacién de vapor.

DOS ETAPAS DE SEPARACION
|
104 -ralacién crudo-gas baja
ta -presitén de flujo baja
1004
fluidos
del pozeo
L —

TREZY ETAPAS DE SEPARACION

—dansidad de crudo de

100 ™ baja a intsrmedia
o 10 ~relaclién erxudo-gas de
300+ ThE intermadia & alta

-preaién da flujo del
poxo intermedia

CUATRO ETAPAS DE SEPARACION
1 ? 1 4

—densidad dal

crudo alta
500~ 100 10 | -realacién crude
o 1o o -gas alta

1500 00 78" -—atilisado para

gas con alta
presidn

.I—-_b-

Figura .12 Diagrama de flujo para dos, tres y cuatro etapas de separacion.
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3.2 Consideraciones Econdmicas de las Etapas de Separacion.

El grado de aplicacién de una ctapa de separacion puede depender de dos consideraciones:

los términos para el contrate de venta de gas y el precio de los hidrocarburos liquidos y gaseosos.

Si el gas solo se vende en volumen, normalmente serd deseable quitar [a mayoria de los
vapores condensables de éste. Si por otra parte el gas, se vende en estado liquido, se puede permitir
que los vapores condensables permanezcan en el gas, dependiendo de la localizacién y condiciones

de las instalactones.

Si el hidrocarburo liquido se vende sobre 1a base de volumen y grados APL, normalmente es
deseable remover los vapores condensables del gas y adicionarlos al liquido para aumentar su
precio de venta. Si por otro lado, si el liquido se vende tnicamente sobre la base de volumen, se

puede permitir dejar los vapores condensables en el gas.

Ademds, se debe tomar en cuenta lo siguiente para la aplicacion de las etapas de separacion:
(1) caracteristicas fisicas y quimicas del fluido liquido, (2) la presién y temperatura del flujo del
yacimiento, (3) presién de operacion de los sistemas de recoleccion de gas disponible y (5)

instalaciones para el transporte de liquidos.

Por otro lado se deben realizar cilculos de equilibrio para la separacién sibita (flash) en
cada instalacién en particular, haciendo pruebas de campo y/o calculos de equilibrio basados sobre
pruebas de los fluidos del pozo con el fin de determinar el numero dptimo de etapas de separacion

para cada instalacion,

a) Estabilizacién de los hidrocarbures liquidos separados.

Si un separador crudo-gas se opera a vacio y/o a temperatura mas elevada que la
temperatura de la corriente del pozo, los hidrocarburos liquidos que fluyen a través del separador
contendrin mds gas y/o vapores que se tienen que remover, entonces se debe utilizar una unidad de
estabilizacion que tiende a estabilizar el liquido y como resultado obtener menos pérdidas de gasy
vapores condensables en los tanques de almacenamiento, al utilizar una unidad estabilizadora como
la mostrada en la Figura 3.13, la productividad del tanque de almacenamiento se incrementa de un

10 a 15% en relacién a la obtenida con la separacién dos fases cominmente utilizada.

Cuando se utiliza una unidad estabilizadora de este tipo, es necesarjo instalar un separador

cormente arriba del estabilizador para remover el gas del liquido y poder descargar el liquido al
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estabilizador. El liquide descargado por el estabilizador hacia ] tanque se estabiliza por completo
teniendo una presion de vapor Reid de 11 a 13 psi que es menor que la presién atmosférica. Por lo
tanto, no debe haber pérdidas de gas o vapor en los tanque de almacenamiento. En algunas
instalaciones el costo inicial de un estabilizador puede ser menor que el costo inicial los separadores
crudo-gas multietapas. El uso de una unidad de estabilizacion puede resultar en una recuperacidn
comparable con cuatro o seis etapas de separacién. Cada instalacién nueva debe estudiarse para
determinar si debe utilizarse un estabilizador. Si se manejan liquidos altamente volatil, el uso de

estabilizadores puede resultar en un sumento en las ganancias.

CONDENSADOR
DE REFLUJO
N -
LiguIno ACUMULADOR
DE TN ——41 DR REFLUJO
SEPARADOR
b —— BOMBA DE
——— REFLUJO
skccrdn px /== ———
SEPARACION /:\
[ =]
Liguipe | LIQUIDO
A TN
TANQUR
DREN
ESTABILIZADOR REFEERVIDOR

Figura 3.13 Esquema de una unidad de estabilizacién utilizada para estabilizar o incrementar
Ia produccién de hidrocarburos liquido
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4. TEORIA Y REGLAS HEURISTICAS FUNDAMENTALES PARA EL
DIMENSIONAMIENTO DE SEPARADORES CRUDO-GAS
CONVENCIONALES.

4.1 Fundamentos de la Separacién de Mezclas Liquido-Gas.,
A continuacion se describirdn los principales factores que gobiernan la separacién de

mezclas de liquido y gas y la forma en que afectan la eficiencia de los separadores:

4.1.1 Mecanismos de separacién,
La separacion de mezclas de gas y liquido, se logra mediante la combinacién apropiada de

los siguientes factores: fuerza de gravedad, fuerza centrifuga y choque.

a) Separacién por gravedad.

Es el mecanismo de separacion que més se utiliza, debido a que el equipo requerido es muy
simple. Cualquier seccién ampliada en una linea de flujo, actila como asentador por gravedad de las
gotas de liquido suspendidas en una corriente de gas. El asentamiento se debe a que se reduce 1a
velocidad det flujo.

En los separadores el asentamiento por gravedad tienen lugar principalmente en la seccién
secundaria, que se conoce como seccion de asentamiento por gravedad.

Si el flujo es vertical ascendentemente, como en los separadores verticales, las particulas de
liquido que se van a separar caen a contraflujo del gas. Estas particulas de liquido que descienden
por la accion de la gravedad se aceleran, hasta que la fuerza de arrastre se balancea con la fuerza
gravitacional. Después de este momento, las particulas contindan cayendo a una velocidad
constante, conocida como velocidad de asentamiento o velocidad terminal,

La velocidad de asentamiento calculada para una gota de liquido de cierto diametro indica
la velocidad maxima, que debe tener el pgas, para permitir que las particulas de este diametro o
IMAayor ¢ separen.

Para calcular la velocidad de asentamiento, se puede establecer el siguiente balance de
fuerzas que actian sobre una particula de liquido en una corriente de gas:

(f:e:za total goe actua) _ (fverza de] _ [:’uerza de) } (resitencia por)
siire la particula " \gravedad empuje friccion
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FT=FS-F,-Ff (4])
Sustituyendo cada término por su valor queda:

dVe _peVeg PgVe8 CpApppV}

peVe (4.2)
TP e g, 8. 28¢
FE
FUERZA DE
’ GRAVEDAD
FUERZA DE
FUERZA DE
FRICCION EMPUIE
F.
CORRIENTE

DE GAS
donde;

pp = densidad de las gotas de liquido, Ib/AY’

P, = densidad del gas a presibn y temperatura de operacién, Ib/ft’

Vi = velocidad de asentamiento o terminal de una gota de liquido, ft/seg
V, = volumen de la gota de liquido, i’

& = aceleracion de la gravedad, ft/seg’

g = constante de proporcionalidad, 32,17

Cp = coeficiente de friccion o arrastre, adimensional

Ap = drea de la gota de liquido proyectada contra el flujo de gas, £t

Dividiendo 4 2. entre p,V,

ﬁ=[1-p’) 8 _CoApppVi (43)

Pp/ B 2ppVpR.
Tomando en cuenta que la velocidad de asentamiento es constante, el primer término es

cero, y al despejar V, se obtiene:

20 Vo (o —p, )|

Pp—p

V,:[%F_E_’_J 4.4)
DA pPyPp
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Considerando las gotas de liquido como particulas esféricas y rigidas su volumen es ndy /6
y su drea es nd,’/4
Por lo tanto.
Ve _ 24,

Ay 3

Sustituyendo en 4.4

4(pp -Pg)d_p_g 112

V, =
3Cng

4.5

El coeficiente de arrastre Cp, se puede calcular por medio de la Figura 4.1, donde se grifica
contra ¢l nimero de Reynolds (NR,)

Para objeto de disefio de separadores se ha comprobado que:

_u

CDR

T

Que corresponde a la seccion recta de la Fig. 4.1

]
s il CRePe 093 2108 (0} (0P 18- ) woap A
PPy \\ ul
0 =~ =DABKIPBHOP - B)  (mtric uria) frens
F = u?
E. \-, B = Viecosity of gas, canligoises
2 e p,-mdmmwuﬁ:w[ﬂwmlwam
g . = Denaity of Fauid, pounds. per cubic 100t (kiograma per cubre
] 1] 1 Mdrter).
F] . O = Partice dlameter, leat (makers)
L
: >~
3 \"‘-
O o )
[
K
oe il
w 7 * w' ALY 4 W' o* VT8,
C{Re)2

Figura 4.1 Determinacidn del coeficiente de arrastre

Combinando las expresiones anteriores, queda:
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Al sustituir Cp, en 4.5 esta ecuacion toma la forma de la ley de Stokes:

= gdf)(Pp _pn)

vi
18n,

(4.6)

Cuando el flujo de gas en la seccion de separacién es horizontal, la velocidad de
asentamiento es aquella a la cual las particulas suspendidas viajan a través de la cormriente de gas.
Esta velocidad puede utilizarse para determinar el tiempo de residencia requerido para que la
particula de un tamaiio dado, se deposite desde la parte superior hacia el fondo de la seccién de
separacion.

Tanto en los separadores verticales como horizontales, las altas velocidades inducen
turbulencia a la corriente de gas, ocasionando que algunas particulas de liquido sean arrastradas en

el flujo de gas.

b} Separacién por fuerza centrifuga.

La fuerza centrifuga que se induce a las particulas de liguido suspendidas en una corriente
de gas, pucde ser varios cientos de veces mayor que la fuerza de gravedad que actha sobre las
mismas particulas. Este principio mecinico de separacién se emplea en un separador tanto en la
seccitn de separacion primaria asi como en algunos tipos de extractores de niebla.

La ley de Stokes puede aplicarse al proceso de separacion centrifuga, sustituyendo “g” por

wom

Ia aceleracién debida a 1a fuerza centrifuga “a”, entonces:

adi(pp -p
v, _3(ee ) @7
18p,
donde:
a = aceleracién debida a la fuerza centrifuga, ft/seg’

Hy = viscosidad del gas, Ib/ft seg

Considerando que V, es constante en magnitud e igual a V, y que:

2
= mPvm

Fe (4.8)

r
F. = fuerza centrifuga actuando sobre una particula de liquido, ibfi/seg?
m; = masa de una particula de liquido, Ib
r = radio de la circunferencia que describe una particula de liquido en su movimiento, fi

Vi = velocidad media de una particula de liquido suspendida en el gas, fi/seg
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S = trayectoria radial de una particula de liquido, ft
N = namero de vueltas realizadas en el extractor de niebla tipo centrifugo por una particula de

liquido adimensional

combinando la ecuacion anterior con las siguientes expresiones:

F.=mpay§=2mN

resulta:
27NV
= = 49
a S (4.9)
sustituyendo 4.7 en 4.5 y despejando dy:
o 12
dp=| e (4.10)
NV, (pp - pg)

Con la formula anterior se puede calcular el tamafio de las particulas de liquide que se

pueden separar por fuerza centrifuga.

¢) Separacion por choque.

Este mecanismo de separacion es tal vez el que mdas se emplea en la eliminacion de las
particulas pequefias de liquido que viajan en el flujo de gas. Las particulas de liquido que viajan en
el flujo de gas, chocan con obstrucciones donde se adhieren.

La separacidn per choque se emplea principalmente en los extractores de niebla de labes y
mallas entretejidas.

Se conoce como distancia de paro, a la distancia que una particula de cierto didmetro viaja a
través de una linea de corriente de gas. Esta distancia se puede obtener modificando la ley de Stokes

de la siguiente forma:

d2p vV,
Sp= %ePs ¥i @11
18|,|B
donde:
S, = distancia de paro de una particula liquida, £

V, = velocidad inicial de una particula de liguido, ft/seg
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Como se observa en la ecuacion anterior, la distancia de paro es proporcional al cuadrado
del didmetro de la particula de liquido. Esto significa que para las particulas més pequedias su
distancia de paro es mas corta y por lo tanto, tienen mayor tendencia a desviarse alrededor de la

obstruccion.

4.1.2 Principales factores gue afectan la eficiencia de separacién de gas y liquido.

A continuacion se¢ describen los principales faclores que afectan la eficiencia de la

separacion gas y liquido:

a) Tamaiio de las Particulas de Liquido,

El tamafto de las particulas suspendidas en el flujo de gas, es un factor importante en la
determinacion de la velocidad de asentamiento en la separacién por gravedad v en la separacion
centrifuga. También es importante en la determinacién de la distancia de paro, cuando ta separacion
es por choque.

La velocidad promedio del gas en la seccién de separacion secundaria, corresponde a la
velocidad de asentamiento de una gota de liquido de cierto diametro, que se puede considerar como
el ditmetro base, Teoricamente todas las gotas con dismetros mayores que el base deben eliminarse.
En reatidad lo que sucede ¢s que se separan particulas mas pequefias que el didmetro base, mientras
que algunas de las particulas de didmetro més grandes no se separan, lo anterior se debe a la
turbulencia del flujo, y a que algunas de las particulas de liquido tienen una velocidad inicial mayor
que la velocidad promedio del flujo de gas. La separacién en flujo horizontal también esta sujeta a
los mismos efectos.

Generalmente se especifica en los equipos de separacion, que el arrastre no es mayor que
0.1 galMMft'. Una particula de 10 micras tiene tan poco volumen, que puede haber 720,000
particulas de liquido de este tamario por cada pie cubico de gas, sin que se exceda la especificacion
aludida.

b} Distribucién del tamaifio de las particulas de liguido y el volumen de liquido que entra al

separador.

Estos aspectos estan intimamente ligados en la eficiencia de separacién. Para ilustrarlo se

puede analizar las siguiente situacién:

66



Capitulo 4

Considérese, que un separador se instala, para separar un volumen de 2000 galones por cada
millén de pies ciibicos de gas. De este volumen de liquido, 0.5 galones estan formados por
particulas menores de 10 micras. Si el separador tiene una eficiencia de 80% para separar particulas
menores de 10 micras, entonces su eficiencia serd del 100%. Sin embargo, si este mismo separador
se utiliza en una corriente de gas, donde el contenido de liquido es de 20 galones por pie ciibico de
gas, todo formado por particulas menores de 10 micras, la eficiencia total de separacién serd de
80% vy habra un arrastre de liquido en el flujo de gas de 4 galones por millén de pie cibico de gas,
Asi, aunque el separador functonara bien no seria adecuado.

De lo anterior se concluye que, en la seleccion del equipo de separacion para un
determinado problema, se deben considerar como aspectos importantes, la distribuctén del tamafio

de las particulas y el volumen de liquido que se va a separar.

c) Velocidad del gas.

Generalmente los separadores se diseflan de tal forma que las particulas de liquidos
mayores de 100 micras, se separaren del flujo de gas en la seccion de separacién secundaria,
mientras que las particulas mas pequefias en la seccion de extraccién de niebla,

Cuando se aumenta la velocidad del gas a través del separador, sobre un cierto valor
establecido en su disefio, aunque se incrementa el volumen de gas manejado no se separan
totalmente las particulas de liquido mayores de 100 micras en la seccion de separacién secundaria.
Con esto se ocasiona que se inunde e! eliminador de niebla y como consecuencia, existan arrastres

repentinos de baches de liquido en el flujo de gas que sale del separador.

d) Presién de separacién.

Es uno de los factores mas importantes en la separacion, desde el punto de vista de la
recuperacion de liquidos. Siempre existe una presion dptima de separacion para cada situacién en
particular.

En ocasiones al disminuir la presion de separacion, principalmente en la separacion de gas y
condensado, la recuperacion de liquidos aumenta. Sin embargo, es necesario considerar el valor
econémico del incremento de volumen de liquidos, contra la compresion extra que puede
necesitarse para transportar el gas.

La capacidad de los separadores también se ve afectada por la presidon de separacion. Al

aumentar la presidn, aumenta la capacidad de separacidn de gas y viceversa.
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¢) Temperatura de separacién.

En cuanto a la recuperacién de liquidos, la temperatura de separacion interviene de la
siguiente forma: a medida que disminuye la temperatura de separacién, se incrementa la
recuperacion de tiquidos en el separador.

l Sin embargo, al utilizar una temperatura baja de separacion, se deben considerar los
siguientes aspectos:
a) Laseparacion a temperatura baja necesita equipo de enfriamiento adicional.
b) Se presentan otros problemas de operacion, tal como la formacion de hidratos.

En consecuencia, para obtener la temperatura dptima de separacion, desde el punto de vista
de recuperaci6n de liquidos es necesario considerar todos los aspectos mencionados.

La temperatura afecta la capacidad del separador al variar los volémenes de fluido y sus
densidades. El efecto neto de un aumento en la temperatura de separacion es la disminucién de

capacidad en la separacion de gas.

f) Densidades de liquido y gas.
Las densidades de liquido y gas, afectan la capacidad de mancjo de gas de los separadores.
La capacidad de manejo de gas de un separador, es directamente proporcional a la diferencia de

densidades del liquido y del gas e inversamente proporcional a la densidad del gas.

g) Viscosidad del gas.

El efecto de la viscosidad del gas en la separacion, se puede observar de las formulas para
determinar la velocidad de asentamiento de las particulas de liquido. La viscosidad del gas se utiliza
en el parimetro NR,, con el cual se determina el valor del coeficiente de arrastre. De la ley de
Stokes utitizada para determinar la velocidad de asentamiento de particulas de cierto didmeiro, se
deduce que a medida que aumenta la viscosidad del gas, disminuye la velocidad de asentamiento y

por lo tanto, la capacidad de manejo de gas del separador.

h) Tiempo de residencia,
El liquido puede retenerse en el separador por cierto tiempo para que el liquido y el gas
alcancen ¢l equilibrio bajo presiones de trabajo. El tiempo de residencia se define como el tiempo

promedio en que una molécula de liquido se retiene en el recipiente bajo flujo bache o tapén. Asi, el
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tiempo de residencia es el volumen del liquido almacenado dividido por Ia velocidad de flujo del

liquido.

4.2 Aspectos Importantes para el Dimensionamiento de Separadores Crudo-Gas,

La funcién del separador es separar la entrada, que contiene agua, hidrocarburos y gas en
dos fases que son relativamente libres una de 1a otra a los puntos de operacidén dados. Las técnicas
de dimensionamiento estan basadas sobre formulas empiricas y tedricas que han trabajado bastante
bien en la practica. Los separadores se disefian para el manejo simultineo de ciertas capacidades de
gas, crudo y agua. Estas capacidades se basada comimmente en la teoria de acumulacion o en la
teoria de tiempo de residencia. Ambas teorias tienen limitantes y la literatira concluye diferente en
favor de cualquier teoria. Ambas teorias se utilizan frecuentemente en conjunto en donde la teoria
de acumulacion se aplica a la separacion de la fase gas y ia teoria del tiempo de residencia a la

separacion de la fase liquida.

4.2.1 Teoria de acumulacidn.

La teoria de acumulacion es una abstraccion del proceso real que considera las velocidades
de las fases a través del separador y la velocidad de acumulacidén de muchas burbnjas y gotas. La
teoria de acumulacién se ha aplicado con éxito en el disefio de muchas otras unidades tales como
los tanques de acumulacién o “skimmers™. Para la aplicacion de la teoria de acumulacién en el
disefio de separadores se debe suponer que las gotas y burbujas actian como particulas esféricas, y

estas se acumulan por el estancamiento de la fase continua por medio de las fuerzas de gravedad.

4.2.2 Teoria del tiempo de residencia.

La teoria del tiempo de residencia utiliza datos -experimenlales de acumulaciéon y
coalescencia para aproximar el tiempo en que las fases deben salir del recipiente con la separacion
deseada. Una limitante para la teoria del tempo de residencia es que las prucbas del tiempoe de
residencia restringen la libertad en el disefio de los separadores. Por una parte, deben realizarse
pruebas sobre un fluido a la presion y temperatura de operacion del separador y ademés, las pruebas
de tiempo de residencia se desarrollan en un tanque con cierta cantidad de agua y crudo, el espesor
de la almohadilla utilizada para las pruebas debe ser simtlar al espesor de la almchadilla del disefio
del separador. Tipicamente, los tiempos de residencia estan dentro del intervalo de 30 seg. a 3 min.
En caso de espumamiento o emulsiones severas el tiempo de residencia aumenta hasta cuatro veces.

Sin embargo, esas situaciones requieren el uso de quimicos.
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En un separador vertical, las particulas liquidas se remueven del gas y en contra de la
columna de gas se acumulan descendentemnente. Por el contrario, en un separador horizontal, el
patrén de una particula liquida a separarse del gas cuando fluye a través del recipiente se asemeja a
la trayectoria de una bala disparada por una pistola. La diferencia en el patron de flujo de las
particulas liquidas separadas indican que un separador horizontal de un diametro y longitud dado,
puede separar un volumen mayor de fluido de pozo que un separador vertical del mismo tamaro.
Esto es cierto generalmente, pero el nivel de liquido debe mantenerse en un separador horizontal

monotibico ya que puede resultar contraproducente manejar un nivel alto de liquido.

4.2.3 Niveles de fase y trayectoria de acumulacién critica.

En un separador de dos fases se cugnta con 5 niveles relacionados con el nivel de liquido
que son: nivel normal, bajo, bajo-bajo, alto v alto-alto. Los niveles alto y bajo son alarmas de nivel,
notifican al operador de posibles malfuncionamientos. Los niveles de bajo-bajo y alto-alto son
niveles del liquido que si se alcanzan, se cerrard o se abrird el sistema de separacion
autométicamente. Asi, la separacién especificada debe tomar lugar cuando el nivel de liquido esta
entre el nivel alto y bajo.

Los patrones de acumulacién critica estin relacionados con la distancia de traslado mixima
en la seccién de acumulacién por gravedad durante operaciones de flujo transiente normal. Los
patrones de acumulacion critica en un separador dos fases se representan en la Fig. 4.2 Los
compartimentos de gas deben disefiarse para que las gotas de crudo y agua se acumulen y un gas
relativamente libre de liquido pueda fluir fuera del separador para procesarse después en los

compresores o lavadores de gas.

Acumualacion de

las  goias de Burbujas de gas
@ cruds @ ascendeutes
[}
1
Eatrads | :
L HLL »mms 1
B e T i< R
H 1
! 1
! 1
4 '
[} I
! [
H 1
: [
Vetiteo de Salida de
agua crudo

Figura 4.2 Patrones de acumulacion critica en un separador de dos fases
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El compartimento de crudo debe disefiarse para que el gas y el agna puedan dejar Ia fase y
ésta pueda continuar hacia oto separador potencial corriente abajo. Como la velocidad de
acumulacién de las gotas de agua en la fase continua (crido) es baja, no se debe esperar
acumulacion por gravedad de ]a misma particula en el compartimento de gas. Ya que estas gotas de
vapor tienen mucho mas velecidad de acumulacion en {a fase gas que en la liguida, el iempo en que
tardan estas en caer &5 muy pequefio.

Asi, en un separador de dos fases el compartimento de crudo se diseiia basado en la
velocidad de acumulacidn critica de cierto tamaiio de burbuja de gas {normalmente en el intervalo
de 100 a 500 micrones),

Antes de continuar s necesario aclarar algunas definiciones y criterios:

Holdup, Se define como el tiempo necesario para disminuir el nivel de liquido desde el nivel
normal (NLL) hasta el nivel minimo {(LLL) manteniendo un flujo de salida normal sin recirculacion,
Tiempo de aumento sitbito (surge time). Se define comeo ¢l tiempo que toma el nivel de liquido en
incrementar desde nivel normal (NLL) hasta el nivel maximo (HLL) manteniendo una alimentacién
normal sin salida de flujo. Algunas fuentes establecen al aumento subito como el volumen entre
volumen bajo (LLL} y alto (HLL) del liguido.

El tiempo de “holdup” se define como la cantidad de liquido requenda para mantener un
buen control y seguridad en la operacidn de equipos después de salir del separador. El tiempo de
aumento subito se basa tipicamente en los requerimientos de acumulacion de liquidos como
resultado de las vanaciones ¢ disturbios cormente abajo o corriente arriba del separadot, por
ejemplo, los baches imprevistos que entran al separador. En ausencia de los requerimientos

especificos, el tiempo de aumento stbito puede tomar la mitad del valor del tiempo de “holdup™.

4.3 Fundamento Teérico de los Métodos de Dimensionamiento de Separadores Crudo-

Gas Convencionales.

Las bases de los métodos de dimensionamiento de separadores convencionales se han
descrito por Ameld & Stewart (1995} y Bradley (1992). Tipicamente, estos métodos asumen que el
recipiente se llena con liquido hasta la mitad. Sin embargo, Svrcek & Monnery (1993) delinean los
procedimientos de dimensionamiento para un manejo mas amplio que esta mas cerca de lo que se
practica, Estos procedimientos se ensayan manualmente, requieren la aplicacion de muchas reglas

de dedo y el error puede existir.
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Muchas unidades geométricamente diferentes para la separacion de fluidos producidos a
partir de rteservas de hidrocarburos han aparecido a través de la historia. Existen varios
procedimientos de dimensionamiento para separadores de dos fases. El procedimiento principal es
el propuesto por Svicek que incluye control interfacial; pero por otro lado, existe un método de
dimensionamiento de separadores horizontales propuesto por Grédal & Realff (1999) el cual
determina el disefio dptimo de separadores horizontales.

Primero, se establecerd la teoria basica para cada método, después se describiran los
procedimientos de dimensionamiento tanto vertical como horizontal apliciandolos en un case de
estudio y finalmente se comparard cualitativamente los disefios convencionales con los no

convencionales.

4.3.1 Fundamento tebrico para la estimacién del dimensionamiento y capacidades de los
separadores crudo-gas propuesto por Bradley.
Este procedimiento de dimensionamiento se basa en las capacidades de crudo y gas de los

separadores, que varian de acuerdo a los siguientes factores:

1. Tamafio (didmetro y longitud) del separador
Diseifio y arreglo de los internos del separador
Numero de etapas de separacidn

Presidn y temperatura en el separador

Lh B W R

Propiedades fisicas y quimicas del fluido del pozo (densidad relativa, viscosidad, equilibrio de

fases, etc.)

6. Variacion de la refacion liquido-gas

7. Tamaiio y distribucion de las particulas liquidas en el gas dentro del separador antes de pasar
por el extractor de niebla

8. Mantenimiento del nivel de liguido

9. Patrén de fiujo del pozo, estable o intermitente

10. Contenido de materiales extrafios en el fluido del pozo

11. Tendencia a la formacién de espuma en el crudo

12. Condiciones fisicas del separador y de sus componentes

13. Otros factores
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Los puntos 5 y 7 no se conocen generalmente con gran detalle y exactitud para permitir el
calculo exacto del tamafic y desempefio del separador. Sin embargo, tales cilculos pueden basarse
en datos empiricos y suposiciones con €l fin de presuponer y comparar. Cuando el separador se
dimensiona para un desempefio maximo y su funcionamiento debe garantizarse, los puatos 5y 7
son muy tmportantes y deben estar disponibles para el disefiador.

l.a base de este método consiste en determinar la velocidad maxima de gas en el separador
crudo-gas que permnita la separacion de niebla liquida del gas, esto puede calcularse con una
denivacion de la ley de Stokes de la siguiente forma:

12
V- F[T_.] )
donde:
v, = velocidad maxima permisible de gas, fi/seg
Feo = factor de configuracién y operacién {(empirico, ver Figura 4.3 para los valores)
pu = densidad del liquido a las condiciones de operacién, Ib/ft’

1y = densidad del gas a condiciones de operacion, Ib/ft®

El valor de F,, en la Ec. 4.12 es una variable independiente empirica; que incluye todos los
factores que afectan la separacién del liquido y el gas en un separador crudo-gas excepto (1) el
factor de compresibilidad del gas, (2) presion base y operativa, (3) temperatura base y operativa, (4)
densidad de los fluidos a separarse. El F., estd comprendido y vara con la relacién
longitud/diametro (L/D), la configuracion del recipiente separador, el disefio de los internos del
separador, la profundidad del liquido en el separador, la tendencia a la formacién de espuma, flujo
tapén u ondulado de gas, flujo intermitente o estable de liquido, relacion gasliquido, presencia de
materiales extrafios e impurezas y el grado de separacién requerida. La F,, varia en proporcion
directa a la retacion L/D. De las variables listadas anteriormente que son dependientes de la Fy, la
relacion de L/ del recipiente separador es la mas dominante. El uso de arreglos de alabes o
cilindros, bafles, elementos deflectores de entrada puede incrementar el valor de F, y la capacidad

de separacion del separador.
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Figura 4.3 Factor de configuracién y operacién para separadores crudo-gas

La velocidad méxima permisible del gas v, de la Ec. 4.12 es la velocidad maxima en que el

gas puede fluir en el separador y obtener la calidad de separacién liquido-gas deseada. Solo el 4rea

abierta disponible del separador para el flujo de gas se considera para el célculo de esta capacidad.

La capacidad de separacitn de gas de un separador crudo-gas se expresa de la siguiente forma:

Qg =Ay "V

donde:

(413

qg = volumen del gas que fluye a través del separador, ft'/seg

Ag = drea de seccion transversal del separador para el flujo de gas, fi’

v = velocidad del gas, ft/seg

La p, de la Ec. 4.12 se calcula por medio de la Ec.

donde:
P = presion de operacion del separador, psia
M; = peso molecular del gas

Z, = factor de compresibilidad del gas

4.14 de la siguiente manera:

(4.14)
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R = constante del gas, 10.732
T = temperatura de operacién, °R

Sustituyendo en la Ec. 4.13 se obtiene el valor de v,

12
PL P
qB=AsFm{ . ‘} {4.15)

Capacidad de gas.
Cuando la Ec. 4.15 se comge por la compresibilidad, presién y temperatura y cuando las

unidades se cambian a ft’/dia, la ecuacién se convierte en:
1 P) T PL-P v
L™Fs
q, = 86400A_F [—J[—J(—J[————J (4.16)
& ez, AR T, Py

Py, = presion base, psia

donde:
T, = temperatura base, °R

Capacidad de crudo.
La ecuacién anterior puede reordenarse para encontrar el drea ocupada por el gas de la

siguiente forma:

A, = %e (417

o T

La Ec. 4.16 se utiliza para calcular ¢l volumen de crudo en el separador de un tarmado dado,

que se opera bajo ciertas condiciones. La Ec. 4.17 se utiliza para calcular el tamaro del separador
requerido para manejar un volumen de gas, bajo ciertas condiciones de operacién.

Cuando las Ecuaciones 4.16 y 4.17 sc utilizan para separadores horizontal, A, es el drea
para el flujo de gas. El area ocupada por el liquido debe excluirse. En un separador vertical, A, es el
area de seccion transversal interna completa del recipiente.

El intervalo de valores de F,, nonmalmente utilizados en las Ecs. 4.16 y 4.17 son los
siguientes: para separadores verticales, ¢l intervalo esta entre 0.10 y 0,167, y para los separadores
horizontales, el intervalo es de 0.35 a 0.707. Los valores de F,, pueden obtenerse a través de la Fig.
4.3, Para cualquier relacion L/D de un separador dado, pueden utilizarse los valores de F,, indicados

en la Fig. 4.3, la experiencia ayuda en la seleccién del valor éptimo de F.,. Los valores no ideales

75



Capitulo 4

(conservadores) de F, pueden resultar en velocidades de gas altas y como resultado recipientes
largos. El uso de valores ideales de F,, para condiciones (no conservadoras) pueden resultar en
velocidades de gas altas, y como consecuencia recipientes pequeiios. Cuando el crudo y el gas
tienden a separarse y las condiciones de operacién ideales predominan, pueden utilizarse los valores
(no convencicnales) de F,,; cuando las condiciones son las menos ideales, por ejemplo, si s¢ tiene
un flujo intermitente, presiones y temperaturas de operacién altas u existen movimientos o
vibracion excesivos en la plataforma, deben utilizarse los valores no ideales (conservadores). Para
el caso de condiciones de operacién desconocidas, también deben utilizarse los valores no ideales
(conservadores) de F, Cuando se gana experiencia en un campo petrolero, 4rea de proceso o un
drea en particular es posible y prictico el uso de valores altos de F,,, esto es cuando se alcanza el
balance Gptimo entre el costo y el funcionamiento,

Los valores de F., para los separadores horizontales son mas elevados que para los
scparadores verticales. El valor tipice de F,, para un separador vertical es 0.167 para un separador
horizontal el valor tipico de F., es 0.500.

$i se utiliza el valor apropiado de F,, en la Ec. 4.16 todas las particulas liquidas mayores de
100 pm deberan removerse por medio de separacién por gravedad antes de pasar por el extractor de
nicbla. Si se utiliza un extractor de niebla disefiado y dimensionado adecuadamente, todas las
particutas liquidas mayores de 10 pum se removeran con la ayuda del eliminador de niebla,

El intervalo de relaciones de longitud/didgmetro (L/D) para los separadores crudo-gas que
son adecuados, dependiendo de cada requerimiento de capacidad de acuerdo con Bradley cae dentro
de la relacién minima de 1.0 a 2.0 y maxima de 8.0 a 9.0. Es decir, no solo un dizmetro y una
longitud puede satisfacer la capacidad requerida para un separador; varias series de relaciones de
tamafios L/D pueden utilizarse para cada aplicacién.

En relacién a sus dimensiones en un separador vertical, la entrada del fluido del pozo se
localiza cerca de 1/3 de la longitud de la coraza debajo de la tapa, ¢l flujo de gas del recipiente sale
por la parte superior del recipiente, el liquido (crudo) desciende hacia la salida que se localiza en el
fondo del recipiente. Asi, el volumen de gas o el volumen de liquido determina el diametro
requerido para el separador. Si el volumen de gas determina el tamanio del recipiente, la relacién
L/D del recipiente debe ser desde 2 hasta 3; si el volumen de liguido determina el tamario del
separador, la relacién L/D debe ser desde 2.0 hasta 6.0,

Para los separadores horizontales, a relacién L/D del recipiente debe caer en el intervalo de

2.0 26.0. El gas y el liquido sumados determinan el tamafio del separador horizontal, esto se debe a
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que los dos fluidos fluyen concurrentemente a través del recipiente desde el inicio de la entrada
hasta el fin de la salida.

Para los separadores verticales se utiliza la L/D 6 l/_3 de la [/D para determinar el valor de
Fo por medio de la Fig. 4.3, Al determinar la capacidad de separacion del gas de un separador
vertical, este método considera que el separador cuenta con un eliminador de niebla colocado entre
la entrada del fluido del pozo v la salida del gas.

Para las configuraciones horizontales en lugar de una L/D debe utilizarse una /D’ para
determinar el valor de F,

La capacidad de separacion de liquido de la mayoria de los separadores crudo-gas se
controla por el tiempo de retencidn o residencia. Este tiempo varia usualmente de 20 segundos a | 6
2 horas, dependiendo de muchos factores. Para el tiempo de residencia de un sistema que tiene que
separar agua del crudo, el liquido debe estar relativamente quieto y libre de agitacion. El tiempo de
residencia para la separacion de dos fases es tipicamente de 30 segundos a 2 minutos.

Los separadores pueden dimensionarse por medio de su capacidad de liguido a ravés de
dos vias, una de cstas se basa sobre los datos de prueba det fluido a separarse, el otro camino es el
dimensionamiento en base a la experiencia en el fluido separado en las zonas y pozos de produccion
cercanos, existen curvas de aproximacion para las capacidades de crudo y gas que pueden utilizarse
reversiblemente para determinar (1) el tamafio del separador requerido para separar un volumen
dado de fluido bajo ciertas condiciones de operacién y (2) e! volumen de fluido que se podria
manejar en un separador dade bajo ciertas condiciones de operacién Figuras 4.5-4.8 (véase

Apéndice).

4.3.2 Fundamento teérico para el procedimiento de dimensionamiento propuesto por Arnold

& Stewart.

Amold & Stewart manifiestan que las gotas de liquido se acumulan en la seccidn de
acumulacion por gravedad, a una velocidad determinada por medio de la ecuacién de fuerza de
gravedad sobre la gota y la fuerza de arrastre ocasionada por e! movimiento relativo de la fase
continua del gas.

La fuerza de arrastre se determina a partir de la siguiente ecuacién:

2
.:., :CDA{V_'] (4.18)
g
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donde:

Fp = fuerza de arrastre, Ib

Cp = coeficiente de arrastre

A = area de seccion transversal de la gota, ¥
p = densidad de la fase continua, Ib/f°

Vi = velocidad de 1a gota, ft/seg

g = constante de gravedad

5i el flujo alrededor de la gota fuese laminar, entonces la Ley de Stokes la gobernaria y:

Cp=2- (4.19)

donde:

R. = nimero de Reynolds

La velocidad de acumulacion de la gota esta dada por:

78x107%(AS.G.)d 2
V‘zl 8x10%(AS.G.)d,, 420)
N

donde:
A8.G. = diferencia entre 1a densidad relativa referente al agua, entre la gotay el gas
d,, = didgmetro de 1a gota, micron
u = viscosidad del gas, cp
Desafortunadamente para el disefio de instalaciones de produccion, la Ley de Stokes no
gobierna el fenémeno, y deben utilizarse formulas mas complejas para el coeficiente de arrastre:

24 3
CD=E+R—W~+OS4 (4.21)

[

lgualando la fuerza boyante y de arrastre, la velocidad terminal de acumulacion es dada por:
172
V, = 00119 [p—'-ﬁ] LE] 4.22)
Py Cp
donde:
1 = densidad del liguido, Ib/R’

P, = densidad del gas a presién y temperatura del separador, 1b/ft’

Las dos ecuaciones anteriores pueden resolverse iterativamente.
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Segin Amold para muchas aplicaciones son suficientes tiempos de residencia de 30 seg a 3
min. Cuando se presenta espumamiento del crudo el tempo de residencia aumenta hasta cuatro

veces de lo normal.

4.3.3 Fundamento teérico para ¢l procedimiento de dimensionamiento propuesto por Svreek

& Monnery.,

Svrcek & Monnery también utilizan la Ecuacién 4.5 para obtener la velocidad terminal
constante haciendo el mismo balance de fuerzas sobre la gota de liquido. Sin embargo, manifiestan
que la velocidad del gas debe ser menor que la velocidad terminal (Uy < Uy), de manera que pueda
haber una acumulacién. Tipicamente la velocidad de vapor vertical permisible, U,, se encuentra

entre 0.75Uy y Uy; por otra parte la Ecuacién 4.5 puede rearreglarse como una Ecuacién del tipo

Up =k }M {4.23)
\ Pv

4gDp
3ICq

Sauders-Brown:

donde:

k=

(4.24)

Cp = coefiente de arrastre

D, = diametro de la gota, ft

pu = densidad del liquido, /&’
pv = densidad del vapor, Ib/fi’

g = constante gravitacional, ft/seg’

Practicamente, las gotas muy pequetias no pueden separarse solo por gravedad. Estas gotas
deben coalescer para formar gotas mis grandes y poder acurnularse por gravedad. Los dispositivos
de coalescencia fuerzan al gas hacia un camino tortuoso, y el momentum de las gotas ocasiona que
choquen con otras gotas o con el dispositivo de coalescencia, formando potas mas grandes. El
didmetro de las gotas aglomeradas no es predecible adecuadamente asi que los valores de k para
extractores de niebla son tipicamente empiricos. Existen varias fuentes para los valores de k tal
como Gas Processor’s Supplier Association (GPSA), se han ajustado numerosas publicaciones

técnicas y recomendaciones de proveedores y se dan en la Tabla 4.1.

By
1

ESTA TESIS N T4 7.4
DELAREL X0
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8i no se desea extractor de niebla, se recomienda utilizar la mitad de los valores de la Tabla
4.1 0 si el tamafio de gota de liquido se conoce, el valor “tedrico” de k puede calcularse a partir de
la Ecuacion 4.24. Este procedimiento ha ajustado e! coeficiente de arrastre, Cp, v es dado en la
Tabla 4.1.

TABLA 4.1. Determinacion de 1z Constante de Velocidad Terminal ~k”

Con extractor de niebla

1<P<15 k =0.1821+0.0029P+0.046Ln(P)
15<P<40 k=035 Plpsig]
40<P<5500 k =0.430-0.023Ln(P)

GPSA

0<P<1500 k =0.35-0.01(P-100/100) [psig}

s Para muchos vapores bajo vacio k = 0.20
¢ Para soluciones de glicol y amina, multiplicar k por 0.6-0.8.
» Para recipientes verticales sin extractor de niebla, dividir k entre 2.

* Para succiones de compresores, lavadores de gas y separadores con entrada de expansién,

multiplicar k por 0.7-0.8.

Tedricamente (sin extractor de nicbla)

_ %8P
IC,
3
- L’{O.95+8pVD2p(pL —pv)]
Hy

Cp= exp(Y)
Y = 8.411-2.243X%+0.273X%-1.865E-2X*+5.20 1 E-4X°

4.3.4 Fundamento tedrico para el dimensionamiento de separadores crudo-gas propuesto por
Grodal & Realff.

Los separadores primarios en las instalaciones petroleras son unidades que estdn sujetas a la
dindmica de fluidos no lineales y a restricciones mecanicas. Este disefio Tepresenta una forma para

contrarrestar este problema tan importante. Esta optimizacion de los modelos utiliza las teorias ¥
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relaciones de disefio existentes. Estas consisten en un conjunto de ecuaciones y desigualdades que
son independientes del método. Estos modelos se delinean y discuten en el contexto de separadores
horizontales.

Este disefio consiste de un conjunto de relaciones mecanicas y dindmicas del fluido
formuladas a partir de la teoria de acumulacion por gravedad, modelos de amastre (reentrainment) y
problemas de control.

Este diseiio utiliza la teoria de acumulacién en la separacion en todas las fases por dos
razones. Primero, se cree que un modelo de optirnizacion general debe basarse sobre los principios
basicos tanto como sea posible y los datos experimentales especificos de campo deben utilizarse
dentro de este marco en vez de usurparlo,

Segundo, los ciclones se han utilizado como internos de entrada en los separadores y han
reemplazados a los muchos diseftos existentes de deflectores de entrada. Se ha encontrado que el
disefio de ciclones ocasiona una mejor separacion al reducir el nimero y tamafo de las gotas y
también disminuir la creacion de espuma.

Por otra parte las teorias de acumiulacion y tiempo de residencia se basan dentro de tres

suposiciones subyacentes principales relacionadas al disefio de separadores horizontales:

« La suposicion de los problemas potenciales relacionados al espumamiento y acumulacién de
parafinas y emulsiones se resuelven satisfactoriamente por medio de la inyeccion de quimicos.

» La suposicién de que existe flujo tapén (plug).

¢ La suposicion de que existen movimientos lineales de gotas y burbujas en la teoria de

acumulacion,

Inyeccién de quimicos.

Todas las mezclas de hidrocarburos naturales exhiben varos grades de formacion de
espuma y estan sujetas a la formacion de emulsiones de agua en aceite o de aceite en agua. Sin
embargo, dar un tiempo de residencia alto a la fase de hidrocarburo o 2 la fase agua puede resolver
pequefios problemas de formacién de espuma y emulsiones. En la teoria de acumulacion, la
nyeccion de quimicos logra reducir el didmetro minimo de las burbujas y gotas acumuladas para
permitir tiempos de residencia altes. Se asume en la teoria que este tipo de problemas se resuelven

satisfactoriamente a través del uso de quimicos.
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Suposicién de flujo tapén (plug).

Como se describe en la Figura 4.9 la suposicidén de un flujo tapon es claramente una
idealizacién de los patrones complejos de flujo a lo largo del diametro del separador, especialmente
desde que viola la condicion de flujo de no-resbalante en la pared e interfaces. Los intemos como

placas de bafles, se instalan normalmente para mejorar esta suposicion.
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Figura 4.9 Visualizacién de ia suposicién de flujo tapén

Suposicion de movimiento lineal.

Como consecuencia de la suposicion de flujo tapon en la teoria de acumulacion las gotas y
burbujas tienen patrones de acumulacion lineales. Sin embargo, la suposicion de movimiento lineal
estd muy lejos de ser verdad. Debido al movimiento “aleatorio” de burbujas/gotas en un flujo
turbulento no hay seguridad de que una gota grande se acumule anies de una mas pequeiia, aunque
este caso es mas probable. La descripcién real puede explicarse al considerar la distribucidn del
didmetro gotarburbuja. El némero de gotas’burbujas y 1a distribucién de sus didmetros que entran al
separador son funciones complejas de patrones de flujo, que se forman antes de entrar al separador
por medio de choques, valvulas, codos, etc. que ocasionan un flujo cadtico. Sin embargo, en la
prictica ¢l parimetro para dimensionamiento del didgmetro minimo (teoria de acumulacion) se revisa
como un parémetro ajustable dependiente de la distribucién de la gota y la burbuja en la entrada del
separador y su determinacion se basa en la experiencia. Asi, la teoria de acumulacion se utiliza para
calcutar la tendencia matematica {por ejemplo, con el uso de didmetros pequeiios de gota/burbuja se
obtendria una mejor separacion) en lugar de creer que se separan todas las gotas 0 burbujas abajo de

cierto diametro.
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4.4 Consideraciones Practicas de Tamafio en los Separadores Crudo-Gas.

Para garantizar una separacion adecuada todo el tiempo en el separador crudo-gas, debe
diseiarse de manera que nunca opere por encima de su capacidad. Un separador debe disefiarse para
la velocidad de flujo instantaneo maxima. Muchos pozos producen “cabezas” o “tapones™ como
resultado de causas naturales o incrementos intermitentes del gas. Un pozo puede producir un total
de 200 bbl de liquido en solo 24 horas. Sin embargo, las “cabezas” o “tapones” del pozo en cuestion
de 2 6 3 minutos pueden producir 1/24 de la produccién total del dia lo que normalmente se
produciria en una hora, que resultaria en una velocidad de flujo instantanec de 4,000 a 6,000 B/D.
Ei separador debe disefiarse para el manejo de la velocidad instantinea maxima del fluido
producido durante este corto intervalo de ticmpo o debe tener un tamafio suficiente para almacenar
una porcion de estos aumentos de flujo mientras se balancea para separar y descargar.

Los recipientes separadores pueden servir en algunos casos como un acumulador o un
recipiente de almacenaje, particularmente cuando en el flujo del pozo se manejen “cabezas™ o
cuando se tiene un incremento intermitente del gas, cuando la tuberia en serie yio lineas de flujo
deben descargar liquido dentro de recipientes a velocidades de flujo instantaneo alio y cuando el
liquido se transfiere a un recipiente por medio de una bomba, el separador sirve como recipiente
acumulador para la operacion de bombeo, en estos casos el recipiente separador debe ser lo
suficientemente grande para almacenar el volumen extra de liquido zdicional para el desarrollo del
funcionamiento de separacion. Esta consideracion de almacenamiento puede dictaminar
frecuentemente que los recipientes sean grandes y por otra parte requieran que ¢l flujo de fluido
dentro y fuera del recipiente sea estable y continuo.

No debe exagerarse ¢n €l sobre dimensionamiento de los separadores, donde su exceso de
capacidad nunca se ha utilizado, algunos pozos mantienen siempre un volumen de flujo constante, y
en tal caso el tamarto de los separadores debe seleccionarse en base de la produccion diaria maxima
total.

Deben realizarse pruebas de campo en los separadores para determinar sus capacidades de
manejo crudo-gas bajo condiciones actuales. Los manufacturadores evalian las capacidades para
los separadores proyectadas a condiciones “generales” o “promedio”. El Gnico camine para
determinar la capacidad exacta de un separador particular bajo ciertas condiciones es la realizacion

de pruebas bajo dichas condiciones.
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5. DIMENSIONAMIENTO DE SEPARADORES CRUDO-GAS VERTICALES,

La tecnologia tanto de los separadores verticales como horizontales estd bastante
desarrollada, los procedimientos de dimensionamiento siguen basandose en la aiin vigente ley de
Stokes, con pequetias variaciones que dependiendo del autor mejoran ¢i desempeiio del separador,
lo que aunado al desarrollo de nuevos dispositivos intemos vy sistemas de control proporcionan una
separacion ain mas eficiente. A continuactén se describirin y expondrin en ejemplo de
dimensionamientos tres de las principales metodologias para ¢l dimensionamiento de separadores

verticales crudo-gas.

5.1 Ejemploe de Dimensionamiento de un Separador Vertical.

Se cuenta con los siguientes datos para dimenstonar un separador vertical crudo-gas (Tabla
5.1, yocedimientos de dimensionamiento quedaran ejemplificados de manera practica al

aplicarios en el dimensionamiento de este separador de la signiente forma:

TABLA 5.1 Datos para el dimensionamiento de un separador vertical
Velocidad de flujo de gas maxima, MMscf/D 50.0
Densidad relativa del gas 0.7
Velocidad méxima del crudo, B/D 30,000
Densidad relativa del crudo 0.934
Temperatura de operacién, °F 115
Presién de operacion, psig 185
Presién de diserio, psig 250
Tiempo de residencia, minutos 2
Factor de compresibilidad del gas 0.97
Operacion dos fases Sin agua
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5.2 Principales Procedimientos de Dimensionamiento de Separadores Verticales
Crudo-Gas.

5.2.1 Procedimiento de dimensionamiento de separadores verticales propuesto por Arnold &

Stewart.

El procedimiento de dimensionamiento de separadores verticales propuesto por Amold &
Stewart es un procedimiento meramente grafico, se basa en la ley de Stokes para determinar la
velocidad terminal y utiliza una determinacion gréfica de la constante de velocidad terminal “k™, los
diseflos son capaces de remover particulas mayores de 100y sin eliminador de niebla y gotas de
entre 10 y 1004 con eliminador de niebla. Este procedimiento de dimensionamiento de separadores
requiere el cilculo de las capacidades del recipiente (gas y liquido) y utiliza una variacién de la ley
de Stokes para el céleulo de la velocidad terminal; la capacidad del gas se basa en la teoria de
acumulacién y la capacidad del liquido en la teora del tiempo de residencia. El tiempo de
residencia minimo requiere especificar una combinacién de didmetro y altura del volumen del
liquido. Puede elegirse cualquier didmetro mayor que el minimo requerido para la capacidad del
gas, es dectr, que la capacidad del gas limita el dimensionamiento del recipiente; generalmente se
utiliza una L/D que estd en el intervalo de 3 y 4 y un tiempo de residencia que va desde 30 seg a 3

min,

La capacidad del gas se determina por medio de la siguiente ecuacién:

TZ
D= 504[ l?“ Jk (51)

donde:

D = didmetro interno del recipiente, in

T = temperatura de operacion, °F

Q, = velocidad de flujo de gas, MMscfd

Z = factor de compresibilidad del gas, Figuras 3.1-3.6
P = presién de operacién, psia

k = constante de velocidad terminal, Figura 5.1
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La capacidad det liquido se determina a partir de la siguiente ecuacion:

‘rQI
012

Dh=

5.2)

donde:

h = altura del volumen del liquido, in
t. = tiempo de residencia, seg

Q, = flujo de liquido. f*/seg

D = diametro interno. in

La longitud tangente-tangente (L.} del recipiente se determina a partir de la geometria una
vez que la longitud efectiva (L.y) s¢ ha encontrado. La relacién longitud/diametro es una relacion
estructural definida como la relacion entre ia longitud tangente-tangente y el diametro interno del
separador, la retacion L/D del recipiente debe determinarse una vez que se establece la longitud

efectiva. La siguiente es una aproximacion que se utiliza cominmente:

L, =L +% para capacidad del gas ~ (5.3)

L,-= % L  paracapacicad del liquido (5.4)

Las Ecuaciones 5.3 y 5.4 permiten la eleccion de varios didmetros y longitudes. Esto refleja
que al disminuir el diametro se reduce el peso del recipiente y por lo tanto bajars su costo. Sin
embargo, este es un punto en el que al disminuir el didmetro se incrementa la posibilidad de
turbulencia en el flujo de gas la cual crea olas o arrastre de liquidos en la interfase liquido-vapor que
es dificil de predecir. La experiencia ha demostrado que si la capacidad del gas gobiema y la
telacion de L/D es mayor de 4 o 5, ¢l arrastre podria ser un problema. La Ecuacién 5.4 indica que la
relacién L/D debe ser al menos igual o mayor que 1. Los separadores se disefian cominmente para

relaciones L/D) entre 3 y 4.

Procedimiento de dimensionamiento.

1. Calcular el valor de la constante de velocidad terminal “k*, utitizando las siguiente expresion,
la Ecuaciones 3.12 y la Figura 5.1.

SP _ 0.7(185+14.7)
T (115+460)

APl = 141.5 —1315=1999 = 20° AP]
0934

= 02431
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Al utilizar la Figura 5.1 de acuerdo cona los datos se obtiene un valor aproximado para “k”
de 0.165.

3g = Specific Geavdy of OGaz Capaciy {Akel}
|__ P e Prasswe psia 10
T = Tomparalwse, *A
Q4 M 40
j AP 30
/| ber 20
/‘ APL 10
o 7/
x /
7/
4
W
02 /4
/,C{//
%
A
» i
_‘—*::::5’/
o =11
oM 002 083 o1 82 013 to 20 30 100
Assumes 100-Micron Droplet.
8 p
T -

Figura 5.1. Aproximacién de la contante de velocidad terminal “k”

2. Célculo de la capacidad del gas (Ecuacién 5.1):

TZ
D’:S%—fik

= (504y PTINOITN0) -
(504) 1997 (0.165) =1i613.042

D=-11613.042 = 107.7638 pulg = 2.7372 m
3. Cilculo de la capacidad del liquido (Ecuaci6n 5.2):
L 6Qp 130,000

n%h =

012 012

4. Calcular combinaciones de didmetro (D) y altura (h) para cada tiempo de residencia (Tabla
5.2).

5. Calcular la [ongitud tangente-tangente , L (Tabla 5.2)

h+76 h+D+40
=—=- o' L, ,=— -

Lss 12 B 12

donde d es el didmetro minimo para la capacidad del gas.
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6. Calcular la relacidn (L,/D). eligiendo el intervalo de 3 a 4 que es el mas coman (Tabla 5.2).

TABLA 5.2 Ejemplo de dimensionamiento del separador vertical didmetro vs longitud para la
restriceién de la capacidad de liquido
Tiempo de Diametro Altura Longitud L/D
residencia D (in) h (in) BTN | 2L
t, (tnin) L. (ft)

2 48 217.01 24.41 6.10

60 138.88 17.90 3.5

72 9645 14.37 23

84 70.86 12.23 1.7

108 4286 9.90 1.10

120 34.72 9.22 0.92

132 28.69 8.72 0.79

144 24.11 834 0.69

156 20.54 8.04 0.61

3 43 325,52 3346 836

60 208.30 23.69 4.73

72 144.67 18.37 3.06

84 106.29 15.19 2,17

96 81.38 13.11 1.69

108 643 11.69 1.29

120 52.08 10.67 1.06

132 43.04 992 0.90

144 36.16 9.34 0.77

156 30.81 8.90 0.68

4 48 434.02 42.50 10.62

60 2171 29.48 5.89

72 192.90 22.40 3.73

84 141.72 18.14 2.59

96 108.50 15.37 1.92
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Tiempo de Diametro Altura Longinud L/D
residencia D (in) b (in) tangente-tangente (12)L/D
t, (min) L. (ft)

3 108 85.73 1347 149
120 69.44 12.12 1.21

132 57.39 1111 1.01

144 48.22 10.35 0.86

156 41.09 9.75 G.75
6 48 651.04 60.58 15.14
60 416.66 41.05 821

72 289.35 3044 5.07

84 212,58 2404 3.43

96 162.76 19.89 248

108 128.60 17.05 1.8

120 104.16 15.01 1.50

132 86.08 13.50 1.22

144 72.33 12.36 1.03

156 61.63 1146 0.88

8 48 868.05 78.67 19.61
60 555.55 5362 10.52

72 385.80 3848 6.41

84 283.44 2995 427

96 217.01 24.41 3.05

108 171.46 2062 229

120 138.88 17.90 L79

132 114.78 15.89 1.44

144 96.45 14.37 1.19

156 82.18 13.18 1.01
10 48 1085.1 96.75 24,18
60 694.4 64.20 12.84

72 4823 46.52 7.75
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Tiempo de Diametro Altura Longitud L/D
residencia D (in) h (in) tangente-tangente (12)LJD
t, (min) L, (fi)

10 . 84 354.30 3585 512
96 2713 2893 3.61

108 2143 24.19 2.68

120 173.6 20.80 2.08

132 143.5 18.29 1.66

144 120.6 16.38 1.36

156 162.7 14.89 1.14
12 48 1302.1 114.84 28.71
60 833.30 75.77 15.45

72 578.7 54.55 9.09

84 4252 41.76 5.96

96 3255 3346 4.18

108 257.2 27.76 3.08

120 208.3 23.69 2.36

132 172.2 20.68 1.88

144 144.7 18.39 1.53

156 123.3 16.68 1.27
14 48 1519.1 132.92 3523
60 972.2 87.35 17.47
72 675.2 62.59 10.43

34 496.0 47.66 6.80

96 3798 37.98 47

108 300.1 3133 3.48

120 243.1 26.58 2.65

132 200.9 23.07 2.09

144 168.8 2039 1.69

156 1438 1831 1.40
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7. Graficar longitud vs. didmetro de acuerdo a sus respectivos tiempos de residencia (Figura 5.2)
y elegir un tamafio razonable con un didmeiro mayor al obtenido después de calcular la
capacidad del gas (Ecuacion 5.1) y adem4s que se encuentre dentro de las relaciones L/dde 2 a

4 que son las mas comunes.

De acuerdo a la Figura 5.2, se observa que la capacidad del gas calculada s muy alta y
como ésta define el didmetro del recipiente, un tiempo de residencia de dos minutos con una L/d de
2-3 no alcanza a superar la linea que restringe la capacidad del gas, por lo tanto, este separador
requiere un tiempo de residencia de por lo menos & minutos para una L/d dentro del intervalo de 2 a
3 y de 10 minutos para una L/d dentro del intervalo de 3 a 4 si se selecciona el tiempo de residencia
de & minutos se pueden elegir un separador de 108 in de dismetro por 20.62 ft de longitud o por
otro lado si se elige un tiempo de residencia de 10 minutos las dimensiones del separador serfan de
108 in de didmetro por 24.19 fi de longitud.

160 o T ¥ T T
=3 ﬁ)::s

1401 4
£ 1201 8
g
s capacidad def gas
£ 00f
2
o
n
o 80
©
E
b}
o g0k

40 L / .

10 15 20 25 30 35 40 45 50 55 60
longitud del recipiente, f

Figura 5.2 Didmetre vs. longitud para Ia restriccién de la capacidad de liquido.
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La longitud tangente-tangente del recipiente debe mantenerse a partir de la geometria una
vez que se conoce el didmetro y la altura del volumen del liquido, como se muestra en Ia siguiente

Figura 5.3:

Balida de gas

Riumoador dm sasbla

{E
9 b
5 ]
° -
° A
hs 3 —— Entrada
R
Nivel de liguido & K|
______ -

Salida

>
\l'_/_.m,

d = didmatro minimo para la separmcidn
dal gas.

Figura 5.3 Longitud aproximada de la coraza a partir del nivel de liquido

5.2.2 Procedimiento de dimensionamiento de separadores verticales propuesto por Bradley.

El procedimiento de dimensionamiento propuesto por Bradtey de igual forma que Amold se
basa en las capacidades de gas y liquido, asume que el recipiente estd lleno al 50% de liquido,
separa particulas mayores de 100p sin eliminador de niebla y gotas de 10 con eliminador de
nicbla, la base del método es determinar la velocidad maxima del gas en ¢l separador a partir de una
variacién de la ley de Stokes que a diferencia de las otras metodologias utiliza un factor de
configuracién y operacién empirico (F,,) en lugar de la constante de velocidad terminal, que es una
variable que engloba todos los factores que afectan la separacion del gas y ef liquido excepto
condiciones de operacion y propiedades de los fluidos, esta variable se obtiene de manera grafica,
sin embargo, pueden tomarse valores cominmente utilizados que dependen de las condiciones del

proceso; el tiempo de residencia segin Bradley puede variar desde 20 seg hasta ! 6 2 horas pero
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generalmente se utiliza un tiempo de residencia de 30 segundos a 2 minutos y la L/D cae dentro de
la relacion minima desde 1.0 a 2.0 y maxima de 8.0 a 9.0, Para los separadores verticales, si el
volumen de gas determina el tamaiio del recipiente, 1a relacién L/D del recipiente debe ser desde 2
hasta 3; si el volumen de liquido determina el tamario del separador, la relacion L/D debe ser desde

2.0 hasta 6.0. El procedimiento de disefto se describe a continuacién:

Procedimiento de dimensionamiento.

1. Primero es necesario seleccionar un valor para F, a partir de la Figura 4.3, Sin embargo, para
este caso s¢ tomd ¢l valor de F.~0.167 que es el valor tipico de F., para separadores
horizontales; y ¢l peso molecutar del gas de la siguiente forma M; = M.y, = 28.97*0.7 =
20.28.

2. Dimensionamiento de! area ocupada por el Bas.
La Ecuacidn 4.17 puede utilizarse para calcular el area ocupada por el gas, que en
separadores verticales es el 4rea de seccidn transversal interna completa del recipiente (A,) y a

partir de ésta determinar el dizmetro del mismo:

Sustituyendo en la Ecuacién 4,14 se obtiene:

o = PM __(199.7)2028) - 068 Ibm / it
' Z,RT (09TI073K575)
8

Utilizando la Ecuacion 4.17;

9
T PL—P v
smooFm[J_J(f_)(_b)( L !}
ZAPRAT Py
_ 50,000,000

- [17)
(86400)(01 67)[ 1 J( 199.7)(29)( 58.28—0.68)
097\ 147 575 068

A =

A, =29.76R7 para el flujo de gas

12
D =( £ = 6.15 fl diametro intemo.
0.7854
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Se puede utilizar un diametro interno de 72 pulgadas si el volumen de 50 MMscf/D incluye
un pequefioc margen de seguridad. Si se desea que el separador maneje 50 MMsef/D con un

funcionamiento mas adecuado entonces debe utilizarse un didmetro interno de 78 in.

3. Dimensionamiento del volumen requerido para el crudo para el mismo separador:
El volumen requerido para el crudo en el separador, V,, es:

9, 30000

= = 4167 bbl = 23398 f*
1440/, 1440/2

donde;
¥V, = volumen del crudo, ft*
qu = flujo de liquido, bbl/dia

t, = tiempo de residencia, min

La altura de crudo, h,,. en ¢l separador vertical se establece como:

V,
h, =~ (5.5)
Ag
23398 S .
o =——— =828 i, en un recipiente de 72 in,
2897
23398

o = ——— =705 ft, para el recipiente de 78 in.
3318

donde:
h,, = altura ocupada por el crudo, fi
V, = volumen de crudo, ft’

A, = drea de gas, ¥

El drea de seccion transversal de 72 pulgadas es 2827 y para un recipiente de 78
pulgadas es 33.18 f.

Por lo tanto de acuerdo con la geometria de la Figura 5.4 la longitud total del separador es
tres veces la longitud ocupada por el crudo, es decir, que la longitud total del separador puede ser de
28 ft para el separador con el didmetro de 6 ft con una L/D de 4.6 0 de 21.5 f para el separador de

6.5 ft con una L/I? de 3.3 con un mejor manejo.
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Figura 5.4 Geometria de los separadores verticales crudo-gas segtin Bradley

5.2.3 Procedimiento de dimensionamiento de separadores verticales propuesto por Svreek &

Monnery.

El procedimiento de dimensionamiento propuesto por Svreek & Monnery es el resultado de
una revision de los procedimientos base para el dimensionamiento y reglas heuristicas de diseflo
industrialmente aceptadas, utiliza una variacién de la ley de Stokes para el caleulo de la velocidad
terminal, a diferencia de los otros métodos éste considera que la velocidad del gas debe ser menor
que la velocidad terminal para que pueda haber una separacion (Uy<Uy), proporciona correlaciones
para el célculo de la constante de velocidad terminal “k”, delinea procedimientos de disefio para un
manejo més amplio no solo del 50%, incluye control interfacial.

Este procedimiento de dimensionamiento de separadores verticales utiliza una combinacién
de las teorfas de acumulacién y tiempo de residencia, la teoria de acumulacién al calcular la
velocidad terminal de la gota y asume que el 4rea de separacion de vapor es el drea de seccion

transversal completa del recipiente y pane de ésta para calcular el didmetro del mismo, ademds,
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determina la altura del recipiente separandola en varias secciones que son funcion tanto de la teoria

del tiempo de residencia como de la teoria de acumulacién.

El diametro de separacion del vapor se calcula a partir de la siguiente ecuacién:

4Qy
Uy

Dy, = (5.6)

donde:
Dyp = didmetro de separaci6n del vapor, ft
Qv = ujo volumétrico del vapor, ﬂ”/seg

Ut = velocidad terimnat, fi/seg

Técnicamente, este es el didmetro del extractor de niebla, pero el didametro interior del
recipiente debe ser ligeramente més grande que el extractor instalado dentro del recipiente.
Tipicamente, el valor calculado se sube seis pulgadas; este valor se toma como el diametro
requerido del recipiente, D, y el 4rea de seccion transversal correspondiente se calcula utilizando
este diametro.

El siguiente paso para dimensionar un separador vertical ¢s determinar su altura. Para un
separador dos-fases, la altura total puede separarse dentro de varias secciones, segin la Ecuacién
5.7

Hy=Hy +Hp+Hs+ Hwt Hp  (5.7)

donde:

Hy = altura del separador vertical total, fi

H,p,, = altura del nivel bajo de liquido, fi

Hy, = altura del “holdup”, fi

Hs = altura del “surge”, ft

Hyw = altura desde el nivel alto de liquido hasta 1a linea central de la boquilla de entrada, ft
Hp = altura de separacion, ft

Si se utiliza un extractor de niebla, como se muestra en la Figura 5.5, los calculos de

didmetro y altura se detallan en el procedimiento de dimensionamiento.
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Procedimiento de Dimensionamiento,

bibliografica y guias de disefio industrialmente aceptadas.

ecuacion para una presién entre 40sP<5500, psig:

k= 0.430 - 0.023Ln(199.7) = 0.3082

Calcular la velocidad de vapor terminal vertical:

172
U = k(pk-_f’i) Ails (5.8)

Pv

Fignra 5.5 Dimensiones de los separadores verticales propuestas por Svreek

El siguiente procedimiento de disefio y reglas heuristicas son resultado de la revisién

Antes de iniciar con el procedimiento es necesario elegir la ecuacion para ¢l calculo de la

constante de velocidad terminal “k” de acuerdo a la presién (Tabla 4.1) que para este caso seria la
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142 142
Uy = k{u) = 0.3032[M} = 28363
Py 068

Uy =075U =24272
donde:
Uy = velocidad terminal del vapor, fit/s
pL = densidad del liquido, Ib/fi’
py = densidad del vapor, 1iix
k = constante de velocidad treminal, fi/s

siendo Uy = 0.75Ur para un disefio conservador

2. Calcular 1z velocidad de flujo volumétrico de vaper, Q,:

w
Qy= Y i (5.9)
3600py
Q, = 57870375k
seg

Wy = flujo mésico, Ib/hr
3. Calcular el diametro (interior) del recipiente:

Kz
Dyp = {4Q"J Mt (5.6)

KUT

4Q, )" (a*s78037)'7?
DVD=(MJ] :(——J =589 = 6R
xUy n=21272

51 s¢ requiere un eliminador de niebla, adicionar de 3 a 6 in al Dyp redondeando al miltiplo
de 6 inmediato superior para acomodar un anillo de apoyo y obtener e} didmetro. Si no se requiere

extractor de niebla D = Dyp y de igual forma redondeando al miltiplo de 6 inmediato superior.

4. Calcular 1a velocidad de flujo volumétrico de liquido:

QL= Wi, Lt min (5.10)
(60)pL}
3
QL=116.875L
min

W = flujo masico de liquido, Ib/hr
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5. Seleccionar el tiempo de “holdup™ de la Tabla 5.3 y calcular el volumen de “holdup™

Vi = (T Q) £ (s.11)
Vi =TyQp =2*116875 = 2337507

Ty = tiempo de “holdup”, min

6. $1 el volumen de aumento siibito (surge) no se especifica. Se selecciona el tiempo de aumento

subito de la Tabla 5.3 y se calcula el volumen de aumento sibito:
Vs = T;Q,, f° {5.12)
Vs = TQ = 1*116875= 116875 ft

Ts = tiempo de surge, min

TABLA 5.3 Tiempos de *Holdup” y aumento sibito “Surge”

Tiempo de Tiempo de
Servicios “Houldup™ “Surge”
(NLL-HLL) (NLL-LLL)
min. min.
Separadores:
1. alimentando a una columna 3 3
2. alimentando 2 otro recipiente o tanque
ajcon bomba ¢ por medio de cambiador de calor, 5 3
b)sin bomba 2 1
3. alimentando a un calentador a fuego directo 10 3

7 Obtener la altura del nivel bajo de liquide, H,,,, de la Tabla 5.4.

HLLL =15 pulgadas= 1.25 1t
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TABLA 5.4 Altyra del nivel bajo de liquido (Hp 1)
Vertical
Diametro del Horizontal
LLL
recipiente LLL
<300 psia >300 psia
<4 fi 15in 6in 9in
6 ft 15in 6in 10 in
8 fi 15in 6in 11in
10 fi 6in 6in 12in
12 f 6in 6in 13in
16 ft 6in 6 in 15 in

8. Calcular la altura desde el nivel bajo de liquido hasta el nivel normal de liquido:

Vy

-4 g 5.13
"7 (/DY G139

\
cH 2B _gian

"Twrapy  (miaxet)

! ft como minimo.

9. Calcular la altura desde el nivel normal de liquido hasta el nivel alto de liquido (o la alarma de

nive] alto):

V.

Hg=—5— A a9
{(n/4)D%

Vs _ VI68TS . cn

S

6 in como minimo.

10. Dimensionar de la boquilla de entrada “dy” segiin 1a Tabla 5.5.
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TABLA 5.5 Dimensionamiento de la boquilla de entrada

40 k2
dy 2| —~—"2=] .in
N [n&]hﬁ)
Qn =0, +Qy, ft*/seg
Pm =pr +py(1-A), Ib/f°
QL

A= <L
QL +Qy

Q. =Q, +Qy = 116875+ 578.7037 = 6955787
B 116875
T 116875+578 7037
Pm = (58.28*0.1680) + 0.68(1 - 01680) = 103567
112

_[ 4Q,, Jm: 4(6955787)

w607 o, n*60
J103567

=0168

= 63943

11. Calcular la altura desde nivel alto de liquido hasta ta mitad de la boquilla de entrada (Hyy):

Hin =12 +dy, in. {con deflector de entrada)
Hiw =12 + Ady, in. (sin deflector de entrada) (5.15)

Hym =12+(68%943/12)=1257 in
Hpm =105 ft

12. Calcular la altura de separacién, a partir de la linea central de la boquilla de entrada (Hop):

a.  sino hay extractor de niebla, se calcula hasta la linea tangente de 1a cima del recipiente.
b. Sihay eliminador de niebla, hasta la base de la malla extractora de niebla.

Hp = 0.5 Dy 0 un minimo de (5.16)

Hp = 36 + %dy, in (sin extractor de niebla)

Hp =24 + Yady, in (con extractor de niebla)

Hp =05*Dyp =3 R
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13. Si hay eliminador de niebla, se teman 6 in y para una almohadilla extractora de niebla se toma

I fi desde la cima del extractor de niebla hasta linea tangente de la cima del recipiente.

14. Calcular ta altura total del recipiente, Hy:
Hr=Hy L+ Hiy+ Hg + Hw + Hp+ Hue . it (5.7)
Hy=Hy, +Hy +Hg+H y+Hp +Hye
H; =125+81324+4.1336+105+3.0+05= 1806 fi
donde Huy es la altura del extractor de niebla, calculada en el paso 12, en caso de no requerir
extractor de niebla Hy = 0.
De acuerdo a este procedimiento para el caso de estudio se requiere un recipiente de 6 ft de

diametro por 18 ft de longitud.

En resumen, después de aplicar las tres principales metodologias de dimensionamiento de

separadores verticates en el ejemplo de dimensionamiento se cbtuvieron los siguientes resultados:

Al aplicar la metodologia propuesta por Bradley las dimensiones requeridas fueron las
siguientes: se obtuvo un separador de 6.5 fi de didmetro y una longitud de alrededor de 2.15 ft con
una L/D de 3.3.

Por otro lado, al utilizar ¢l procedimicnto propuesto por Arnold de acuerdo con la Figura
5.3, se puede elegir un separador de 9 ft de didmetro por 21 ft de longitud para un tiempo de
residencia de 8 minutos y una L/D de 2.3 o un separador de 9 it de didmetro por 24.5 ft de longitud
para un tiempo de residencia de 10 minutos y una L/D de 2.72.

Finalmente con lo que respecta al separador vertical y aplicando el procedimiento propuesto
por Svrcek se obtuvo un separador de 6 ft por 18 ft de longitud con una L/D de 3. Esto se puede

resumir en la siguiente Tabla:

Tabla 5.6 Resumen de resultados para el ejemplo de dimensionamiento del separador vertical
BRADLEY ARNOLD SVRCEK

Diametro (ft) 6.5 9 6

Longitud (ft) 215 21,245 18

LD 33 23,272 3

t; {min) 2 8, 10 2
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Después de ver los resultados obtenidos al aplicar las tres metodologias para separadores
verticales se puede decir lo siguiente: la base para el dimensionamiento de separadores verticales
convencionales sigue siendo la ley de Stokes y una combinacién de las teorias de acumulacién y
tempo de residencia, el principal criterio para decidir cual metodologia es mejor, radica
principalmente en las dimensiones obtenidas del equipo, su subjetividad al utilizar graficas y el

limite para su aplicacion.

Se ha constatado que la diferencia entre los procedimientos base (Amold y Bradley) en
comparacién con el procedimiento propuesto por Svrcek para separadores verticales implica que en
los procedimientos base existe una subjetividad durante la seleccién de los parametros y la
utilizacién de grificas en las ecuaciones, esto se refleja més claramente en el procedimiento
propuesto por Amold que es un procedimiento netamente grafico y al aplicarlo se obtuvo el
recipiente con las mayores dimensiones esto se debe a que utiliza graficas tanto para la
determinaciéon de “k” y “Z” asi como al dimensionar el recipiente, mientras que con el
procedimiento propuesto por Bradley se¢ obtuvieron mejores resultados ya que realiza una
correccion para la capacidad del gas con el coeficiente de compresién, presién y temperatura
ademis, de que solo utiliza una grafica para determinar el factor de configuracion v operacién
empirico “F.,", de acuerdo a lo anterior puede considerarse que el procedimiento mas apropiado
para el dimensionamiento de separadores verticales liquido-vapor es el propuesto por Svrcek ya que
utiliza la base tedrica de los dos procedimientos anteriores y la complementa con reglas heuristicas
de disefio industrizlmente aceptadas evitando la utilizacion de graficas y empleando correlaciones
para el calculo de la constante de velocidad terminal “k” que a diferencia de los otros dos métodos
es més preciso, ademas de que es ur procedimiento de dimensionamiento mas conservador ya que
utiliza un valor menor para la velocidad terminal asegurando de mejor forma la separacion, esto
hace que este procedimiento de dimensionamiento se acerque mas a lo que comimmente se utiliza

en la industria.
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6. DIMENSIONAMIENTO DE SEPARADORES CRUDO-GAS HORIZONTALES.

Comeo se discutié anteriormente los procedimicntos base para el dimensionamiento de
separadores verticales se ha propuesto por Amold & Stewart, Bradley y Svrcek & Monnery, de los
que se derivan los procedimientos para separadores horizontales, sin embargo, Grodal & Realff
propomen una optimizacion de éstos modelos que utiliza las teorias y relaciones existentes. De
acuerdo a esto, primero se describirn los procedimientos base, posteriormente el procedimiento de

optimizacion y finalmente se aplicaran todos en un ejemplo de dimensionamiento.

6.1 Principales Procedimientos de Dimensionamiento de Separadores Horizontales
Crudo-Gas.

6.1.1 Procedimiento de Dimensionamiento de Separadores Horizontales Propuesto por Armold

& Stewart.

El procedimiento de dimensionamiento de separadores convencionales propuesto por
Arnold & Stewart es un procedimiento tanto de separadores verticales como horizontales
meramente grifico, se basa en la ley de Stokes para determinar la velocidad terminal y utiliza una
determinacidn grifica de la constante de velocidad terminal “k™, los disefios son capaces de
remover particulas mayores de 100y sin climinador de niebla y gotas de entre 10 y 100p con
eliminador de niebla.

Este procedimiento de dimensionamiento de separadores horizontales es un caleulo
lterativo, es necesario elegir una longitud tangente-tangente y un diametro que satisfaga la
condicion para que la capacidad del gas permita que las gotas caigan desde el gas al volumen de
liquido ai atravesar la longitud efectiva det recipiente (Figura 6.1). El disefio también debe
proporcionar un tiempo de residencia suficiente para que et liquido alcance el equilibrio, esto
significa, que utiliza una combinacién de la teoria de acumulacién ¥ la teoria de tiempo de
residencia; ademds, se utiliza una L/D que generalmente estd en el intervalo de 3 y 4 y un dempo de
tesidencia que va de 30 seg a 3 min.

Segilin Ameld para 1a separacion de gotas de 100 1 en un recipiente Heno al 50% de liquido,

se aplican las siguientes ecuaciones:
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Para et calculo de la capacidad de gas de los separadores horizontales se utiliza la siguiente

ecuacion:
DLy = 42_0[u§i]k 61

donde:
D = diametro interno del recipiente, in
Leq = longitud efectiva del recipiente donde ocurre la separacién, ft (véanse Ecuaciones 5.6 y 5.7)
T = temperatura, °R
Q; = velocidad de flujo del gas, MMscf
P = presién, psia
Z = compresibilidad del gas

“k” como ya se comenté anteriormente es una constante que depende de las propiedades del

liquido y el gas ademas del tamaro de la gota a ser separada, “k” se define como:

112
kz[[ Py JCDJ {6.2)
PPy

donde:

Cp = coeficiente de arrastre

p, = densidad del gas, Ib/ft*
1= densidad del liquido, 1b/f°

Para la separacién de gotas de 100 p, k puede aproximarse utilizando la Figura 5.1.
Para el calculo de la capacidad de liquido en los separadores horizontales se utiliza la
siguiente ecuacion:

t
DLy = T’S’ (6.3)

donde:

t, = tiempo de residencia del liquido, min

Q= velocidad de flujo del liquido, bpd

D = didametro intemo del recipiente, in

Lo = longitud efectiva del recipiente donde ocurre la separacion, fi

(véanse Ecuaciones 56 y 5.7)
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Figura 6.1 Separador horizontal de dos fases tipico segiin Arnold

6.1.2 Procedimiento de Dimensionamiento de Separadores Horizontales Propuesto por
Bradley.

El procedimiente de dimensionamiento propuesto por Bradley de igual forma que Amold se
basa en las capacidades de gas y liquido, asume que el recipiente estd lieno al 50% de liquido,
separa particulas mayores de 100y sin ¢liminador de niebla y gotas de 10u con eliminador de
niebla, la base del método es determinar la velocidad méxima del gas en el separador a partir de una
variacién de la ley de Stokes que como se refirid en los separadores verticales que a diferencia de
las otras metodologias utiliza un factor de configuracién y operacién empirico “Fc” en lugar de la
constante de velocidad terminal “k™, esta es una variable que engloba todes los factores que afectan
la separacion del gas y el liquido, excepto condiciones de operacion ¥ propiedades de los fluidos,
esta variable se obtienc de manera gréfica, sin embargo, pueden tomarse valores utilizados
cominmente que dependen de las condiciones del proceso; el tiempo de residencia segun Bradley
puede variar desde 26 seg hasta 1 6 2 horas pero gencralmente se utiliza un tiempo de residencia
que va de 30 segundos a 2 minutos y la 1/D) cae dentro de la relacién minima de 1.0 a 2.0 ¥ maxima
de 8.0a29.0.

Este procedimiento de dimensionamiento de separadores horizontales es iterativo, emplea
una variacién de la ley de Stokes para calcular la velocidad de gas méxima permisible que se
emplea para determinar el drea ocupada por el gas que al sumarse al 4rea ocupada por el crudo
proporciona ¢l 4rea total del recipiente (Figura 6.2) y obtener asi el dismetro del recipiente.,
Determinar el volumen ocupado per el crudo es un método iterativo, en el que se tienen que suponer

longitudes y calcular el drea ocupada para cada longitud, el 4rea total, el dismetro del recipiente y el
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porcentaje ocupado por el tquide que debe acupar el 50% del mismo. Esto significa que utiliza una
combinacién de las teorias de acumulacién y tiempo de residencia. De acuerdo con Bradley ta L/D
para recipientes separadores horizontales debe estar enire 2 y 6. Cabe seffalar que en este método el
volumen de las dos cabezas en los separadores horizontales no se considera en los célculos de

dimensionamiento, este volumen se compensara con los internos y otras variables,

Bl iminador
de nisbla Felids
a8 gas

AN

N l, N

e [3
watrads -\
Eotracs h

dal  ——— ¥

fluido
Dren I
Salide de
liquido

dal pozo
Figura 6.2 Geometria del separador horizontal segiin Bradiey.

a

6.1.3 Procedimiento de Dimensionamiento de Separadores Horizontales Propuesto por Svreek
& Monnery.

El procedimiente de dimensionamiento de separadores horizontales propuesto por Svreek &
Monnery es un procedimiento de calculo iterativo es necesario encontrar un didmetro y una longitud
que perrnitan que ¢! recipiente sea capaz de manejar el “holdup”, el “surge” y ademas facilitar Ia
separacién liquido-vapor, esto se logra realizando un balance de volumen (Ecuacién 6.4) en donde
los volimenes de “holdup” (Vy) y “surge” (V,) se calculan a partir de la teoria de! tiempo de
residencia; el drea del nivel bajo de liquido (Ar11). e drea minima para la separacién del vapor
(Avp) y el drea de seccion transversal total (A7) son funcién del didmetro y longitud del recipiente,
esto significa que se utiliza una combinacién de las teorias de acumulacién y tiempo de residencia,
asimismo, A1y Y Avp utilizan una conversion de aliura y 4rea cilindrica.

En los separadores horizontales de dos fases. el drea de seccion transversal se ocupa por el

liquide y el vapor como se muestra en la Figura 6.3. Segin Svrcek cuando se dimensiona un
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scparador de dos fases horizontal, usualmente se supone un didmetro, el nivel bajo del liquido
(LLL) se selecciona o calcula, el nivel normat de tiguido (NLL) se fija por medie del “holdup™ del
liquido y el nivel alto de liquido (HLL) se fija por el “surge” de liquido. El area de seccién
transversal entre HLL y el domo del recipiente se utiliza para separar el vapor; entonces la longitud

del recipiente se calcula para ajustar el “holdup” y “surge” y facilitar 1z separacion.

Nedy+F

Figura 6.3 Separador horizontal de dos fases segiin Svreek & Monnery

Las siguientes ecuaciones desarrolladas se utilizan para el calculo del dimensionamiento de
un separador horizontal. Para un separador horizontal el “balance del volumen” para la seccidn

transversal es:
Viu+ Vs = L{AT - Avp— Arn) (6.4)

Los volimenes de “surge” {Vs) y “holdup” (Vi) se calculan a partir de los tiempos de
“surge” y “holdup” de acuerdo a la Tabla 5.3. El 4rea del nivel bajo de liquido (Ary) es funcién de
la altura del nivel bajo de liquido obtenida a partir de la Tabla 5.4 ¥ el didmetro interior del
recipiente. El 4rea de separacién de vapor minima (Avp) s especifica tipicamente como 1 6 2 pies o
20% dcl didmetro interior del recipiente, cualquiera que sea mayor. Este método de
dimensionamiento asume que la Avp sélo aumenta si la longitud requerida para la separacién
liquido-vapor es mucho més grande que la longitud requerida para el “holdup” y “surge”, para un
didgmetro dado; entonces la Ec. 6.4 es funcidn det didmetro, D, y la longitud, L.
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Para un separador horizontal, la gota del liquido a separarse del gas tiene una fuerza de
arrastre que no es directamente opuesta a la gravedad como en el case vertical. Sin el tratamiento
detallado del movimiento en dos fases de la particula, muchas fuentes reconocen que la velocidad
horizontal permisible puede ser mas alta gue la velocidad terminal. Esta puede mostrarse
simplemente en la ecuacién del tiempo de residencia de la gota de liquido a acumularse. Es decir, el
tiempo que toma en viajar la longitud horizontal entre la entrada y la salida debe ser mayor que el
tiempo que toma en acumularse en la distancia vertical a la superficie del liquido.

ﬁ 2 I;—‘T’ {6.5)
donde:
L = longitud del recipiente, ft
Uay = velocidad horizontal permisible, fi/s
Ur = velocidad terminal, fi/s
Hy = altura del irea de separacién de vapor, ft

Esto puede arreglarse en términos de la velocidad horizontal permisible:

Uny € = Uy (6.6)
Hy

La longitud L, dividida por la altura del area de separacién del vapor H,, debe ser siempre
mayor que la unidad. La velocidad horizontal permisible es un tema subjetivo con muchas
aproximaciones empiricas para modificar el valor de la “k™ vertical en la literatura. Para ¢l diseiio
de un separador horizontal, ¢l procedimiento subsecuente utiliza una aproximacién de acumulacion
de gota, el cual no requiere una modificacién empirica del valor de “k” para acumuladores
verticales.

Este procedimiente de dimensionamiento de separadores horizontales incorpora la
optimizacién del diametro y longitud a través de 1a minimizacién del tamarto de la coraza y cabezas.

Para adicionar un grado conservader al disefio, el volumen utilizable en las cabezas se ignora.

6.1.4 Procedimiento de Dimensionamiento de Separadores Horizontales Propuesto por Grodal
& Realff.

El principal problema que se presenta en la industria en el disefio de separadores se
relaciona directamente con los costos; este problema puede solucionarse al utilizar técnicas de
programacion lineal para encontrar el disefio 6ptimo del separador; este disefio se restringe por un

conjunto de relaciones mecdnicas y dinamicas del fluido formuladas a partir de la teoria de
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acumulacién por gravedad, modelos de arrastre y problemas de control; para encontrar el disefio
optimo del separador que cumpla con estas restricciones puede utilizarse una técnica de
programacién hineal que es independiente del método de dimensionamiento.

Ya que el método de optimizacién es independie.ntc del método de dimensionamiento y
como no es objetivo de ésta tesis el deseribir las metodologias de optimizacion, solo se plantearan
las ecuaciones y restricciones para encontrar el disefo Gptimo det separador y después se aplicara la
metodologia para el dimensionamiento utilizando los valores encontrados con la ayuda de la
programacidn lineal (véase Anexo).

Esta metodologia de dimensionamiento se basa solo en la teoria de acumulacion por dos
razones: s¢ cree que un modelo de optimizacion general debe basarse sobre los principios basicos
tanto coma sea posible y complementarse con los datos experimentales especificos de campo y
ademés utiliza ciclones como intemos de entrada ya que se ha demostrado que €stos ocasionan una
mejor separacion al reducir el nimero y tamaiio de fas gotas y reducir la creacién de espuma.

Asimismo, él método se basa en tres principales suposiciones: La suposicion de los
problemas potenciales relacionados al espumamiento y acumulacion de parafinas y emulsiones son
resueltos safisfacteriamente por medio de la inyeccion de quimicos, la suposicién de que existe
flujo plug y la suposicién de que existan movimientos lineales de gotas y burbujas en la teoria de
acumulacién.

En general, la fuerza neta vertical que actia sobre una gota/burbuja esférica perfecta
sumergida en la fase estancada es la fuerza resultante de la fuerza de gravedad descendente y la
fuerza boyante ascendente. Para las gotas de crudo en la fase gas continua, las siguientes
expresiones para la velocidad de acumulacién se obtienen igualando las dos fiserzas de la siguiente
forma, que son las mismas que utiliza Amold para determinar el coeficiente de arrastre y velocidad
terminal (Ecs. 4.21 y 4.22), sin embargo Grodal hace pequeiias modificaciones y afiade una

ecuacion que determina el nimero de Reynolds de la gota:

4 o - a5
4 gy g o p;:| (67)

For = [5 Coog Py
donde:
u,, = velocidad de la gota de crudo en la fase pas, m/seg
do; = diametro de la gota/burbuja, m
Ch,os = coeficiente de arrastre esférico de la gota de crudo en la fase gas

P, = densidad del crudo, kg/m’
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pg = densidad del gas, kg/m®
El coeficiente de arrastre para régimen laminar y turbulento estd dado por:

24 3

C 0,0
08 N ’ 1
Re.og N Re.og

+0.34 (4.21)

donde:

Nie.q = nizmero de Reynolds de la gota de crudo en la fase gas

y el nomero de Reynolds de 1a gota en la fase gas es dado por:

PyUogdo

N Reog = (68)

Hg
donde:
y, = viscosidad del gas, kg/m seg
Las ecuaciones 4.21, 6.7 y 6.8 deben resolverse de manera iterativa para encontrar la

velocidad de acumulacidn del cnido en el gas.

Restriccién de la Capacidad del Gas.

El disefio para la capacidad del gas se basa en la acumulacion por gravedad del crudo, La
direccién de acumulacién de las gotas de crudo puede ser perpendicular a la direccién de la
velocidad del gas, esto se muestra en el patrén | de la Figora 4.2 El tiempo de viaje del gas a través
de la seccion de acumulacién y el tiempo de acumulacion para la gota puede establecerse

respectivamente ¢omo;

tg= % (6.9)

log = (Di—hiy) (6.10)

I.lt,s
donde:
1, = tiempo de viaje del gas, seg
Lo = tiempo de acumulacion para la gota, seg
L. = longitud de la seccidon de separacion por gravedad, m
u,, = velocidad de 1a gota de crudo en la fase gas, m/seg

ug = velocidad del gas, m/seg
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D; = didmetro interno del separador, m

hy, = altura desde el fondo del recipiente hasta el nivel bajo de liquido, m

La condicion requerida para que se complete la acumulacién de una gota de crudo de cierto

tamafio, esta dada por:

ty 2ty (6.11)
Substituyendo la ecuacién 6.9 y 6.10 en la 6.11 y rearregléndola:
U (D;-h
L2 _"(_L__M_Ll (6.12)
Uog

Al expresar la velocidad de gas en términos de velocidad de flujo voluméirico promedio y
el 4rea de seccion transversal del gas se obtiene:

. q4(Di -hyyy)

(6.13)
o (Ay ~ Ani)

c

donde:

q; = flujo volumétrico de gas, m*/seg

Ary =area de seccion transversal del separador desde el fondo del recipiente hasta la parte
superior,m’

Ay = frea de seccidn transversal del separador desde el fondo hasta ¢! nivel normal de liquido, m?

La desigualdad 6.13 es la restriccion de la capacidad del gas en el separador.

Restriccion de capacidad del crudo.
El diseflo de la capacidad del crudo se basa en la acumulacion por gravedad de las burbujas
de gas de acuerdo con ¢l patron 3 de la Figura 4.2, y siguiendo una derivacion similar a la ecuacion

6.13 resulta, la restriccién de capacidad de crudo para el separador:

L, > LT (6.14)
UgeAnpL,

donde;

g, = flujo volumétrico de crudo, m*/seg

hy,, = altura desde €] fondo del recipiente hasta el nivel alto de liquido, m

Ay, = drea de seccidn transversal del separador desde el fonde hasta el nivel normal de liguido, m?

uy, = velocidad de la burbuja de gas en la fase liquida, m/seg
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Restriccién para la capacidad de manejo de flujo bache “slug™ y de aumente stibito “surge”.

Como se comentd anteriormente, el separador debe disefiarse para manejar una cierta
cantidad de flujo de aumento sabito (surge) y flujo bache (slug) sin que la alarma se active. Las
capacidades de “surge” y “slug” se relacionan con el nivel normal de liquido y se formulan de la
siguniente forma:

Viug S (Le + Lo+ LN Ay, — Any) (6.15)

Vampe € (Le + Lo + Lo)(Anre - Arpy) (6.16)
donde:
L. = longitud de 1a seccion del separador con ciclén, m
L. = longitud de la seccién de separacion por gravedad, m
L, = longitud de la seccidn final del separador, m
A, = area de seccion transversal del separador desde el fondo hasta el nivel alto de liquido, m*
Ay, = drea de seccion transversal del separador desde el fondo hasta el nivel normal de liquido, m?

Ay = drea de seccion transversal del separador desde ¢l fondo hasta el nivel bajo de liquido, m?

Restriccion para la longitud/didmetro (L/D} y arrastre de liquido.

La L/D es una relacién estructural de la relacion entre la longitud interna v el didmetro
intemo del separador, es comiin determinar la relacion de L/D basindose en la experiencia y
consideraciones econdémicas. El limite méximo de la relacion L/D se define por altas velocidades de
gas que pueden inducir ¢l arrastre de liquidos y el limite minimo de la relacién L/D se establece a
partir de la geometria que promueve el flujo tapén. Amnold reporta que la relacion mas comin esta
entre 3 y 5. Svreek considera sus disefios con una refacion L/D entre 1.5 y 6. Sin embargo, en estos
procedimientos de disefio el criterio de L/D se comprucba hasta el final, si se disminuye o
incrementa el didmetro, el disefio ttene que recalcularse,

Idealmente una relacion alta de L/D debe ser fumcién del punto de operacién del separador
subsecuentemente las fuerzas de arrastre varian en gran medida con las propiedades fisicas de los
fluidos. Viles (1993) presenta un procedimiento para predecir, cuando es posible, el arrastre en
separadores horizontales. Este procedimiento se establecid basado en el analisis de datos
experimentales que se traducen en relaciones que contienen la diferencia entre la velocidad

horizontal maxima entre la fase gas y la fase liquida en la seccién de acumulacion de acuerdo a:

9 _ 9
Apy —Ann Aa —Awn

Upmey Z U, —U, = (6.17)
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donde:

Ur may = velocidad méxima relativa entre la fase pas y fase liquida, m/seg

ug = velocidad del gas, m/seg

u, = velocidad del crudo, m/seg

AmyL = drea de scccion transversal del separador desde el fondo hasta el nivel normal de liquido, m?

Arv = drea de seccion transversal del separador desde el fondo del recipiente hasta la parte
superior,m’

Anp, = drea de seccidn transversal del separador desde el fondo del recipiente hasta el nivel normal
de la interfase, m’
La U se define por el nimero de Reynolds de pelicula y el nimero de viscosidad

interfacial que caracteriza al flujo en dos fases.

Nper = BolsDy. (6.18)
o
N, = fo — 6.19)
PoCoq —G“—D;
(elp. -»4))
donde:
Nrer= nimero de Reynolds de pelicula
N, = namere de viscosidad interfacial
Po= densidad del crudo, kg/m?
pg = densidad del gas, kg/m®
Dy = diametro hidraulico, m
Ho = viscosidad dindmica del crudo, kg/m seg
g = aceleracion gravitacional, .81 m/seg?
G = tension superficial de la gota de crudo en la fase gas, Pa
El didmetro hidraulico general se define como:
Dy = 2261 (6.20)
Pure
donde el perimetro mojado (Pyy, ) esta dado por:
Py = D; cos"'(l_—f;uiJ (6.21}
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App = area de seccion transversal del separador desde el fondo hasta el nivel alto de liquido, m?
D; = diametro interno del separador, m
hyy; = aftura desde el fondo del recipiente hasta el nivel alto de liquido, m
La expresidn um., es diferente para varios regimenes de flujo, a continuacién se presenta

manejando m/seg.

Para el régimen del mimero de Reynolds bajo (Ng.<160)
Urmax = 0.4572(G g/ Lo)(Po/Py)0. SNper-0.5 (6.22)

Para régimen de transicion { 160SNg<1635)
si N,S1/15

Urmax = 3. 5905(Cog/ Mo NP/ Pg)0. SN,0.8Npgr-1/3 (6.23)
v si N.>1/15

Urmax = 0.41 15(C0g/ o XPo/pg)0. 5Np o 1/3 6.24)

Para régimen turbulento {Ng.7>1635)
siN,=1/15

Urax = 0.3048(0,5/1,)(Po/Dg) 0. 5N 0.8 (6.25)
si N, >1/15

Urpaas = 0.03493(C g/ o)/ Pg)0. 5, (6.26)

Restricciones de nivel de alarma y nivel de falla.

Hay dos restricciones que deben satisfacerse simultaneamente, la primera establece que el
tiempo de residencia equivalente entre el nivel de alarma y el nivel de falla tomando como
referencia el nivel normal de liquido no debe ser menor de 30 seg (Atuog). Asi, las cuatre siguientes

restricciones se relacionan al nivei liquido:

(9o *+ GudAluorS(Le + Lo+ L XA + A) (627 a-d)
dende iy json {HHLL, HLL, NLL, LLL} y {HLL, NLL, LLL, LLLL} respectivamente.
= velocidad volumétrica de agua, m*/seg

q, = velocidad volumétrica de crudo, m*/seg
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A = drea de seccion transversal del separador desde el fondo hasta el nivel alto-alto de la
interfase de liquido, m’

Ay = grea de seccion transversal del separador desde el fondo hasta el nivel alto de la interfase de

liquido, m?

Anpn. = drea de seccién transversal del separador desde el fondo hasta el nivel alio-alto de la
interfase de liquido, m*

Ay = drea de seccibn transversal del separador desde el fondo hasta el nivel bajo-bajc de la
interfase de liquido, m*

La scgunda restriccién establece que la altura entre el nivel de alarma y el nivel de falla
tomando como referencia el nivel normal de liquido no debe ser menor de 0.08m {(Ahynog). Esto
puede definirse de la siguiente forma:

Ahyor < (hy-hy) (6.28 a-d)

donde i y j se definen como en las ecuaciones 6.27.

Restriccién de Planta de Proceso Mévil.

Cuando los separadores se sitiian como recipientes flotantes, se tiene interds principalmente
en el efecto de los movimientos en la separacion. La instalacion de bafles perforados puede
controlar con éxito estos efectos.

En este modelo la distancia de interbafleo debe restringirse de acuerdo 2 la geometria de la
Figura 6.4, conservadoramente se asume que el nivel méximo de inclinacién NLL se simplifica en

forma lineal desde el nivel bajo de liquido hasta el nivet alto de iiquido.

Figura 6.4 Modelo de espacio de interbafleo a un grado de inclinacién “pitch”™ maximo
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Asi, el efecto de inclinacién de un rcci\pieme se describe por las cuatro siguientes
restricciones:
hy - h, 2 tan {a)Ly/2 (6.29 a-d)
donde:
uyvson {HLL, NLL, HIL, NIL} y {NLL, LLL, NIL, LIL} al mismo tiempo.
o = grado de inclinacién o “pitch”, grados

L, = distancia de interbafleo. m

Disefio de las secciones de entrada y salida.

Se debe seleccionar un ciclon para ocasionar una separacidn en {a seccién de entrada, puede
colocarse uno o maltiples ciclones cada uno diseftado para tomar una fraccién de la entrada dei
flujo, existen varios disefios disponibles de ciclones para esta tarea. El disefio del ciclon es
independiente del disefio del tamafio optimo de tos separadores en donde una longitud tipica, L,
debe seleccionarse.

La seccién final y sus intemos se describen en la Figurz 6.5. La longitud minima de la
seccitn final puede formularse asi:

Lo 2 taX[ L, dng, 2dqw, + 20 + Loeid] (6.30)
El tamafio minimo de la boquilla est4 dado por:
d, 20161q,p, 0 (631)
donde:
n = crudo, gas, agua;
Las salidas de crudo y agua deben instalarse con rompe vértices.
Respecto al eliminador de niebla utilizado este debe diseflarse para montarse en ta salida del

gas como se describe en la Figura 6.5.

Sallds de
agus -— »—a. T

Figura 6.5 Detalles de la seccién final en un separador horizontal dos fases

119



Capitulo 6

El flujo de gas vertical asciende a través de un conjunto de alabes paralelos con una alttura
total de 0.20 m (hg- h.g;) Figura 6.6. Verlaan {1991} encontrd que el siguiente modelo es efectivo
para un intervalo amplio de velocidad de gas donde la inundacion y el arrastre se controlan por

medio de la velocidad de gas maxima que se define por:

q Oogl . Po —P o

B og o Ty

u = 52.33[%J [‘ VJ (6.32)
g max L,L, P

g
donde el ancho eliminador de niebla con 4labes (L.,) para un separador horizontat estd dado por:

L,, =2J/Dh g, b2, {6.33)

donde:

hudm = altura def punto de montura del eliminador de niebla con labes, m

Figura 6.6 Secci6n transversal de un eliminador de niebla tipo “alabes™ en la salida del gas

Restricciones de Seguridad.

Para que un separador sea seguro debe alejarse de ciertos estados y mdrgenes de seguridad
indeseables. Los mérgenes de seguridad son convenientemente iguales a Ah; como se muestra en la
Figura 6.7.

Para evitar que la fase de crudo escape por la fase gas, antes de la salida debe existir una
distancia minima desde la entrada del extractor de niebla a el nivel de fallo se define de la siguiente
forma:

Bua: + By 2 Ahg (6.34)
donde;
hw = altura desde el fondo del recipiente hasta la entrada al eliminador de niebla, m
higa, = altura desde el fondo del recipiente hasta el nivel alto-alto de liguido, m

Ahg = altura del margen de seguridad, m
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El separador debe parar si la interfase crude-gas alcanza el nivel bajo-bajo de liquido. Ei
cierre de este evita que la fase gas escape fuera por la salida del liquido. Esto puede ocurrir cuando
la interfase crudo-gas se aproxima a la altura del vertedero. Esta situacidn se puede evitar al cumplir
con la siguiente restriccién:

hyyre — by 2 Ahy, (6.35)
donde:
hryie = altura desde e fondo de! recipiente hasta el nivel bajo-bajo de liquido, m
hus = altura desde el fondo del recipiente hasta el vertedero, m

Ahg = altura del margen de seguridad, m

n ]

HHLL
) B By

Litid

Vantaeo Salida
da agua de Crudo

Figura 6.7 Detalles de los niveles de seguridad en la seccién final del separador

Restricciones Légicas y Geométricas.

Debido al manejo y transporte de los separadores se tienen algunos limites de tamaiio
globales superiores précticos:

L=L+L,+Ly+2L,+2t £20m (6.36)

donde:
L = longitud del separador, m
L. = longitud de la seccién del separador con el ciclén, m
L. = longitud de la seccion de separacién por gravedad, m
Ly = longitud de la seccidn final del separador, m
Ly = longitud de la seccion de las tapas, m

t, = factor de corrosion permisible, m
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al elegir cabezas elipticas;

D;
L= (637

Ly, = longitud de la seccion de tapas del separador, m
y
D=D;+2t <4.5m (6.38)

donde:
D, = diametro interno del separador, m
D = didmetro total del separador, m
t. = factor de corrosién permisible, m

La altura del vertedero se define de acuerdo a la siguiente restriccion:

Dy Shygy —Ah, (6.35)

donde:
hwy = altura del fondo del vertedero hasta 1a altura del vertedero, m
by = nivel bajo-bajo de liquide, m
Ah, = altura de margen de seguridad, m

Por otro lado como se desea encontrar el disefio ptimo  del separador es necesario
establecer la funcién objetivo para el disefio del separador, que se define de la siguiente forma:

C=tcchps[an(L,+Le+Ln)+2F,FhD;] {6.39)
donde;
C = costo de manufactura del separador, dls,
L, = seccion cilindrica del espesor de 1a pared, m
F. = factor de costo por unidad de masa para construir la coraza del recipiente, $kg
ps = densidad del acero, kg/m’
Dy, = didmetro promedio del separador, m
L. = longitud de la seccion del separador con el ciclén, m
L. = longitud de ta seccidn de separacion por gravedad, m
L, =longitud de la seccion final det separador, m
F, = factor para determinar el irea superficial de una tapa del recipiente a partir del diametro del
recipiente (= 1.09 para tapas elipticas 2:1)

Fy = relacién de costo por unidad de masa para construir una tapa del recipiente comparado con la

coraza del recipiente (usualmente de 1.5 a 3)

122



Capitulo 6

y el didmetro promedio del separador esta dado de la siguiente forma:

D2+ D; +2t :
D, = \}h‘ ( a) (6.40)
2
donde:
Dy, = didmetro promedio del separador, m

t = seccion cilindrica det espesor de 1a pared, m

Ademds, los valores minimos que restringen las variables del disefio deben ser positivos y

establecen que:

Di. Ly, by, 2 0 (6.41 ac)

Ecuaciones de diseiio mecanico.

La industria del petréleo es muy segura y el disefio de los separadores utiliza reglas de
diseiio codificadas. Se unliza el codigo ASME para determinar el espesor de la pared en la seccion
cilindrica de la siguiente forma:

PpD;

& 41
20E-12P, °© (642)

<5

donde:
Dy = diametro interno del separador, m
Py, = presion de disefio, Pa
0 = esfuerzo de tensién, Pa
E = eficiencia de la soldadura,
t. = corrosion permisible, m

Donde 1a presion de diseiio (Pp) es la presion de operacion mas la adicion de un incremento
de cualquiera que sea mayor de 2 bar ¢ 10% de la presion de operacion:

Pp 2 max[P + 200000, 1.17] (6.43)

donde:
P = presién de operacién, Pa

El esfuerzo permisible es un factor de seguridad respecto al esfuerzo de tension del
material, ¢l cédigo ASME sugiere un factor de seguridad 4 para separadores. El esfuerzo de tension

para €l acero al carbén comiinmente utilizado para separadores es de 55000 psi, en el gjemplo de
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dimensionamiento se utilizard un valor de @ = 950 bar. Fl intervalo para la eficiencia de 0.6 a 1.0.
La corrosion permisible est en el intervalo de 1.5 mm a 3.2 mm.

Existen muchos disefios diferentes de tapas. Las tapas elipticas (2:1) proveen un disefio
econdmico respecto al material de acuerdo a los cédigos cstablecidos, y el céleulo del espesor

requerido para las mismas se determina a partir de la siguiente ecuacién:

PoDy

(6.43)
20E-02p,,

Len

donde;

ten = espesor de la tapa, m
Pp = presion de disefio, Pa
o = esfuerzo de tensién, Pa

E = eficiencia de la soldadura,

Finalmente la ecuacién para calcular el drea ocupada desde ¢l fondo del recipiente para las

diferentes alturas del mismo se define de la siguiente manera:

_ 2 2
A=[n -2 Dk - n? + P enni[ 20 )], 7D (6.45)
2 ' 4 D

Por ejemplo, para encontrar el Ay debe sustituirse hy por hyy .

6.2 Ejemplo de Dimensionamiento de un Separador Horizontal.

Debido a que el procedimiento de dimensionamiento propuesto por Grodal requiere datos
mas especificos en comparacidn con los otros procedimientos tales como: velocidades, propiedades
fisicas, tamafios de particula, valores fisicos y ¢l establecimiento de ciertas variables se tomarg
como base el gjemplo de dimensionamiento propuesto por Grodal y posteriormente s¢ aplicara el

mismo para los demas métodos.
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6.2.1 Caso de estudio para ¢l dimensionamiento de un separador herizontal.

El separador de dos fases se alimenta de la salida de un separador de tres fases, sc lleva a
cabo la separacién instantanea a 1.5 bar y 340°K, las propiedades fisicas y velocidades se listan en
la Tabla 6.1 de acuerdo con la separacion de gotas de crudo de 100 micras en la fase gas y 250

micras de las burbujas de gas en la fase liquida. Los valores fisicos y variables establecidas se

muestran en la Tabla 6.2,

TABLA 6.1 Parametros de Disefio

Dge = 100x10°m

o = 10.0 grados

Py = 2.417 kg/m’

Dy, = 250x10°m

He = 6.43x10° Pa

Po = 795.2 kg/m’

Q, = 3.997 m’/seg

u, = 1.31x10° Pa

Oy = 2.18x107 kg/s?

Q. = 0.206 m’/seg

TABLA 6.2 Constantes Fisicas y Variables Establecidas

E=10

hygo = D; 0.2 (m) Ahyop = 0.08 m
F,=1.09 Le=10m Ah, = 0.05 m
F.=5.0%/kg Lueir =0.01'm Alvor = 30 seg
F,=3.0 1, =0.0032 m P, = 7850 kg/in®

Hvdm = Di -1 (m)

o=950x10" Pa

6.2.2 Aplicacién del procedimiento de dimensionamiento propuesto por Grodal & Realff en el
caso de estudio.
Primero se planteara la funcién objetivo y sus restricciones, después se aplicara el método

de dimensionamiento.
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Funcién objetivo:
C= tcchp,[an(Lc +L,+L,} +2F,F,,D§,]
Restricciones:

N 44D -y )
Uog Ay,

L

€

qchHLLL
uu;ANLL

9 _ 90
Arwv—Anr Aw-Apg,

Uy max aus —Uy =

bus —higny 2 Ahy
Biier —hym 2 ah,

L=L +L, +L,+2L, +2t_ £20m
D=1 +2t, <45m
D, 20
L, 20
hyg 20
Al aplicar programacién cuadritica (véase Apéndice) a la funcién objetivo con sus
respectivas restricciones se obtienen los siguientes resuliados: un diametro de 1,998 m, L. = 1095
my hyyy, = 0.806 m,
Ahora se aplicaran estos resultados en 1a metodologia de dimensionamiento de la siguiente

forma:

Cilculo de Constantes:
Primero se deben resolver las ecuaciones 4.21, 6.7 y 6.8 de manera iterativa por medio de

un método numérico, puede utilizarse en este caso Newton-Rapson,

05 " 05
b 2|4 S gPoPe | 4100077 o 79522417
% {3Coy P 3 Cpy 2417

Cipog = 0+ =2 034

N Re,og y N Re.og

o Palogdey _2417%u, *100x107
Reos = 131x1076
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resultando lo siguiente:
Uog = 0.399 m/seg

CD-“B =2.7146

Nieog = 15.0

Y para e, Cp.po, Niego de igual forma:

d 05
<y :[iig"*’"’s] -

" 05
4 250x10 7952-2417
w : 981
3 CD,g: pg

3 Cope 2417

24 3
CD,gu = tE

N Re,go ,JN Re.go

Polgedye  795.2%u,, *250x107°
NRe.go = = =3
He 131x10

+0.34

resultando:

U = 0.0167 m/seg
Chog = 132.85
Nieog = 0.191

Calcular d,, v d,, con la Ecuacion 6.31:

d, 20161,gp"

dpg 20161 (3997)(2417)%°
d,g 204013

d, . 20161 (0206)(7952)"
d,, 203880

Célculo de Li y L., con la ayuda de las Ecuaciones 6.32 y 6.33;

L, = 'ZWfDih‘.dm ~h2, =

L., = 2,/{1998)(1998 —0.1)— (1998 - 0.1) = 087132m

despejando L., de la Ecuacidn 6.32:

. og) (0, =p. )%
Up max & S 2.33(_"‘—] [MJ
L.l Pa Py
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qy
L= 508D 0 —p )0
2_33(&} [u) ‘L.,
Po Py
3997
L= ; 75 Py = 083106
R R _ .
23 218x1074(9.81) (795.2 2_417) 08731
7952 2417

Presion de diserio, Ecuacién 6.43:

Pp = [1.5x|o’ + 200000] = 35bar

Cilculo de las Variables de Diseiio:
Célculo de hy; ;. maxima, Ecuacion 6.28-b:

Ahyop S(hyy — by )
despejando hyy .
hygp > 024 +0806 > 1046

Calculo de hyy . maxima, Ecuacion 6.28-a:

Ahyog L by, —Ryy)
despejando h gy
Bygs 2 1046 - 024 > 1286

Célculo de hyyy, min, Ecuacién 6.28-c:

Ahyop $ (hyyy —hyyy)
despejando hyyyy,
024-0865—h;,,
by 2 0566

Calculo de hu_]_[_, Ecuacién 6.35:

hiju = Bwy 2 4h,
hiiy 20054022025

Célculo de L, Ecuacién 6.29-b:
h, - hy 2 tan (e)Ly/2

by ~hyy ) 2(1.046-0806)
b S <
tana tan{10}

L 52722
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Calcuta de t,,, Ecuacion 6.42:

oDy
" 2gE-12P,

s <

15%10% 1,998
= 2950x10°)10~12*35x10°
t, 2 000688

+0.0032

Célculo del diametro promedio, Ecuacion 6.40;

D +(D; +21,.)
Do =- T

= 2.0049
Céleulo de L, Ecuacion 6.30:

Lﬂ 2 max[va- dn.p 2drw- + Zd’n.o+ L\-\‘H]
o = 2(01)+2(0.388) +0.01 = 0,986

Célculo de la capacidad del gas, Ecuacion 6.13:
L,z 9,{Di -hpy1)
U {Ay —Ayy)

3.997(1.998 - 0.552)

z 7.3481
0.399(3.1553 - 1.184016)

<

Célculo de la capacidad del crudo, Ecuacion 6.14:

L > oMuu _ (0206)1046)
U ANy (00167)166152)
L, 2 108975m

Para calcular la u,q.. es necesario conocer la velocidad del crudo en el recipiente por lo
tanto se realizé el siguiente analisis:

95 _ 3997

# u, 2048

=19516m?

Ay = %D? =31353m?

Ay = Ay - A, =1184016m’

u, = X2 = 01739 m/seg

a
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Calculo del perimetro mojado, Ecuacién 6.21:

2h
Pue = Dy cos'{l-——-»“""]
HLL 3 D;

2%1.046
1.998

Py = ]998005"(1 - ) =32324m

Célculo del didgmetro hidraulico, Ecnacién 6.20:

4A .
D, = —8L - 466147 = 205596m
’ Pur 32323

Célculo del nimero de Reynolds de capa (Ng.), Fcuacién 6.18 y del nimero de viscosidad

interfacial, Ecuacién 6.19:

D *0.1742.
N, < PalePy _ 795.2%0.174 32 056 _ > 17104x10°
Bo 1.31x10°
_ Ko
Nu - 03
00!
pocog 05
(slpe -0,))
1.31x107
N = = 00077
» 05 05
-2
7952*218x1072 218x10 -
(981(7952-2417))

Para régimen turbulento (Np.s>1635)
si N, = 1/15, Ecuacién 6.26:

Urran = 0.3048(0g/ M po/ ) N

=2 05
X 795,
——»f;f":gd ](—95 2) (0.0077)%® = 18749
GAIX

T— 03048[ YiE

Célculo de la velocidad de gas méxima antes de pasar por el eliminador de niebla de Alabes,

Ecuacion 6.32:
q 997
Uy max = s 39 =5522 m/seg
L. L, 0871*0831

Calculo del volumen de slug, Ecuacién 6.15:
Vaug S{Le +Le + Lo A puy - Ay )
Vi £(10+10951+0987)(1.661470- 1184016) = 617729
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Calculo del volumen de “surge™, Ecuacién 6.16:

v S(Lc+["e +Ln)(ANLL_ALLL)

surge

Vearge & (10+10951+0987)(1.184016 - 1.132504) = 0.661287

Calculo del tiempo del gas a través de la seccidn de acumulacion, Ecuacién 6.9:

L
t= = 0Bl 54716750

Yg

2048

Calculo del tiempo del liquido a través de la seccion de acumulacion, deduccion de Ja Ecuacién 6.9:

L, _ 10951

Iy = —

Ty, 01739

o

=6293seg

Célculo del tiempo de acumulacion para una gota de0 crudo, Ecuacidn 6.10:

t

_(Di-hy ) {1998-0552)

o
l.l“g

0399

= 3.6240seg

Célculo de la longitud méxima del separador, Ecuacion 6.36:

L=L.+L,+L,+2L,+21, 520

D
Ly = —* = 04995
4

L =L0+10951+0986+2(04995) + 2(0.0032) = 13,9424

Célculo del didmetro méximo del separador, Ecuacion 6.37:

D=D, +2t, £ 45m

D
D

1998 + 2(0.0032 =< 45
20044 < 4.5

TABLA 6.3. Solucién general para el separador horizontal obtenida con el procedimiento de

dimensionamiento propuesto por Grodal & Realff

Cp.og=2.7146 hyzr=1.046m Lyx=0.831m 1,,=62.93seg
Cpgo=132.85 hy11=0.566m Lvz=0.87132m ts=3.6240seg
+2.0044m hy111=0.250m Nee=2.17x10°m t.=62.9seg
Dy=2.0559m 11 =0.806m Niog=15.0 u,=2.048m/seg
D=1.998m hy=0.2m Niog=0.191m 1,=0.173%m/seg
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Dy=2.0049 L=13.9424m N,=0.0077 u,,=0.399m/seg
d,;~0.413m L4=2.722m Py=3.5x10° Pa U,=0.0167m/seg
d,=0.388m L=10.951m 14=0.006%m Ugmex=1.8749m/seg
dpw=0.1m Ly=0.986m t.,=5.3seg Umma=1.87m/seg
hup1=1.286m L;=0.4995m - -

El estado de las restricciones de disefio se determina a partir de las diferencias entre los
valores méaximos establecidos para el disefio del separador y los valores resultantes para ¢l disefio
optimo, es decir que las restricciones 2, 3 y 5 (la capacidad del crudo, el arrastre y la restriccién que
evita que el gas se succione por la salida del crudo) son las variables que limitan e} disefio. Por otra
parte, la capacidad del gas no restringe el disefio, pero la velocidad del gas se restringe por la
restriccién del arrasire. Asi, un disefio con un didgmetro menor no es vishle para disefios con las

secciones de acurnulacion por gravedad mayores.

TABLA 6.4 Estado de las restricciones en el disefio optimo del separador horizontal

Restriccion # Estado Restriccion # Estado
1)Ec.6.9 -3.6110m 6} Ec. 6.36 -6.058 m
2)Ec. 6.11 00m 7) Ec. 6.38 -2.488 m
3)Ec. 6.17 0.0m 8) Ec. 6.41a -1.998 m
4) Ec. 6.32 -0.258 m 9) Ec. 6.41b -10.951 m
5) Ec. 6.33 0.0m 10y Ec. 6.41¢ -0.806 m

132




Capitulo 6

6.2.3 Aplicacién del procedimiento de dimensionamiento propuesto por Arnold & Stewart en

el caso de estudio.

1. Calculo de la constante de velocidad terminal “k”:
P=1.5 bar =21.7557 psi,

T=340k=612.33°F

p, = 2147 kg/m’

Pare wa =122 kg/m’

2417

s= 247 o9
12256

SP_ (omurarssy) o

T 61233

5.6, =-PL TP2_ 0550
Pno 1000

sAPI =35 1316 462860
07959

Utilizando 1a Figura 5.1 se obtiene el valor de k=0.145 y a partir de las Figuras 3.1 a 3.6
(véase Apéndice) el valor de Z=0.98.

2. Calcular la restriccion de la capacidad del gas, Ecuacion 6.1:

Q= 3.9997m"/seg = 0.3453 MMscfd

TZQ * .
DL, = 42[ > g :lk = 42[612'33 093*0345 3]0_:45 = 550583

2175

3. Calcular la restriccién de la capacidad de! liquido (Ecuacion 6.3), los valores de D y Loy que

satisfagan la restriccion de tiempo de residencia.

Q1= 0.206m%seg = 1.211067x10°

D *1121067x10°
Y 07
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4. Estimar la longitd tangente-tangente (Ecuacion 5.6 6 5.7,

D

Ly=L —

1 eff+12
4

Lss =SL¢H

5. Seleccionar el dimensionamiento de didmetro y longitud razonable. Sin exceder la relacion L/D

5, comiinmente se utiliza entre 3 y 4,

TABLA 6.5 Diametro vs longitud para la restriccion de la capacidad del gas.

D (in) Letr (f1) Ly (1)
16 3.441 4.7745
20 2.7529 4419
24 2.2941 4.2941
28 1.9664 4.2997
32 1.7206 43872
36 1.5294 4.5294
40 1.3765 4.7098
44 12513 4.9180
48 1.1470 5.1470

Tabla 6.6 Didmeiro Vs longitud para la restriccitn de la capacidad de liquide.

t, {min) D (in) Leg (in} L(ft) (12)L/D
0.5 60 222433 27.24 544
64 19.5498 2488 4.66
68 17.3175 22.98 4.05
72 15.4468 2144 3.57
76 13.8636 2019 3.18
80 12.5119 14.17 2.87
84 11.3486 18.34 2.62
88 10.3404 17.67 2,41
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t, (min) D (in) Leq {in) Lqi(f) (12)L,/D
05 92 9.4608 17.12 223
1.0 60 44.4867 49.4867 .50

64 39.0997 44,4330 83
68 34.6350 40.301 7.11
12 30.8936 36.893 6514
76 217272 340605 5.37
80 250238 31.6904 475
84 22,6973 29.6973 4.24
88 20.6808 28.0141 3.82
92 189216 26.5882 34
1.5 60 66,73 71.73 14,34
64 58.64 63.58 1199
68 5195 5761 10.16
72 46.34 52.34 8.72
76 41.59 47.92 7.56
80 37.53 44.20 6.63
84 34.04 41.04 586
88 31.02 3835 523
92 2838 36.04 4.70
2.0 60 88.97 93.97 18.7
64 78.19 83.53 15.6
68 69.27 74.93 13.2
72 61.78 67.78 11.29
76 55.45 61.78 .75
80 50.04 36.71 85
84 45.39 52.39 7.48
88 41.36 48.69 6.64
92 I 37.84 455 5.93
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Figura 6.8 Longitud vs. didmetro del recipiente.

De acuerdo a la Figura 6.8 existe un intervalo de probables resultados para un tiempo de
residencia de 0.5 a | minuto y un intervalo para L/D de 3 a 5, de acuerdo a esto las probables
soluciones pueden ser: un separador de 72 in (6 R) de didmetro por 21.44 fi de longitud con un
tiempo de residencia de 0.5 min y una L/D de 3.5 o un separador de 88 in (7.5 f} de didmetro por
28 ft de longitud para un tiempo de residencia de ! minuto yunaL/D de 3.8.

6.2.4 Aplicacién del procedimiento de dimensionamiento propuesto por Bradley en e} caso de

estudio.

Dimensionamiento del volumen ocupado por el gas:

Sustituyendo en la Ecuacién 4.17:

Y -
Ay = VN o
SMOOF“{LJ[MJ(_I’J{ L PSJ
Z.NAPLAT Pg
7
A, = 1.2]96x15(’)20 — _ 85993 ft?
1 32175 7952-24
sos0r o7 ) SN e )
0 058/\ 14.7 /A 10623 2417
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Dimensionamiento del volumen ocupado por el crudo:

Para determinar el volumen ocupado por el crudo se supusieron las longitudes mostradas en

la Tabla 6.7 y se calculé el 4rea ocupada para cada longitud, el area total, el didmetro del recipiente

y el porcentaje ocupado por el liquido en el mismo:

TABLA 6.7 Volumen ocupado per el crudo para el ejemplo de dimensionamiento
L(f) b (&) Area ocupada por Area total % de Liquido
el crudo A, (fi) At (f)

5 11.1644 87.2560 97.8959 89.17
10 8.3108 43.6480 54,2473 80.46
15 7.1095 29.0987 39.6980 73.30
20 64251 21.8240 324233 67.31
25 5.9770 17.4592 28.0585 62.22
30 5.6586 14.5493 25.1486 57.85
35 54198 12.4709 23.0702 54.06
40 5.2334 10.9120 21.5113 50.73
45 5.0838 9.6996 20.2989 47.78
50 4.9609 8.7296 19.3289 45.16
55 4.8580 7.9360 18.5353 4282
60 4.7705 7.2747 17.8746 40,70
65 46959 6.7151 17.3144 38.78

E!l volumen requerido para el crudo es:

3
v, = [o.zos m—](GOSeg) =1236m’ = 43648ft>
seg

De acuerdo a la Tabla 6.7 la longitud necesaria para el recipiente es de 40 ft y por lo tanto:

El érea de seccion transversal del crudo es:

233538 oo1z0n?
a0

o
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Para el dimensionamiento de recipiente:

Area para el gas: 8.5993 ¥
Area para el crudo: 109120 &
Espacio muerto: 2 i

Area Total 215113 fF

El espacio muerto o de reserva entre el crudo y el gas generalmente se asume que sea de 10
a 30% del espacio gas.

El espacio ocupado por ¢l liquido es Ja relacion del 4rea ocupada por el gas y el area total
del recipiente 10.9120/21.5113 = 50.73%.

Finalmente ¢ didmetro del recipiente se determina a partir del 4rea total del recipienie;

215113

D= \] =52334 ft
0.7854

Asi, las dimensiones del recipiente de acuerdo a este procedimiento son: 5.5 ft de diametro

por 40 ft de longitud.

6.2.5 Aplicacién del procedimiento de dimensionamiento propuesto por Svrcek & Monnery en

el caso de estudio.

1. Calcular el flujo de vapor y de liquido (Ecuaciones 5.9 y 5.10), para este caso son datos.

2. Calcular la velocidad de vapor terminal vertical, Uy utilizando la Fe. 5.8, {el valor de k de
acuerdo a la Tabla 4.1, sin extractor de niebla), siendo Uy = 0.75U; para un diseiio
conservador,

k= 035*0‘0](?'0557—@) =03267
100

12
up = k[mJ = 03267, /28101308 _ 55,4
Py Y ous08

u, = 075u; = 44369
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3 Seleccionar el iempo de “holdup” de acuerdo con la Tabla 5.3 y calcular el volumen de

“holdup”, Vy utilizando la Ec. 5.11:
Vi = (T XQ,) = 2min*436.4893ft* / min = 872.9786 ft*

4. Siel tiempo de aumento sabito “surge” no se especifica, seleccionar el tiempo surge de la Tabla

5.3 y calcular el volumen de “surge”, V,, utilizando la Ec. 5.12.
Vs =TeQ, = 1 min*436.48 ft® / min = 436.48 ft°

5. Obtener un estimado inicial del didgmetro a la siguiente Ecuacion (6.45) y la Tabla 6.8:

( 4(Vy, + V) J " =(4(372,9135+436_4893)

W3
) =974 = |00ft
*(06XL/ D) (06)(3)

(redondear al miltiplo de 0.5 ft mas cercano)

TABLA 6.8. Guia de relaciones L/D

Presion de Operacidon del Recipiente (psig) L/D
0<P<250 1.5-3.0
250<P<500 3.0-4.0
500<P 4.0-6.0

6. Calcular el area de seccion transversal total, At (Ecuacion 6.46):

2

% - 2
A = D° = zlﬂft" = 78,5398ft"

oA

7. Calcular la altura del nivel bajo de liquido, utilizando la siguiente ecuacién (Ecuacién 6.47) o la
Tabla 5.4:
Hyjpr =0.5(10) + 7in= 12 in
8. A partir de Hy/D, se obtiene Ay /A7 al emplear la Tabla 6.9 y asi calcular el drea de nivel
bajo de liquido, A;y .
X = l:>‘t'=0.0520
10
Ay, =0052(7853998) = 4 0838112

9. Utilizando Hy/D se obtiene Av/At empleando la Tabla 6.9 para calcular el Ay:
H, =2ft, X= % =Y =01425

A, =01425(785398) = 1 11897 fi°
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TABLA 6.9 Conversiones de drea y altura cilindricas

Y =(a+cX+eX+gX+iX'V
(1.0 + bX + dX* + £X’ + hXY)

H/D a A/A7
Y = AlA;
X=H/D
a=4.755930E-5
b =3.92409]
¢ =0.174875
=-6.358805
¢ = 5.668973
f=4.018448
g =-4.916411
h = -1.801705
i =-0,1453348

AfAra H/D
Y=HD
X = A/A;
a 0.00153756
b =26.787101
¢ =3.299201
d = -22.923932
e=24353518
f=-14.844824
g = -36.999376
h = 10.529572
i = 9.892851
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10. Calcular la longited minima para acomodar el holdup/surge del liquido, Ecuacion 6.48:

Vi +V,
L= + Vg . 8729786+4364893 - 206977 R
Ar-Ay-Ap,  78.5398-11.1897-4.0838
11, Calcular el tiempo de separacion del liquido, Ecuacién 6.49;
Hy 2
=Y =2 - 04508
0=y 7430 8
12. Calcular la velocidad real del vapor, Uy,, Ecuacién 6.50:
Uyp = Qu 1411527 =126145 ft /seg
Ay 111897

13. Calcular la longitud minima requerida para la separacion liquido-vapor, Ly, Ecuacién 6.51:

Ly = Uyad = 04508126145 = 5.6866 f
L% LM.’N

14. Calcular el espesor de la coraza y cabezas de acuerdo a la Tabla 6.10.

PD 23.9313*120 1

t, = +ie = +—
2SE - 12P 2(17500)0.85)-1.2(23.9313) 16

1, = 01591 in

o PD___ 239313*120 .

HT2SE-02P  (2*17500°085)-(02*239313) 16

ty =01590in

15. Calcular el drea de la superficie de la coraza y cabezas de acuerdo a la Tabla 6.10.
A, = DL = n*(10f1)(21ft) = 659.7345 A

Ay = 109(50f1)% = 109 f?

16. Calcular el peso aproximado del recipiente de acuerdo a 1z Tabla 6.10,

W= [490%](%](& +2A,)= (490](0'1]%)(659.73&2 *109))
W = 5698.7 Ib
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TABLA 6.10. Area superficial del espesor de la pared y aproximacion del peso del recipiente

Espesor de la Pared (in) Area Superficial (f¥)
C e +t DL
oraza 2SE - 1.2p ¢ T
2:1 tapas elipti S R 1.09D°
.1 tapas elipticas SE - 02p c .
Tapas hemielipti P 157D
pas hemrmelipticas SE - o c .
0.885PD
_— bl
Tapas planas st o © 5 0.8420°
Peso aproxamado del
P W= [490 1—133](%)(;\, +2n,)
recipiente fr'/\l
Donde:

P, presion de disefio, psig (Tipicamente, presion de operacion + (15-30) psi o 10-15%,
cualguiera que sea mayor)

D, didmetro, in

S, esfuerzos permisible

E, eficiencia de soldadura (0.6-1.0), 0.85 para soldadura examinada por inspeccidn y 1.0 para
100% soldaduras examinadas con rayos-X)

t, = corrosidn permisible, t = espesor, in

En resumen después de aplicar las principales metodologias de dimensionamiento de
separadores se obtuvo lo siguiente: se partié de la base del procedimiento de dimensionamiento
propuesto por Grodal que sefiala que para un separador horizontal con las caracteristicas del
ejemplo de dimensionamiento propuesto requiere un separador horizontal de 2 m (6.5 ft) de
diametro por 13.94 m (46 ft) de longitud con un tiempo de residencia de crudo de =1 minuto.

Segin Arnold para el mismo separador de acuerdo a la Figura 6.8, las probables soluciones
son: un separador de 72 in (6 ft) de diametro por 21.5 fi de longitud con un tiempo de residencia de
0.5 min o un separador de 88 in (7.5 ft) de didmetro por 28 fi de longitud con un tiempo de

residencia de 1 minuto.
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Las dimensiones del recipiente de acuerdo al procedimiento propuesto por Bradley son las

siguientes: 5.5 fi de diametro por 40 ft de longitud con 50.73% de liquido en el recipiente con un

tiempo de residencia de 1 min.

Finalmente al aplicar ¢l procedimiento de dimensionamiento propuesto por Svrcek se

obtuvo un recipiente con las siguientes dimensiones: 10 fi de diametro por 21 fi de longitud con un

tiempo de residencia de 1 min.

Los resultados de los procedimientos aplicados se resumen en ia siguiente tabla:

TABLA 6.11 Resultados del ejemplo de dimensionamicnto del separador horizontal

GRODAL ARNOLD BRADLEY SVRCEK
Diametro (ft) 6.5 6,15 55 10
Longitud (ft) 46 215,28 40 21
t, (min) 1 05,1 i 1
LD 6.5 3537 72 2.1

Para el caso de los procedimicntos de disefio de separadores horizontales crudo-gas
convencionales se verificé que los procedimientos de dimensionamiento son calculos iterativos y se
basan en una combinacion de las teorias de acumulacién y tiempo de residencia, sin embargo, se
encontrd que los procedimientos de disefio de separadores horizontales convencionales tienden a
basarse solo en la teoria de acumulacidn, esto se debe a que la teoria del tiempo de residencia limita
la libertad del disefio del separador, ya que al aplicar ésta rutinariamente no puede considerarse
como un indicador confiable de la calidad del efluente, porque se restringe a ciertas condiciones de
operacidn, caracteristicas de crudo, internos y tamafio de recipiente, ademas, el use de internos cada
vez mas eficientes tales como ciclones aumentan la confiabilidad de eliminar la teoria de tiempo de
residencia, sin embargo, es necesaria la utilizacién de modelos para predecir el arrastre de liquido
en la cormiente de gas. Ademas, al ser los procedimientos de dimensionamiento iterativos requieren
un nikmero significativo de iteraciones para establecer un disefio factible y aceptable debido a la
naturaleza multivariable de los procedimientos de prucba y error, es por esto que los procedimientos
de disefio de separadores horizontales tienden a ser de naturaleza fija en el procedimiento de
solucidn. Pero, un procedimiento de dimensionamiento como éste no representa un anlisis eficiente
de la interfase para la valorizacion y flexibilidad dei disefio, es por esto que se debe analizar el

disefio 6ptimo para tratar de establecer el disefio para el recipiente lo mas simple posible.
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Luego de revisar las caracteristicas y los resultados de los principales procedimientos de
dimensionamiento de separdores horizontales se puede decir que ¢l procedimiento que define el
disefio optimo del recipiente propuesto por Grodal & Realff es el punte de partida para el
dimensionamiento del recipiente debido a que éste es el procedimiento mas completo puesto que
esté restringido por un conjunto de relaciones mecanicas y dinamicas del fluido formuladas a partir
de la teroria de acumulacién por gravedad, modelos de arrastre y problemas de control, que lo hacen
mas completo en comparacion con los otros tres procedimientos, sin etbargo, no siempre ¢! diseiio
&ptimo es €l mds conveniente, por lo que es necesario relizar un analisis interfacial para definir las
variables que para cada caso en particular limiten el diseio; para este ejemplo de dimensionamiento
se encontrd que la capacidad del crudo, ! arrastre de liquido en la corriente de gas y la restriccioén
que evila que ¢l gas se succione por la salida del crudo son las variables que limitan el disefio. Pero
a pesar de que la capacidad del gas no restringe el diseiio, la velocidad del gas se limita por la
restriccion del amastre de liquido en la corriente de gas, esto significa que no es conveniente reducir
el didmetro del recipiente en este caso en particular. Después de hacer éste andlisis y como la
longitud obtenida por el procedimiento de optitnizacion es muy grande, se puede complementar éste
procedimiento con otro a fin de encontrar un recipiente con ditensiones mas adecuadas, es decir,
€sta no es una solucidn Unica y no solo una combinacién de diametro y longitud del separador
satisfacerd un requerimiento de capacidad dado, por lo tanto, hay una serie de tamarios (relaciones
L/D) que pueden utitizarse para cada aplicacién. Luego de analizar las caracteristicas de los otros
tres procedimientos se puede decir que la mejor opcién para complementar el ptocedimeinto
propucsto por Grodal es el procedimiento propuesto por Svercek ya éste incluye control interfacial,
no utiliza graficas, es adecuado para un amplio intervalo de relaciones L/D y es una buena
aproximacién a lo que se prictica comdnmente en la industria, esto se demostrd al ver que para éste
mismo caso de estudio se obtuvo un separador con unas dimensiones mas convenientes ademas de
que no rebaso la restriccion del didmetro, no se puede decir lo mismo de los resuttados obtenidos
con el procedimiento propuesto por Bradley ya que se obtuvo un recipiente con un didmetro menor
que el obtenido por el disefio dptimo ademis de que tiene cierta subjetividad al utilizar graficas para
su célculo y finalmente en &l caso del procedimiento propuesto por Amold, a pesar de que se
obwvieron mejores dimensiones no es un procedimiento muy confiable ya que su subjetividad es
ain més elevada en comparacion con el procedimiento propuesto por Bradley, debido a que es un
procedimiento grafico y el intervalo de L/D que utiliza es muy corto, ademas en estos dos iltimos
procedimientos no se prevé el manejo de flujo intermitente limitandose al manejo de solo el 50% de

liquido en el recipiente lo que da una ventaja més al procedimiento propuesto por Svercek,
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7. SEPARADORES CRUDO-GAS NO CONVENCIONALES.

La tecnologia de separacion se ha basado en la tecnologia convenciona! durante décadas.
Sin embargo, los recipientes separadores son largos, pesados y caros en su compra y operacion. La
industria petrolera hasta la fecha se ha respaldado sobre recipientes de tipo convencional para
procesar fluidos de los yacimiento que contienen crudo/agua/gas. Recientemente, esta industria ha
mostrado bastante interés en la bisqueda de alternativas innovadoras a los separadores
convencionales que sean compactos, de bajo peso, bajo costo de capital y operacion. Esta basqueda
ha encontrado una alternativa de separacién més eficiente y menos cara, en los llamados
separadores compactos O separadores Ciclonicos Cilindricos Liquido Gas (GLCC), estos
separadores son simples, de bajo costo y peso, requieren poco mantenimiento y son faciles de
instalar y operar. La Figura 7.1 muestra esquemiticamente una curva donde se representa el

desarrollo de algunas de las tecnologias de separacion.

* Separsdones horzontales y
° Ciclones verticales convencionales
- de gas I
2
M
! Hidrociclones |
d 1
!
GLCCs
I
Emargiendo 1 Cracimiento ] Madura
Tionpo

Figura 7.1 Desarrollo de las tecnologias de separacién,

Como s¢ muestra en la Figura anterior los separadores verticales y horizontales del tipo
recipientes convencionales son una tecnologia madura, con solo mejoras menores como el
desarrollo de nuevos dispositivos internos o sistemas de control, por otro lado los hidrociclones se
encuentran en la regién de crecimiento pero a pesar de su alta eficiencia y tecnologia relativamente
madura estos separadores son recipientes de grandes dimensiones es por ello que el desarrollo de
una clase emergente de separadores verticales conocidos como Ciclones Cilindricos Liquide Gas

(GLCC) se ha desarrollado recientemente.
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Se ha indicado ¢l beneficio de Ia utilizacion de los separadores ciclénicos al realizar pruebas

comparativas con otro tipo de separadores, las pruebas se desarrollaron por Oranje (1990) utilizando

varios tipos de separadores con un mismo didmetro interno y las mismas condiciones de operacién.

Los resultados de estas pruebas se¢ reflejan en la siguiente Tabla:

TABLA 7.1 Capacidades de flujo de gas

Diametro interne 0.5 m.

Capacidad de Gas (m'/dia) a

Deal  (tamafio  de

la gota

40000 kPa atrapada)

Recipiente separador por 100

prente scparadarp 300,000 H
gravedad
Separador con almohadilla 50 1

375,000

tejida
Separador por coalescencia 750,000 2p
Separador con dlabes 900,000 40 p
Separador ciclénico 3,750,000 7u

t a flujo maximo.

Esto confirma los beneficios de utilizar la separacion ciclonica en procesos de separacion,

sin embarge, como ya se mencioné anteriormente, su unica limitante son las grandes dimensiones

de los equipos, debido a esto surgen los GLCC que pueden utilizarse como una aiternativa

econdémicamente atractiva a los separadores convencionales. La amplia variedad de aplicaciones de

los GLCC puede cubrir diferentes requerimientos de funcionamiento, variando desde una

separacién parcial hasta una separacion de fase completa. Las aplicaciones potenciales incluyen: el

control de la relacién gas/liquido en medidores de flujo multifase y bombas, separacién primaria en

tierra o plataforma, pre-separacién corriente arriba de trampas de liquido, lavadores de gas, “flares”,

desarenadores, equipos de prueba portatiles y separadores convencionales.
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A pesar de la carencia de informacion de su funcionamiento los GLCC estan teniendo
especial interés en numerosas aplicaciones. Varios casos de aplicacidn exitosa de los separadores
ciclonicos cilindricos gas-liquide se han reportado para la separacién multifase, medicion y
bombeo; sin embargo, estas aplicaciones fueron wtilizadas sin un completo entendimiento del

comportamiento del flujo hidrodinamico,

7.1 Descripcidn Fisica del GLCC.

El GLCC consta de un tubo vertical con una enirada tangencial inclinada y salidas para gas
y liquido (Figura 7.2). El flujo tangencial desde la entrada hacia el cuerpo det GLCC crea un
remolino que se produce por las fuerzas boyante y centrifuga que son de mayor magnitud en
comparacién con la fuerza de gravedad. La combinacion de la fuerza bouyante, centrifuga y
gravitacional separa el liquido y el gas. El liquido se empuja radialmente hacia afuera y se extiende
descendentemente hacia la salida del mismo, mientras que el gas se dirige hacia el centro de forma

ascendente.

83

i

Flujo Liquido
—

Multifhsice

Figura 7.2 Descripcién fisica de un GLCC

A pesar del diseiio simple del GLCC varias modificaciones en el cuerpo del recipiente

pueden influenciar su fincionamiento.
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Por ejemplo, para un amplio intervalo de condiciones de flujo el control de nivel de liguido
achivo no es directo debido a su tamario compacto, s por esto que es importante localizar la seccidén
de entrada justo encima del nivel de liquido ya que si el nivel de liquido estd por encima de la
entrada, el gas puede ocasionar arrastre de burbujas en el liguido. Los separadores convencionales
utilizan tipicamente una entrada perpendicular, sin embargo, estudios recientes sobre los GLCC’s
han demostrado que una entrada inclinada mejora la separacion reduciendo el arrastre de liquido en
la corriente de gas a través de dos mecanismos: (1) la inclinacién de la entrada promueve la
estratificacion proveyendo una separacién preliminar en la boquilia de entrada, (2) la inclinacidn
descendente ocasiona una espiral en la comiente de liquido debajo de la comriente de entrada
proviniendo que et liguido bloquee el flujo de gas hacia la parte superior.

Otro aspecto determinante en el funcionamiento del separador es la relacién optima referida
a la relacién entre el diametro y la longitud del GLCC. Las dimensiones del GLCC influyen en el
funcionamiento y costos del mismo. Para un didmetro dado, la longitud del GL.CC por encima de la
entrada provee la capacidad de manejo de incrementos de finjo de liquido, mientras que la Inngind
por debajo de la entrada determina ¢l tiempo de residencia para separar las burbujas de gas del
liquido. Ademas, la fuerza centrifuga y boyanie son inversamente proporcionales al didmetro y Ia
disminucion de la velocidad tangencial es directamente proporcional a 1a longitud.

La boquilla de entrada ¢s el ultimo elemento que influye en la distribucion de flujo y
velocidad tangencial en la entrada al cuerpo det GLCC.

Los bajos costos de operacién y el bajo precio, de los separadores compactos (GLCC),
ofrecen una alternativa atractiva para los recipientes separadores convencionales. Por ejemplo, en
una comparacion de dimensiones entre los GLCC y los separadores convencionales realizada por
Gomez (1998) en una aplicacién de camnpo convencional que mangja 100,000 B/D de crudo y 70
MMscf/D de gas respectivamente a 100 psig. El didmetro intemo y la altura para el GLCC serian de
5y 20 fi respectivamente, estas dimensiones son aproximadamente la mitad de las dimensicnes de
los requerimientos correspondientes a un separador vertical convencional (9 x 35 fi) v
aproximadamente un cuarto de las dimensiones de un separador horizontal convencional {19 x 75
).

7.2 Principio de Operacién de los GLCC’s.
El desarrollo operacional de un GLCC se define por dos fendmenos limitantes:
1. Arrastre de liquido en la corriente de gas.

2. Arrastre de burbujas de gas en la corriente de liquido.
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El principio de arrastre de liquido se define como la primera traza de liquido en la corriente
de gas. Similarmente, el principio de arrastre de burbujas de gas se refiere a la primera seiial
observable de burbujas en el flujo de liguido descendente.

La dificultad en ¢l desarrollo para predecir el funcicnamiento adecuado del GLCC es muy
alta, debide a la variedad de patrones de flujo complejo que pueden ocwrrir en el GLCC. Los
patrones de flujo antes de la entrada al recipiente pueden incluir: burbuja, tapén, niebla, bache y
anular, luego, después de la entrada, €l patrén de flujo consiste generalmente de un vortice liquido
con un filamento de gas en el centro. A niveles por debajo de la entrada, ¢l flujo de liquido desde 1a
entrada hacia el vértice presenta una pelicula turbulenta. Por lo tanto es necesaria la bisqueda y
desarrollo de herramientas para predecir el funcionamiento de los GLCC en diferentes aplicaciones,
en el pasado las predicciones del funcionamiento de los GLCC estaban basadas sobre reglas de
dedo y correlaciones empiricas, actualmente los esfuerzos estan encaminados para desarrollar

modelos mecanisticos y simulacién de la conducta dindmica del fluido (CFD),

7.3 Modelos Mecanisticos.

Se han desarrcllado hasta la fecha algunos modelos mecanisticos para predecir el
comportamiento hidrodinamico del fluido en los separadores compactos, sin embargo, estos estan
limitados por su capacidad para ser extrapolados a diferentes condiciones de flujo y aplicaciones no
probadas como para considerarse como una herramienta general de disefio, la base tedrica se
desarrollé en un principio por Kouba (1995) utilizando dates adquiridos de la conducta del fluido en
un prototipo a eseala de un GLCC en laboratorio, estos modelos solo proveen una guia cualitativa
para el disefio de los GL.CC al tratar de predecir el nivel de liquido en equilibrio, la trayectoria de la
burbuja y el principio de flujo niebla anuiar.

El nivel de liquido en equilibrio y el principio de flujo niebla anular son necesarios para ta
prediccidn del arrastre de liquido en ¢l GLCC vy la trayectoria de la burbuja es 0til para la prediccion

del arrastre de gas en la comriente de liquido. Estos modelos se describiran a continuacion:

7.3.1 Nivel de liquido en equilibrio.

Para la operacién apropiada de un GLCC el nivel de liquido debe mantenerse por debajo de
la entrada, para evitar que el as fluya a través de la fase liquida y exista arrastre de liquido en la
corriente de gas. A medida que e! flujo de liquido se incrementa, el nivel de liquide en el GLCC
aumentard debido a que la ganancia de la cabeza hidrostatica necesita compensarse por las pérdidas

por friccion en la seccion de liquido. El flujo a dos fases en el nivel de liquido del GLCC puede
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localizarse arriba o debajo de Ia entrada, dependiendo de las condiciones de operacion, de manera
que estas son esenciales para predecir el nivel de liquido en el GLCC.

El modelo propuesto por Kouba (1995) determina ¢l nivel de liquido a partir de un balance
de presion simple entre la entrada y la salida del GLCC, este modelo no toma en cuenta cualquier
interaccion hidrodindmica entre las fases gas y liquida. Los parametros geométricos se refieren a 1a

Figura 7.3.
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Figura 7.3 Nomenclatura del GLCC para el modelo mecanistico

Las presiones de gota en las secciones de liquido y gas estan dadas respectivamente por:
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donde:

L = longitud

= factor de friccion

g = aceleracion de la gravedad

P = densidad del gas

p = densidad de! liquido

v = velocidad

D = didmetro

K = coeficiente de resistencia para un codo o una te.

t ¥ §; = son las pérdidas de presion por friccidn en las secciones tiquido y gas respectivamente y
estan dadas por:

Los primeros términes en los paréntesis de las Ecuaciones 7.3 y 7.4 representan las pérdidas
por friccién en los diferentes segmentos de la tuberia del lazo de medicién. Los segundos términos
representan las perdidas de resistencia a través de las reducciones y codos.

Igualando la presion de gota en las secciones de gas y liquido se puede encontrar el nivel de

liquido en el GLCC de la siguiente forma:
¢ -, +py8ly, - P,Z(Lin +Lg - Lg.)

- .5
Pl
o -r )| ]

L, =

7.3.2 Trayectoria de la Burbuja.

El remolino creado debajo de la entrada del GLCC ocasiona una separacién radial de las
fases gas y liquida debido a las fuerzas centrifuga y boyante que actian sobre ellas, durante este
fenémeno el liquido se mueve hacia la pared del GLCC y ias burbujas de gas hacia el centro del
separador. Por lo tanto la prediccion de la trayectoria de la burbuja puede utilizarse para determinar
el destino de las burbujas y definir si las burbujas se arrastran con el liquido o si se atrapan en la
corriente ascendente del gas y determinar asi si se realiza una separacion adecuada.

£l movimiento radial de las burbujas de gas puede determinarse a partir de un balance sobre
la burbuja. En este modelo simple, las fuerzas que actian sobre la burbuja en la direccién radial son
la fuerza de arrastre, centrifuga y boyante. Al ignalar esas fuerzas se obtiene la distribucién de la

velocidad radial de una burbuja de gas de la siguiente forma:
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(Pal)-p) v.(" D,

Py r Cdir)

(7.6)

donde:
v, = velocidad radial
Dy, = diametro de la burbuja
P = densidad de la mezcla
v, = velocidad tangencial
r = coordenada radial
Cd = coeficiente de arrastre
Db = didmetro de la burbujas
Por otro lado la distribucién de la densidad de la mezcla pn(r) vy la distribucién de la

velocidad circunferencial w(r} se aproximan de la signiente forma:

r

Pm(r) =pg +(p| —ps)(R—] (7.7

v {r)= v“[RL,] (7.8)
donde:
R, = radio del GLCC
v,, = velocidad tangencial la entrada

En las Ecuaciones 7.7 y 7.8 I/R, es la relacion entre la localizacion radial y el radio del
GLCC, y el valor utilizado en 1os dos exponentes my nes 0.9.

El coeficiente de arrastre “Cd” propuesto por Turton y Levenspiel (Dimitar, 1992) se utiliza

en este modelo de la siguiente forma:

24[1+0.173R  (r)*%F 0413
Cd(r) = [ ] - — (7.9
Re(n) 1+16,300R, (r)™"
donde el nimero de Reynolds se determina por:
R‘(r):&”—(ﬂ‘:ﬂ& (7.10}
1

Para un incremento pequerio de tiempo dt, la distancia diferencial del viaje realizado por la
burbuja de gas en la direccion axial es:

dr
v (1)

dz=

v, (7.11)
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donde v, es la velocidad axial del liquido en el GLCC. Ast, las ecuaciones 7.11 v 7.6 permiten la
determinacién de la trayectoria de la burbuja 2(r). La distancia axial total recorrida por la burbuja de

gas en el GLCC se determina a partir de ta integracién de 1a ecuacion 7.11, resultando lo siguiente:

r V:
z,= [—2ar (7.12)

7.3.3 Principio de Flujo Niebla Anular.

El principio de flujo niebla anular representa el limite de la capacidad de gas teérica del
funcionamiento del GLCC. Bajo ciertas velocidades de flujo de gas, las primeras gotas finas de
liquido se atomizan y arrastran en la comriente de gas, s por esto que es necesario predecir y
controlar la velocidad del gas. El criterio para esta transicion es similar al propuesto por Taitel et
al.(1980) para los himites de transicion entre flujo anular o tapén en tuberias verticales, de la

siguiente manera:

023
v = 2335 l[oWe p'—zp—‘J (7.13)
Py
donde:
Ve = velocidad de flujo niebla anular

We = nimero de Weber, para este estudio se utilizd el valor de We=7.

Posteriormente Arpandi et al. (1995) presenta un modelo que es capaz de predecir la
hidrodindmica del comportamiento del flujo en el separador que predice: el nivel de liquido en
equilibrio, forma del vortice, distribuciones de velocidad, “holdup” y presién de gota a través del
GLCC.

Recienternente Chirinos et al. (1999) desarrolld otro modelo mecanistico que predice el
porcentaje de arrastre de liquido y arrastre de liquido incluyendo altas presiones y mejoras a los

modelos de “holdup™.

7.4 Simulacién de la Conducts Dindmica del Fluido (CFD).
La sirnulacion dinamica del fluide es una herramienta utlizada para validar y mejorar los
modelos mecanisticos. La simulacion CFD para los GLCC's puede dividirse en: (1) flujo a una sola

fase con localizacién de la particula y (2) flujo dos fases.
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A pesar de que es necesaria la modelacion de la conducta hidredin&mica para mejorar el
entendimiento del flujo hidrodinamico en el GLCC, esta no es practica y por lo tanto insuficiente
como una herraniienta de diserio general, es decir tos simuladores CFD pueden caprurar con mucho
detalle la hidrodinamica del fluido, pero a pesar de esto la interpretacion de resultados toma tiempo
.y son computacionalmente complejos, para aplicarse.

Por lo tanto, la modelacion mecanistica tiene un compromiso entre la simplicidad de las
formulaciones empiricas y la complejidad de ta simulacidn de la conducta dindmica del fluido
{CFD). La combinacién de un CFD y Ia modelacion mecanistica resulta en una aproximacion
realista para obtener una herramienta de disefio y prediccion del funcionamiento del GLCC.

La dificultad de predecir el desarrollo hidrodinimico de los separadores compactos GLCC
ha side el impedimento principal para incrementar €l uso del GLCC. Muy pocos estudios estin
disponibiles para el disefic y funcionamiento éptimos de los GLCC. Consecuentemente el
dimensionamiento y estimacidén del funcionamiento operacional, como ya se¢ menciond, solo se

basan sobre una experiencia limitada y un alto grado de confidencialidad.

7.5 Aplicaciones de los GLCC.

Una gran variedad de GLCC se aplican para diferentes requerimientos que varian desde una
separacién parcial hasta una separacién completa liquido-gas. El desarrollo teenolégico reciente ha
ayudado a incrementar ¢l despliegue de los sistemas de separacién GLCC en la industria, como

ejemplo de estos casos se tienen:

7.5.1 Lazo de medicién de flujo muitifase.

Este tipo de configuracion de lazo de medicion multifase (Figura 7.3) permite varias
ventajas sobre la separacion convencional con medicién de una fase o medidores muitifase sin
separacton. La configuracion del lazo es un tanto autorregulada, lo cual permite reducir ¢ eliminar
la necesidad de un control de nivel activo. El tamafio compacto del GLCC permite que los lazos
sean de menor peso, ocupen menos espacio, y mantengan una menor relacion de hidrocarburos que
un separador de prueba convencional.

Muchos medidores multifase tienen un limite méximo en relacién a la fraccién de volumen
de gas permitida a través del medidor para mantener exactitud en sus especificaciones, este no es el
caso de los lazos de medicién compactos ya que mejora la exactitud el GLCC proveyendo una
separacion de gas parcial, adicionalmente que se tiene un beneficio de tamafio, ya que un medidor

pequefio es menos caro. Para los medidores multifase (en los que ¢l precio es directamente
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proporcional al tamafio), el ahorro econdmico al utilizar un medidor pequefio en conjuncién con un
GLCC en comparacion con los medidores convencionales puede representar cuatro veces el costo
del GLCC.

7.5.2 Separacibn parcial,

Una de las aplicaciones mas exitosas de los GLCC es donde solo se requiere una separacion
parcial de gas y liquido. Un ejemplo de esas aplicaciones es la separacion parcial del gas sin refinar
de los pozos de alta presiones que se utiliza en el bombeo neumitico de pozos de baja presion, esto
crea una reduccién de presion en el fondoe del pozo. incrementando o sustentando el flujo del

mismo,

7.5.3 Sistema de separacién compacto.

Los sistemas de separacion compactos son un elemento importante que reduce costos de
operacién en la produccion a través de la reduccion de tamafio y peso. Ademds, de que al separar
una porcidn significante de gas se reducen fluctuaciones en el flujo de liquido que resulta en una
mejora de otros dispositivos de separacién después de haber salido de éste. Por ejemplo, la
combinacién de un GLCC con un separador por gravedad de agua puede mejorar la catidad de Ia

descarga de agua.

El GLCC sc ha utilizado para controlar la relacidn gas/credo de flujo dos fases e introducir
la mezcla a una bomba multifase, con el fin de mejorar la eficiencia de bombeo. Otros estudios
muestran que varias combinaciones de GLCC con turbinas pueden utilizarse para extraer energia de

los pozos de alta presién y mejorar la produccion de los pozos de baja presion.

7.5.4 Mejora de los separadores existentes,

La separacion ciclonica ya ha demostrado que es Gtil como dispositivos de separacion
intema en los separadores horizontales de gran tamafio. Los GLCC pueden funcionar como un
dispositivo externo de separacion de gran utilidad que mejora el funcionamiento de los separadores
horizontales existentes (Figura 7.4). Al separar parte del gas, el nivel de! separador anmenta al
incrementar el tiempo de residencia sin presentar un régimen de flujo nicbla en el recipiente. Esto
ya se ha puesto en prictica por Petrobras Brasil que ha rearregiado un separador horizontal con un

preseparador GLCC.
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N o

Figura 7.4 Mejora de un separador convencional al utilizar un GLCC

7.5.5 Produccion submarina.

El mayor impacto que han tenido los GLCC en la industria del petrdlec ha sido en
aplicaciones de separacién submarina, en donde se ha establecido que 1a separacion en la cabeza del
pozo y el bombeo desde el yacimiento es el método més eficiente, termodindmicamente, para la
transferencia a largas distancias de las corrientes provenientes del pozo particularmente en aguas
profundas. En estudios recientes se ha comprobado que esta caracteristica es aplicable para agnas
poco y moderadamente profundas. Indudablemente el desarrollo de campos en tierra depende de
tecnologias econdmicas y eficientes, pero para el caso de aplicaciones maritimas se requiere un alto
grado de confianza en el disefio y funcionamiento del separador que demanda que el equipo sea
simple, compacto, robusto y econdmico. Es por esto que los separadores GLCC se sitdan en un

buen lugar dentro de [a competencia tecnoldgica.

7.5.6 Separacidn en campos petroleros.

Los separadores verticales con entradas tangenciales son bastante comunes en la industria
petrolera. Estos predecesores de los GLCC como ya se mencion6 son grandes y voluminosos, con
entradas tangenciales perpendiculares de baja velocidad, Las velocidades tangenciales son
usealmente tan bajas que las fuerzas gravitacional, centrifuga, y boyante contribuyen

aproximadamente de igual forma en la separacion. Los desarrollos tecnolgicos tanto en el
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Hardware como en el Seftware de Jos GLCC deben reducir el tamafio y mejorar el desarrollo de los
separadores verticales. El reto es optimizar e} tamafio de los GLCC conforme a un disefio que pueda
responder rapidamente a fluctuaciones de flujo sin serios trastornos en la separacion.

Muchos GLCC hasta la fecha se han fabricado para aplicaciones especificas. La demanda ¥
aplicaciones de los GLCC ha crecido répidamente, es por ello que varias compaiiias fabricantes

estdn en el proceso de incorporar a los GLCC en su linea de catalogos.

En resumen después de revisar los procedimientos de disefio de dimensionamiento de
separadores no convencionales (GLCC) se encontrd que el desarrollo ‘operacional del equipo se
define por dos fendmenos limitantes: el arrastre de liquido en la corriente de gas y el arrastre de
burbujas en la comriente de liquido, sin embargo, hasta la fecha solo se han desarrollado modelos
que solo proveen una guia cualitativa para el disefio de los GLCC al tratar de predecir el nivel de
liquido en equilibrio, la trayectoria de 1a burbuja y ¢! principio de flujo niebla.

El nivel de liquido en equilibrio y el principio de niebla anular son necesarios para la
prediccién del amrastre de liquido en el GLCC y la trayectoria de la burbuja es Gtit para la prediccidn
del amastre de gas en la comiente de liquido, sin embargo, la dificultad en predecir el
funcicnamiento del GLCC es muy aita, debido a a gran variedad de patrones de flujo dos fases que
puede existir en ¢l GLCC es muy altz por lo tanto es necesaric el desarrollo y bisqueda de
herramientas para predecir el funcionamiento de los GLCC's.

Después de comparar cualitativamente los disefios convencionales con los no

convencionales (GLCC) se obtuvo lo siguiente:

* Los separadores no convencionates (GL.CC) presentan varias ventajas en comparacién con los
separadores convencionales en donde destaca que estos son separadores compactos, de bajo
peso, ticnen bajo costo de compra y operacidn, son mis eficientes, menos caros, requieren poco
mantenimiento, son fciles de instalar y operar.

*  Pueden separar gotas mas pequefias de crudo.

= No requieren de accesorios ni dispositivos intemos, ya que al utilizar una entrada tangencial
inclinada al recipiente se provee una separacion preliminar.

* El principio de operacién es diferente, para el caso de los GLCC’s el recipiente induce las
fuerzas centrifuga y boyante que son de mayor magnitud en comparacion con la fuerza

gravitacional y para el caso de los separadores convencionales se supone que las gotas y
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burbujas actian como particulas esféricas, y estas se acumulan por el estancamiento de la fase
centinua por medio de las fuerzas de gravedad,

*  Se han realizado estudios comparativos (Gomez, 1998) de dimensionamiento de los separadores
convencionales y no convencionales resultando que las dimensiones requeridas para un
separador convencional serfan aproximadamente la mitad de las dimensiones de los
requerimientos correspondientes a un separador vertical convencional y aproximadamente una

cuarta parte de las dimensiones de un separador horizontal convencional.

Al realizar una comparacién respecto a las aplicaciones potenciales de los disefios
convencionales se han demostrado las siguientes ventajas en comparacién con los separadores

convencionales en los siguientes casos:

* En los lazos de medicién de flujo multifase los separadores no convencionales tienen varias
ventajas sobre la separacion convencional con medicion de una fase o medidores multifase sin
separacion ya que al realizar una separacién de fases en el GLCC se reduce o elimina la
necesidad de un control de nivel activo. El tamafto compacto del GLCC permite que los lazos
sean de menor peso, ocupen menos espacio, y mantengan una menor relacion de hidrocarburos
que en un separador de prueba convencional. Los lazos de medicién compactos no tienen un
limite méximo en relacion a la fraccion del volumen de gas permitida en el medidor para
mantener la exactitud en sus mediciones, mejora la exactitud de medicién al proveer una
separacion de gas parcial, adicionalmente que se tiene un beneficio de tamaiio, ya que un
medidor pequefio es menos caro. Para los medidores multifase (en los que el precio es
directamente proporcional al tamafio), el ahorro econdmico al utilizar un medidor pequeiio en
conjuncién con un GLCC en comparacién con los medidores convencionales puede representar

cuatro veces el costo del GLCC.

* Los sistemas de separacion compactos reducen costos de operacion de produccién a través de la
reduccion de tamaflo y peso en comparacién con los convencionales. Ademas, de que al tener
una mayor eficiencia separan una mayor porcioén de gas reduciendo aiin mas las fluctuaciones
en el flujo de liquido que resulta en una mejora de otros dispositivos de separacion después de
haber salido de este. Al utilizar un GLCC se ha demostrado que se logra un mejor control de la

relacidn gas/crudo de flujo dos fases que resulta en la mejora de la eficiencia de los equipos.
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" Otros estudios muestran que al utilizar ciertas combinaciones de GLCC's y turbinas puede
extracrse energia de los pozos de alta presion y mejorar ta produccién de los pozos de baja

presion.

* Indudablemente los mayores beneficios y ventajas de los separadores compactos se ha logrado
en su utilizacion en plataformas, los ciclones compactos han creado una nueva posibitidad para
la separacion de mezclas liquido-gas en condiciones mas favorables que los separadores
convencionales, maximizando el espacio disponible ademds de mejorar el funcionamiento de

VArOS equipos.

Se ha comprobado que pese a que la tecnologia de separacidn convencional estd bien
desarrollada y no cbstante que se ha tratado de eficientizar la misma para cubrir las crecientes
necesidades de ia industria, se siguen obteniendo recipientes de grandes dimensiones, debido a esto
ha sido necesario analizar el fenémeno y buscar nuevas alternativas que logren cubrir estas
necesidades, de estd manera es como surgen los separadores compactos “GLCC” que utilizan otro
principio de operacion y han comprobado su €xito en un amplio intervalo de aplicaciones, pero su
utilizacién se limita al determinar su comportamiento solo bajo ciertas condiciones, esto enfatiza la
necesidad de estudiar y comprender mejor los fendmenos que definen el comportamiento de ésta
nueva tecnologia a fin de desarroltar herramientas que logren describir con mayor exactitud el
funcionamiento y mejoren el disefio de los separadores no convencionales “GLCC”. Cada vez
nuevas aplicaciones y mejoras en el disefio de los separadores no convencionales estan siendo
exploradas y desarrolladas por varias compafiias y pese a que los GLCC's estén comercialmente
disponibles ¢l alto grado de confidencia y la dificultad en predecir e! desarrollo hidrodindmico
limitan el aumento de su uso. Esta nueva tecnologia ha demostrado sus grandes ventajas en
prototipos bajo ciertas condiciones de operacion y se prevé que llegara a sustituir la tecnologia

convencional en algunos afios.
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

Se evidencid que actualmente el dimensionamiento de los separadores convencionales
crudo-gas tanto verticales como horizontales continua basindose en la ain vigente ley de Stokes,
con una combinacidn tanto de la teoria de acumulacién como de tempo de residencia,

Analizando cada una de las principales metodologias para e! dimensionamiento de
separadores verticales se concluye que el procedimiento més apropiado es el propuesto por Svercek
& Monnery ya que este en contraste con los procedimientos propuestos por Amold & Stewart ¥
Bradey contrarresta la subjetividad que existe durante la seleccién de parimetros en las ecuaciones
con la utitizacion de correlaciones y reglas heuristicas, aunado a un grado conservador en el disefio
al ignorar el volumen de las cabezas, ademas, asegura la acumulacion de las gotas de liquido al
utilizar un valor menor de velocidad terminal y asi obtener mejores resultados en comparacién con
los otros dos procedimientos.

Respecto al dimensionamiento de separadores convencionales horizontales es claro que
actualmente se tiende a mejorar los modelos existentes ya que los procedimientos son iterativos y
requieren de un numero considerable de calculos, por lo tanto, los procedimientos se inclinan por
eliminar la teoria de tiempo de residencia,-a ser de naturaleza fija y ser mas completos, pero por
ende requieren de datos més especificos y de un andlisis interfacial para el disefio del recipiente;
con lo cual se concluye que de los principales procedimientos para dimensionar separadores
horizontales el procedimiento de dimensionamiento méas completo es el propuesto por Grodal &
Realff, sin embargo, debido a la dificultad de obtener los datos necesarios para aplicar esta
metodologia y para fines practicos, se recomienda utilizar el procedimiento de dimensionamiento
propuesto por Svercek & Monnery ya que comprobé que es procedimiento conservador, asegura
una separacion controlada, es adecuado para un amplio rango de relaciones L/D y al igual que en
los separadores verticales elimina la subjetividad de las grificas al utilizar correlaciones. No
obstante, a pesar de todos estos esfuerzos por eliminar la subjetividad y crear procedimientos mas
completos no se logran cubrir por completo las necesidades cada crecientes de la industria del
petréleo que busca tener equipos altamente eficientes y de pequefias dimensiones, estos
requerimientos sc enfatizan principalmente en plataformas donde es muy grande 1a necesidad de
utilizar equipos que logren separar mezclas crudo-gas con alta eficiencia y que sean compaclos, esta
bisqueda ha evaluado la tecnologia convencional y ha encontrado las ventajas que brinda las
separacion centrifuga para este propdsito, en este trabajo se mostraron las bondades que tienen los

prototipos de la tecnologia no convencional sobre los disefios convencionales, sin embargo, los
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modelos que predicen el comportamiento hidrodinamico def fluido en los separadores compactos
estdn limitados por su capacidad para extrapolarse a diferentes condiciones de flujo y aplicaciones
no probadas, es por esto que no puede tomarse como una herramienta disefio; a pesar de esto es

importante tener una referencia sobre qué es lo que se estd logrando al respecto y poder utilizar esta

tecnologia en un futuro.
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Programacién Cuadritica.

Las técnicas de optimizacién matematica han sido ufilizadas extensivamente en meétodos
sistematicos para el disefio de equipo y procesos quimicos. En este ¢aso se describird la
programacion cuadratica cuyo objetivo es minimizar la funcién objetivo con cientas restricciones de

desigualdades de la siguiente forma:

L 1
minimizar f{x) = crx+ExTQx
sujetaa Ax=b

x20

donde:

¢ es un vector de coeficientes de las constantes,

A es una matriz (m x n) y

Q se asume generalmente qué es una matriz simétrica

X" es la matriz transpuesta de x
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