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RESUMEN

En este escrito se presenta el diseno de una bateria modu-
" lar de separacién gas-aceite, el cual se llev6 a cabo mediante
un procedimiento obtenido en base a las principales técnicas -

existentes para la ingenieria b&sica en sistemas de separacifn.

El contenido comprende dos partes principales: en la primera,
capituloé 1 a 4 inclusiva, se estudian los ﬁétodos y correlacio-
nes méds importantes que existen para los principales sistemas
que componen una bateria dé separacién, con una breve discusién
acerca de sus ventajas y limitacioﬁes. Dentro de cada capitulo
se describe las,diversas técnicas con el mayor detalle posible y
se ilustra mediante diagramas objetivos. También se deducen ecua
ciones matemdticas tebfricas y se presentan ejemplos numéricos -
para ilustrar su funcionamients. Asimismo, se menciona el efecto
gue tienen el tipo y precisib6n de los datos de info#macién ca--
racteristicas de los fluidos, paré&metros de diseno y el conoci-
miento de los principios fisicos fundamentales sobre los célculos
y andlisis. La segunda parte comprende los-capitulos 5, 6 y anexo.
En ésta se cubre el objetivo mediante la ingenierfa b&sica del
disefio de una estacién modular con una capacidad efectiva de pro
ceso de 50 000 BPD de aceite y 100 MMPCD de gas. Los cédlculos se
basan en la informacién preliminar obtenida del pozo Comoapa

1-A.

En la determinacién de las presiones de operacifén dadas --:

!




las caracteristicas de los fluidos producidos, se fij6 como obje
tivo el de obtener una midxima recuperacibén de hidrocarburos 11i--
quidos en tanque a las condiciones atmosféricas, empleando la -

*
ecuacibn de estado de Peng-Robinson(4)

para determinar el com--
portamiento de fase de los hidrocarburos. En base a los resulta-
dos anteriores, se utilizaron las expresiones.analiticas para de
terminar la capacidad de tratamiento de los separadores conven--

cionales de disefio horizontal, asi como los requerimientos de po

tencia, dimensionamiento de las tuberias y conexiones generales.

Finalmente se elabor6 un conjunto de conclusiones y reco--
mendaciones que permitirin obtener mejores resultados cuando se
lleve a cabo la ingenieria bdsica del diseno de sistemas de se-

)
paracibn.

* Referencias al final.
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Las'baterias de separacifn gas-aceite en la industria pe-
trolera, est&n constituidas por un conjunto de sistemas interre
lacionados (recoleccibn, separacibén, almacenamiento y transferen
cia de fluidos séparados). Cada sistema cumple una - funcién espe
cifica y contribuye a tener un adecuado control sobre la produc

ci6bn individual o de un determinado nmero de pozos:

No obstante que desde hace mucho tiempo se han estado disé~
nando baterias de separacibn, todavia existen instalaciones nue
vas y antigdas que funcionan ineficientemente, porque durante la
etapa de diseno no se tomé en cuenta el efecto de varios facto-
res, tales como: las carécteristicas‘de los fluidos, el compor-
tamiento de los yacimientos, los elementos que gobiernan la sepa
racibn de mezclas gas-liquido, los principios fisicos fundamen-

tales, asi como los principales métodos de disefio estaban basa-

dos en técnicas empiricas.

Afortunadamente,en la Gltima década algunos aspectos tales

como: el creciente mercado del gas natural con precios mejo-

rados,  la mayor cotizaci6étn de los hidrocarburos liquidos
de alta gravedad API, los recientes descubrimientos en - -

tierra y mar de yacimientos de alta productividad, nuevos pro-

!
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lf cedimientos de optimizacibn, modelos matem&ticos mds sofistica
; dos y finalmente los nuevos modelos de computadoras que permi-
ten dar solucién a los problemas anteriores en tiempos relati-
| vamente cortos, han contribuido de manera definitiva a desper-
. tar mayor interés por estos temas e inyectar una buena désis -
R

de din&mica a la Ingenieria Petrolera y a la ingenieria de pro

duccién en particular.

El objetivo del presente trabajo es desarrollar un mé&to-
do eficiente para el disefio 6ptimo de baterias de separacibn -
gas-aceite, en base a las nuevas técnicas que se reportan en -

la literatura actual y que se emplean en la ingenieria b&sica

del diseno.
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DETERMINACION DE LAS PRESIONES- OPTIMAS
DE SEPARACION:

1.1.- INTRODUCCION

En los procesos de separacidn de aceite y gas, €n las bate-
rias de separacién de los campos petroleros, no existe un crite-
rio finico para establecer las condiciones mds adecuadas de opera
cibén de los equipos, puesto que dependen de cada situacifén en. --
particular. Sin embargo, los criterios para establecer las condi
ciones de separacién, de acuexrdo con los objetivos deieﬁpIOtaciéh

fijados, no han sido definidos en forma explicita. Desde luego ~

=

que no necesariamente el ObjethO prlmarlo es la separa016n efi=

[P - B i e R R —
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c1ente de las fases liqulda y gaseosa, ya que en c&eltas circuns

tanc1as puede ser mis importante: incrementar el ritmo de produc

cidn, obtener aceite estabilizado, disminuir los costos de com--
presibn, maximizar la recuperacibén de hidrocarburos liquidos, mi

nimizar el uso de espacio en plataformas marinas, etc. Todos los

aspectos antes menc;ona&os inciden fundamentalmente en el Ienqlon
e MRS L [P

econémico, por lo que se pretenderd en cualquiera de las situacio

nes alcanzar los objetivos deseados a un costo minimo.

Y Los sistemas de proceso tanto en la explotacidn marina co-

;§&/65 en la terrestre son bastante similares, la disponibilidad de

¢ espacio para adicionar equipo al diseno original, seri la mayor

¥ / variante importante entre ellos. En consecuencia, se deberd --

efectuar la mejor pfanifxi'c‘a'dén en la fase de diseno para las plata
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taformas marinas, con un detalle muy cuidadoso, que permita ven-
cer cualquier contratiempo que se presente durante la vida pro--

ductiva del campo.

Es conveniente puntualizar algunos criterios que se han pu

(1)*

blicado en articulos técnicos. para definir las condiciones -.

de separacibn mis apropiadas de acuerdo con los objg;ivos de pro

duccibn establecidos.

Frecuentemente estos objetivos estdn orientados a la obten

cibn de:

A .- Alta eficiencia en el proceso de separaéién del --

gas y aceite.

" B .- Incremento en los volfimenes de produccibn.
C' .- Mayor recuperacién de hidrocarburos liquidos.
" D..- Menores costos por compresibn.
E .- Estabilizacibén del gas y aceite.
"A..— Alta eficiencia en el proceso de separacidén del --

gas y aceite.

Es usual relacionar 1la eficieﬁcia de un proceso de
separacibn con 'la cantidad de hidrocarburos licua-
bles que contiene la fase gaseosa que abandona los
separadores: es decir, cuanto mis alta éea la efi

ciencia de un separador, menor serd la cantidad de

*Referencias al final.
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ligquido arrastrédo por la corriente de gas. La m&-
xima cantidad permisible de arrastre para un sepa-
rador eficiente es de 0.1 galones de liQuidos por
millén de pies cfibicos de gas a condiciones estdn
dar. La eficiencia de cualquier sistema de separa
¢cidén, depende fundamentalmente en mayor © menor --
grado de sus paré@metros de diseno tal como: tipo,
tamano y dispositivos internos del separador, de -
las diversas caracteristicas de los fluidos produ-
cidos, de los patrones de flujo, de las configura-
ciones de entrada y de los volﬁmenés a manejar, --
obviamente que este objetivo no necesariamente es =

el més importante.

Cuando las condiciones de explotacién de un yaci--
miento son favorables (principalhente por su alto
contenido de hidrocarburos), el ritmo de pfoduccién
de:sus pozos puede incrementarse feduciendo su con-
trapresidn en la superficie. La menor contrapresién
y por consiguieﬁte el mayor gasto, se obtiene colo
cando el separador junto al pozo y ajusfaﬁdo su --
presién de operacién al valor que permita alcanzar
la.mayor produccibén con la minima caida de presifbn

entre el fondo del pozo y la superficie.
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1.1.3.-

En algunoé casos, la instalacién:de separadores a
boca de pozo, se compard favorablementeAcon la al-
ternativa de producir con bombeo neumdtico y permi

(2).

tié incrementar considerablemente su produccidn

Mayor recuperacibn de hidrocarburos liquidos.

La separacifn en etapas del aceite y del gas se realiéa
mediante . una serie de separadores que operan a -
presiones sucesivamente mds reducidas, es decir, -

el liquido eé descargado de un separador de mayor
presibn a otros separadores que operan con presio-

nes secuencialmente menores hasta llegar al tanque

de almacenamiento,donde en forma natural se efectfia la
iltima etapa de separacidén a condiciones de presibn

y temperatura.del medio ambiente. De esta manera,

se obtiene’la mayor recuperacidn de hidrocarburos
ligquidos y simulténeamente se consigue un alto gra-

do de estabilizacién de ambas faées,

Existen dos procesos de liberacibén de gas del ligui
do bajo condiciones de presibn. Estos son la sepa-
racibén instanté&nea (flash) y la separacibn diferen-

cial. El primero ocurre cuando se reduce la presibn

~en el sistema manteniéndose en contacto el liquido

y gas. Este proceso produce m&s gas y menos liguido.
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En el segundo ?roceso; el gas es, .removido de la fase
liguida tan prénto como se libera al reaucirse la -
presibn en el sistema, produciendo, mis liquido y -
menos gas. En las baterfias de separacién, ambos --
procesos es?én presentes. La separacibn instanténea
se produce desde que los fluidos del yacimiento en-
tran al interior del pozo hasta que llegan a las in
mediaciones del separador permaneciendo:en contacto
ambas fases y se aproxima a la liberacién diferen~—~
cial cuando los fluidos pasan através del separador
donde el gas y liquido son separados y descargados
en forma independiente. Para conseguir un pfoceso -

diferencial "ideal" se reguiere de muchas etapas de

separacién, pero normalmente el aspecto econbmico -

limita el nGmero de etapas a tres o cuatro;Se ha de
terminado gue un proceso que consta de, "cinco 'd seis
etapas permite-Obtenér las condiciones ﬁés-iavorables
¢omo. se muestra en el cuadro inferior:

No. de Etapas de Porcentaje de aproxima-
. Separacibn cibn a un proceso dife-

0
75
90
96
98.5
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.D.~ Menores costos de compresifn.

En la determinacibn de las'presiones de separacibn
de un sistema €n etapas, se puede fijar como obje-
tivo primario la minimizacién de los costos por -
el equipo de compresibén que se requiera para trans
portar el gas producido. Por regla genefal los cos
tos por este concepto resultan bastante significa-
tivos, debido principalmente a los siguientes. fac-

tores:

a). Los volGmenes de gas que se separan en las ba-
terfas son con frecuencia elevados, especial--
mente en la explotacibn de yacimientos de acei
te volatil que se caracterizan por sus altas -

relaciones gas-aceite.

b). La presibn con que ‘debe llegar el gas a las -
plantas de tratamiento generalmente son del or
den de 1000 psi, por especificacibn de diseno -

de las propias plantas.

c). Por lo regular las distancias entre las bate--
rias de separacibn y las plantas de tratamiento

son considerables. Esto ocasiona que sea nece-

saria cierta energia adicional para enviar el gas

a la planta.
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E .- Estabilizaci®n del gas y aceite.’

A fin de que el aceite no experimente pérdidas =--

substanciales durante su almacenamiento y transpor
te, es necesario estabilizarlo previamente. El pro
ceso de estabilizacibn del crudo efectﬁé en primer
lugar una separacién de los flufdos volatiles y la
adeca para cualquier uso futuro. La presibn de va
por del crudo es importante para ia‘estabilidad du
rante el almaéenaje y transporte, valofes.altos de
presibén de vapor inciden en la pérdiéa de componen
tes volatiles en los tanques de almacenamiento, --
por lo que se requiere que la presibén de vapor sea
menor que la atmosférica a la temperatura méxima -

esperada.

En algunos casos la estabilizacidn del aceite, ade
m&s de reducir sus pérdidas por evaporacién permi .

te incrementar la recuperacidn de hidrocarburos 11

qguidos producidos y remover el contenido de H,S,median

te - la eliminacibn de los componentes m&s livianos.

Los aceites volétiles se estabilizan generalmente
mediante el empleo de estabilizadores. Un estabi-
lizador, es una columna fraccionadora, donde se va

porizan los componentes ligeros, obteniéndose en -




”»;

12,

el fondo el aceite o condensado ya estabilizado.
Mediante el uso de estabilizadores se obtienen pro
ducciones de liquidos comparables en volimenes y -
propiedades con las que se recuperan empleando de

cuatro a seis etapas de separacibn.

Un gas estabilizado no formara condensados al que-
dar sometido a los cambios de presibén y temperatu-
ra durante su transporte por tuberias. Los conden-
sados se forman al disminuir la temperatura de un -
gas y, generalmente, al incrementarse su presifn.

Por lo tanto el gas se estabiliza eliminando los -
componentes que pudieran llegar a condensarse al -

ser manejado posteriormente.

1.2.- PROCEDIMIENTOS PARA MAXIMIZAR LA RECUPERACION DE HIDROCAR-

BUROS LIQUIDOS Y MINIMIZAR LOS COSTOS POR CdMPRESION.

En un sistema de separacibn en etapas, si el gas es envia-

do al quemador, se debe poner mas atencidn, a la seleccibn del -

nfimero apropiado de etapas de separacibén y presiones &ptimas gque

puedan proveer un beneficio econbmico significativo por el efec~

to de minimizar el encogimiento del aceite entre el yacimiento -

y el tanque de almacenamiento. Este efecto de minimizacidn de en

cogimiento, frecuentemente aumenta la recuperacibn en tanque de

1l ¢ o mé&s (3}.
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Por otra parte,este proceso de optimizacién’estd también in-
fluenciada por los requerimien£os de compresidén (hps) si el gas
producido va a ser enviado a una planta para su tratamiento y --
posterior comercializacién. Si éste es el caso, se deben conside
rar las presiones de separacifén del gas en cada etapa con el pro
pésito de reducir a un minimo los costos por compresibn y reque-

rimientos de egquipo.

En este capitulo se presentan 3 métodos para optimizar las

presiones de separacidn de un sistema en etapas: ,

a). Determinacibn de las presiones de separacibn de un sis-
tema en etapas, para maximizar la recuperacibn de hidro
carburos liquidos. Existen muchos procedimientos para
efectuar los c8lculos de equilibrio vapor-liquido por
etapa, pero para fines del presente trabajo, se empled
la ecuacibn de estado de Peng—RobinsoA4), cuya aplica-
cién,trequiere que se establezca previamente‘el nlmero
de etapas de separacibn, presién, temperatura y compo-

sicién de la corriente por etapa de separacién.

b). Determinacibn de la presidn b6ptima de la segunda etapa
en un proceso de separacién en 3 etapas. Se presenta
el método propuesto por J. M. Campbell y K. F. Whinery(4)

gue incluyen dos separadores m&s un tangque de almacenamien

to. La presibn de la primera etapa es usualmente fijada
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por las condiciones de venta o entrega de gas y la ter-
cera etapa es la presi6n atmosférica bor tanto, la pre-
si6én de la segunda etapa es la fnica que puede variar -

indistintamente durante las operaciones de produccifn.

¢) .Determinacibén de las presiones de separacién de un sis-

tema en etapas, para minimizar los costos por compresifn.

El procedimiento que se emplea es iterativo y requiere
relativamente poca informacifn. Para aplicar el método
como en el primer caso, es necesario determinar previa-

mente el nfimero de etapas de separacién.

1.3.- OPTIMIZACION DE UN SISTEMA DE SEPARACION EN ETAPAS PARA UNA

MAYOR RECUPERACION DE HIDROCARBUROS LIQUIDOS.

La operacibén de sistemas de separacién bajo condiciones -
gue proporcionan la mayor récupéracién de liquidos, permite --
obtener incrementos importantes en los volGmenes de aceite re--
cuperados a las condiciones atmosféricas Yy un mayor gfadO'de es

tabilizaci6n de ambas fases.

Con este criterio, para establecer las presiones de sepa-
racibén, se dispone de un método cuyos principios son los siguien

tes:
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1.3.1.- Fundamentos del método para establecer laslﬁresig

nes de separacibn,

El proceso de la separacibn del aceite y el gas --
puede ser simulado mediante cllculos de equilibrio

vapor-liquido (separacibén flash).

Los procedimientos desarrollados para determinar -
estos cdlculos pueden ser divididos en dos catego-

rias,

La primer categoria incluye métodos basados en el
uso de gré&ficas de coeficientes o constantes de
equilibrio (K)* para determinar la composicidn de

ambas fases (61,

Su principal ventaja es la simplicidad relativa de
su desarrollo matemético y proceso numérico, sin

embargo, presentan algunas desventajas como:

a}. No siempre es fécil determinar el valor correc
to de la presidn de convergencia, parfmetro bi

sico del procedimiento,

b). Las gré&ficas soilo estdn disponibles para un nfimero li-
mitado de componentes y presiones de convergen

cia,

c). El procedimiento proporciona finicamente la com-

* Nomenclatura al final.
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posicién de las fases,de forma tal que las caracterfsti
cas volumétricas deben ser calculadas por otros -

métodos.

El segundo grupo de métodos comprende aquellos que -
emplean una ecuacibén de estado, cuya principal venta
ja es la solucién integral a los problemas de c8lcu-
los de equilibrio; es decir, determina en forma simul
t&nea tanto las caracteristicas volumétricas de las -
fases como su composicién con un alto\grado de preci-

sién.

Para fines del presente trabajo se empleo la ecuacibn

(4)

de estado de Peng-Robinson en los cllculos de equi-

librio vapor-liquido por etapa.

El método para establecer las presiones de separacibn

es iterativo. Una vez fijadas las presiones de separa-

cibén en las etapas correspondientes, se efect@a el -~

. c8lculo de separacién flash, con el cual se determina

la relacibn gas-aceite total (RGAT), la densidad del-
aceite a las condiciones atmosféricas (fo) y el factor
de volumen del aceite a la presién de saturacibén (Bob).
El proceso se repite, hasta determinar las presiones
que proporcionen los valores minimos de la relacién
gas-aceite total, factor de volumen del aceite y el -

mé&ximo valor de la gravedad API del aceite.
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Los valores minimos de estas variables correspon--
den a las presiones O6ptimas para cada etapa del --

sistema.

Ejemplos de Aplicacién

El procedimiento de cdlculo del programa que se =~
emplel para este primer método de optimizacibn pue
de ser fAcilmente comprendido mediante el diagrama

de blogues que se muestra en el Anexo B (Fig.l.1l).

Los datos primarios en orden de importancia para -

el proceso de cflculo son los siguientes:

a). Composicién de la mezcla liquido-gas que entra

al sistema de separacién en etapas.

b) . Densidad y peso molecular del ‘Hidrocarburo --

-

mds pesado.
¢) . NGmero de etapas de separacién

d). Presiones y temperaturas de separacibn por

etapa.
Los resultados que se obtienen son:

a). Relacién gas-aceite total del sistema (RGAT)
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- b) . Densidad del aceite a condicibnes de flujo y es

tandar (Pcf, Ppcs) .
c). Factor de volumen del aceite (Bo)

Con estos resultados y las presiones previamente fi
jadas se traza en una sola grafica (°API vs P, Bo
vs P y RGAT vs P), como se observa en las Figuras -

1.2 y 1.3.%

Aquélla presién para la cual se localiza un m&ximo
valor de los °API y minimos valores tanto del fac-
tor de volumen del aceite como de la relaéién gas--
aceite, representa la presifn Gptima de separacibn

para una mayor recuperacién de liquidos.

Como ejemplo ilustrativo se tom6é6 la composicién de

una mezcla de hidrocarburos{l7), en la cual se supo
ne que la mezcla es un liquido con presibn de satu-
racién de 2695 psi y temperatura de yacimiento de --

220°F, analizidndose - sistemas de separacidén de dos

y tres etapas.

a). Sistema de separacibn en dos etapas

En los sistemas de dos etapas el principal objetivo
es el de optimizar la presién de separacién de -
la primera etapa (la segunda etapa por lo regular

*Todas las figuras que se mencionan en este capftulo se encuen-
tran en el Anexo B. .
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es fijé e iéual a 14.7 psia),: los resultados --
obtenidos fueron graficados de la manera como -
se sefiald anteriormente. De la Figura 1.2 se --
puede observar que los valores minimés de la re
laci6én gas-aceite, factor de volumen del aceite
y mi&ximo valor de la densidad relétiya del acei

te {en °API) son:

RGAT = 481 pie3/Bbl

Bob= 1.2696 pieB/pie3

°APT = 34.2492

Los cuales corresponden a una presibdn de sepa-
racién de 200 psi(considerada como presién &pti
ma),desde el punto de vista de una mayor‘recupg
racién de 1lfquidos en el tanque de almacenamien

to-

b). Sistema de separacifn en tres etapas

En los sistemas de separacibén en tres etapas, gene-
ralmente se fijan las presiones de la primera y
Gltima etapa por razones de facilidad de trans-
porte 'y/o eliminacién de requerimientos de com-

presifén, por lo que se trata de optimizar la --

presién de la etapa intermedia para una mayor -
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recuperacién de lfiquidos en los dispositivos de

almacenamiento.

Para el mismo ejemplo anterior, se fij6 como ==
presién de separacitn de la primera etapa 314.7
psia, 75°F de temperatura y la Gltima en 14.7 -
psia y 75°F, respectivamente. De la Figura 1.3 -
se observa que los valores minimos de relacibn
gas—aceite, factor de volumen de aceite y maxi-

mo valor de la densidad relativa del aceite son

los siguientes: .
RGAT = 546. 0 pie>/Bbl
3

Bob= 1.3204 pie3/pie

°API = 33.023

Valores que corresponden a una presibn Sptima -

de la etapa intermedia de:

P, = 59.7 psia (45 psi)

Si por otro{laao se fijara arbitrariamente la -
presién de separacién de la segunda etapa en --
124.7 psia (110 psi), para éste valor, de la‘—ﬁ
Figura 1.3 se obtiene un factor de volumen del

aceite iqgual a Bo = 1.336, luego:

A\ Bo = Bo(Parb) - Bo(Pdpt).....(1.1)
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substituyendo valores en la expresién 1.1

A Bo
ZS.BO

1.336 - 1.3204

0.0156 pie>/pie>

]

Esto significa que para obtener un pie ctbico de
aceite a. las condiciones de superficie, se re--
quiere, un volumen adicional de 0.0156 pies‘cﬁbi
cos de aceite a las condiciones de yacimiento -~
si se empleara esta presién arbitraria en vez -
de la 6ptima, de lo cual se infiere, que este -
aspecto es también un factor importante en la -
selecéiéh del nGmero apropiado de etapas para -

alcanzar los fines que se persiguen.

Optimizacibén de la presifén de la segunda etapa

en un sistema de separacibén de tres etapas.

En ausencia de un método éimple y exacto para prede-
cir la presi6tn 6ptima de separacifn en un sistema de

(18)

3 etapas, CAMPBELL y WHINERY propusieron.un méto

do sencillo que se describe a continuacién.

Originalmente se decfa que la presién Optima era una
funcién de la presibén inicial y final; sin embargo, -
después de un largd periodo de investigacién los au-

tores del método encontraron relaciones tebricas en
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-

las que la composicibdn de la mezcla de hidrocarbu--
ros, la presibn. y temperatura sonatambién‘factore§

importantes, lo cual indica que la relacifén bésica

‘puede ser de la forma:

n .
P2 - A (Pl) . - » » . » - . 3 ] » 0(1-2)
donde:

P2 = Es la presi6n de la segunda etapa (psia)
P1 = Es la presibn de la primera etapa (psia)
A = Es una funcién de la presi6n atmosférica

(Ps) y la composicitn del sistema.
n = Es una funcién del nfimero de etapas y la

composicién del sistema.

Asimismo?analizaron 17 diferentes muestras de mez-
clas de hidrocarburos, las cuales variaban desde -

aceites de baja densidad relativa (°API) hasta con-

densados, para determinar el efecto de la composicibn.

Cada muestra fue separada utilizando tres etapas,
con el fin de obtener la presibén 6ptima de la segun
da etapa empleando las relaciones de equilibrio pro

puesto por LATHAM y CAMPBELL.

Los resultados fueron sujetos a un andlisis empirico
y se intenté desarrollar una correlacibn gue cum
pliera con los siguientes requisitos: (1) simple

(2) exacta y (3) que eliminara la necesidad de uti-
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zar cllculos de separacifn instantdnea (Flash).

Este andlisis produjo 2 ecuaciones, una para mezclas
de hidrocarburos cuya densidad relativa sea mayor de
1.0 y otra para las mezclas que posean una densidad

relativa menor de 1.0; de forma tal que:

Si SGo > 1.0

_ 0.686
P2 = A (Pl) + Cl e e .. W (108
donde:
Cl =((a + 0.057/0.0233)). . . .(1.5)

Si SGo<1.0

0.765+C

P=A(Pl) 2.,.....(1.61

2
‘donde:

C, =((A + 0.028/0.012)) . . . . (1.7)

Como ée puede obser?ar, los coeficientes A y C son
funciones de la composicidn. El valor de A puede ser
determinado de la Figura 1.4, empleando la densidad
relativa de la mezcla de hidrocarburos y el porcenta
je molar de metano, etano y propano. Para éropésitos
practicos, es conveniente considerar como peso mole-

")

cular del eptano y mds pesados (C7

el i correspon

diente al octano (CB).

Por tanto, para determinar la presibn o6ptima de la
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‘segunda etapa se requiere conocer Gnicamente los si-

guientes factores:

a). La densidad relativa de la mezcla de hidrocar-
buros.
b). El porcentaje de metano, etano y propano.

c). Presi6én de la primera etapa.

Ejemplo de aplicacibn

a). Se desea determinar la presién 6ptima de la se
gunda etapa para un sistema de separécién de 3
etapas. La presién de operacibn de la primera
etapa es de 600 psia y la composicién de la --

mezcla de hidrocarburos se muestra a continua-

cién:
Composicibn de la mezcla
Componente Fraccidn molar
C1 0.3550
C2 0.1050
C3 : 0.1625
Cy 0.}5?5
CS .0.0805
C6 0.0402

Co+ 0.0993
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®
: Solucién:
(1) (2) (3) (4)
Componente Frac. Molar Peso Molecular | (2} x (3)
Ci ' Xi Mi XiMi
2
C, 0.3550 16.0 5.6800
C, 0.1050 30.1 3.1605
C, 0.1625 44 .1 7.1663
Cy 0.1575 58.1 9.1508
Cs 0.0805 72.2 5.8121
Ce 0.0402 86.2 3.4652
r c,* 0.0993 115.2% 11.4394
Suma 1.0000 45,8743
* Se emplea el peso molecular que corresponde a
octano (Cg ') :
.. XiMi
SGo =——g5— e . . . (1.8)
. _ 45,8743
SGo 29
SGo = 1.58187

Dado que la

(SGo >1.0), se empleardn las ecuaciones(1.4)y(1.51,

densidad relativa de la mezcla es mayor que 1
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Por otra parte

Cy

Ci

De

+ C, + Ca,

0.3550+0.1050 + 0.1625

+ C, + Cj 62,25%

la Figura 1.4 con C1+C2+C3= 62.25% y SGo =1.58187

A= 0.45

Consecuentemente de la ecuacién{l.5)

0.45 + 0.057
0.0233-

C—.

C = 21.7597

Substituyendo todos los valores en la ecuacién(l.4)

El

ma

Se

da

La

se

- 09685
P,= 0.45 (600) + 21.7597

P,= 58 psia

valor obtenido corresponde a la presién 6pti-

de la segunda etapa.

desea determinar la presi6én 6ptima de la segun

etapa para el ejemplo 1.3.2 caso b.

composicidén de la carga de fluidos del pozo -

muestra en el cuadro inferior. La presibn de

operacibtn de la primera etapa es de 314.7 psia.




o i

Composicién de la mezcla

Fraccibn Molér*_

27.

Componente
Ca 0.3378
Cz '0.0694
Cs 0.0982
iC, 0.0133
nC, 0.0299
iCs 0.0125
nCs 0.0193
Cs 0.0299
C,+ 0.3897
Solucibn:

(1) (2) (3) (4)
Componente Frac. Molar Peso Molecular (2} x (3)
Ci Xi Mi XiMi
C: 0.3378 16.0 5.4048
C, 0.0694 30.1 2.0889
C; 0.0982 44.1 4,3306
ic, 0.0133 58.1 0.7727
ncy 0.0299 58.1 1.7372
iCsq 0.0125 72.2 0.9025
nCs 0.0193. 72.2 1.3935
Ce 0.0299 86.2 2.5774
C,+ 0.3897 115.2% 44,8934
Suma 1.0000 64.1011

*Se emplea el peso molecular que corresponde al octano (Cg).
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64.1011

SGo = 59

SGo = 2.2104

La densidad relativa de la mezcla es mayor que
1.0 (SGo >1.0), por lo que se empleardn las ecua

ciones(1.4)y (1.5},

Por otra parte:
C, + Cp, + C3 = 33.78+46.9449.82 = 50.54%

De la ?igura 1.4 para el valor de C;, + Cz + C3
= 50.54%, vy la densidad relativa de 2.21 se ob-

tiene:
A= 0,60
Substituyendo datos en la ecuacién (1.5}

_ 0.60 + 0.057
0.0.233

28.1974

i

C

Substituyendo todos los valores en la ecuacibn(1.4)

' 0,686
Po,= 0.60 (314.7) + 28,1974

P,= 59.2 psia

Valor que corresponde a la presién 6ptima de la

segunda etapa.
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Para el ejemplo 1.3.2 caso b, lds presiones 6pti

mas obtenidas con ambos métodos fueron:

Método Presibn O6ptima (psia)
ler. 59.7
2do. | 59,2

Como se puede observar se dbUndenmlresultados.muy
semejantes. La presibn 6ptima-calculada con el -
método de Campbell(ls) tiene 1 % de diferencia -
con relacibn al valor obtenido con el mé&todo de
optimizacién de un sistema de separacibn en eta-

pas para una mayor recuperacidn de liquidos.

En opinibén de los autores, la correlacibn propues
ta puede dar resultados, con un error medio de -
5% aproximadamente de acuerdo a pruebas experimen

tales de campo.

Finalmente;esta correlacién no es una solucibn -
absoluta a todos los problemas de separacibn en
etapas; pero es una buéna herramienta para dar

solucifén a muchos problemas de éampo, especial-
mente, durante las pruebas de formacibén y/o pro
duccién, donde el ingeniero de produccibn, debe

tomar decisiones inmediatas y adecuadas,
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Optimizacif6n de un sistema de 'separacibn en etapas

para minimos requerimientos de compresidn.

En la mayoria de los campos petroleros con yacimien
tos de aceite volitil y/o gas condensado, se mane--
jan con frecuencia altos voldmenes de gas, por las
elevadas relaciones gas-liquido que producen y con-
secuentemente, se hace indispensable transportar el
gas que se separa en las batérias hasta las plantas
de tratamiento, reqﬁiriendo algunas veces, cierta -
energia adicional. En estos casos, se puede fijar -

como objetivo principal optimizar un sistema de se

_paracibn en etapas para conseguir minimos requeri--

mientos de compresién, es decir, que nos permita -
disminuir al minimo-la potencia requerida para trans
portar el gas separado, de tal forma, que los cos~-

tos por este concepto no sean significativos.

Fundamentos del mé&todo

La informaci6tn minima que se requiere para aplicar

el método es la siguiente:

a) NGmero de etapas de separacibn
b) El gasto de aceite que se va a manejar en el sis
tema de separacibn.

c) La densidad relativa del gas separado
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d) La densidad del aceite a condi¢iones de tanqgue.

e) La presién de envio a la planta de tratamiento
del gaé.

f) La temperatura de flujd a la entrada y salida -

del sistema de separacibn.

El procedimiento que se emplea en el método es ite-
rativo. En cada iteracibn se deben asignarAvalores

de presién por etapa, se calculahlos volGmenes de ~
gas que se separan del aceite que entra al sistema

de éeparacién y con estos paré@metros se determina -
la potencia que se requiere para incrementar la pre
si6én al valor que permita enviar el gas a las plan-

tas de tratamiento.

Este procedimiento'se repite para un juego de valo-
res de presibn por etapa, hasta conseguir aquellos

gue permitan obtener la minima potencia.

Para calcular el volumen de gas liberado en la eta-

pa previa se puede emplear la siguiente ecuacibn:

Al

Qg,n (Rs,n-1 - Rs,n) Qo cereasnesa(1.9)

Donde:

il

Qg,n Es el gasto de gas liberado en la -

etapa "n“(pieB/Bbl ac.s)
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Qo = Es el gasto de ‘aceite que se maneja

en el sistema de separacién (Bbl acs)

Rs,n-1 = Es la relacién de solubilidad en la
etapa "n-1" (Pie3/Bbl acs) .
Rs,n =

Es la relacién de solubilidad en la

etapa "n" (PieB/Bbl acs) .

Las relaciones de solubilidad (Rs), pueden ser de-

terminadas a partir de correlaciones empiricas co

(16) (19)

mo las de MILTON VAZQUEZ , STANDING M.B.

(20)

GLASO O. o por medio de c&lculos de separaciébn

instantdnea (Flash) a partir de ecuaciones de es-

~tado como las de Peng-Robinson(4), Redlich~Kwong521)
etc.

La potencia tebrica para incrementar la presién -
del gas separado en cada etapa, se puede determi-
nar mediante la siguiente ecuaciénczz)?que es de
uso préctico:

H.P. =44.5 n, {rRe™ /% _1}{k/k-1} 0g,n. ...(1.10)

i

HP Es la potencia tebrica, en caballos de fuer-
za (H_ )

p
ne = Es el ntmero de etapas de compresién.

Rc = Es la relacién de compresibdn (Pd/Ps).
K = Es la relacibn de calores especificos (Cp/Cv)
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Pd Es la presibn de descarga‘del compresor

(psia)

Ps = Es la presibén de separacifén que correspon-
de a la presibn de succibn de la compreso-’
ra (psia)

Qg,n = Es el gasto de gas separado en la etapa n

(MMPCD ac.s.)

(14)

Algunas . publicaciones Técnicas recomiendan que
‘la relacibn de compresién por etapa para altas pre

siones no exceda de 6:1 (Rc <6.0).

Esta limitacifn se debe a que al incrementar la re-
laci6n de compresi6n disminuye la eficiencia mecdni

ca de las compresoras y se incrementan los esfuer-

zos mecdnicos del eguipo.

Si se comprime el gas a bajos rangos de presi6n tanto
para proceso como ¢ Ppara venta, la relacibn de compresidn

no debe exceder de 4:1 (Rc<{4.0).

En cualquiera de las 2 situaciones si se exceden los
lfmites de tolerancia fijados se debe programar - mas
de una etapa de compresién. Si &ste fuera el caso, -
la relacién de compresién se determina de la siguien-
te manera:

R = (pasps) /™ . ... ... L(1.11)
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Las técnicas de c8lculo de la potencia neceéariav
para comprimir gas (Hp), la relacién de compresibn

(Rc), relacién de calores especificos (k), presioﬁes
medias (Pm), temperaturas medias (Tm), factor de com-
presibilidad (z), etc., se dardn méds ampliamente en

el capitulo siguiente.

Finalmente,la potencia real reqﬁerida por etapa, se -
debe calcular dividiendo la potencia tebrica entre
la eficiencia total del equipo de compresién. La efi
ciencia es un pardmetro que aepende de r factores - -
tales como: caracteristicas de diseﬁo del equipo, ve
locidad, relacién de compresién, altitud a la que se

encuentra instalado el compresor, etc, (vedse Cap.3).

. Para propbsitos de estimacifn de la potencia requeri

da al freno, la eficiencia total puede ser utilizada

(23)

por conveniencia, Algunos autores recomiendan
emplear 75% como valor promedio razonable de eficien
cia total, el cual seri empleado para propbsito de -

célculo del presente trabajo.

Para la aplicacién de este método es suficiente. emplear- una

culadora de escritorio, tomando como constantes.algg
nos parémetros por la limitacién de su capacidad de
proceso; sin embargo, un cilculo integral de separa

cibn instant&nea con la ecuacién dgﬁfstado de Peng-
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Robinson y las ecuaciones antes escritas proporcio-

nan resultados con un alto grado de precisién.

Proceso de cilculo y ejemplo de aplicacibn.

El proceso de calcuio puede ser comprendido con ma-
yor facilidad, observando el diagrama de blogques --

que se presenta en el AnexoBdel trabajo (Fig. 1.5).

Siguiendo los lineamientos antes descritos, se anali
z6 como ejemplo de aplicacién, el sistema de 3 -~
etapas del caso anterior para las mismas condiciones

de flujo y misma cdeOsicién (1.3.2. caso b), .
Asimismo, con el objeto de simplificar los cilculcs,

se tomd el gasto de aceite como un valor unitario,
puesto que el proceso de optimizacién es independien
te del gasto de liqﬁido, de tal forma, que la poten-
cia (HP/Bbl) minima obtenida se deberd multiplicaf
por el gasto de aceite que entra al sistema de sepa
racibn para cbtener los Hps minimos que se requieren
para comprimi: el gas que se libera en la segunda y

tercera etapa de separacifn.

Para las condiciones del problema se tom$ como cons
tantes las presiones de separacibén de la primera --
(314.7 psia) y Gltima etapas (14.7 psia), y se optimi

z6 la presibén de la segunda etapa.
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Los resultados fueron‘los siguientes: (Ver Figqg.

1.6).

a) Presién 6ptima segunda etapa

PSpt = 59.7 psia (45 psi)

b). Potencia minima requerida

Hp/Bbl = 0.0161

Si el gasto de aceite que entra al sistema de se-,
paracién fuera igual a 10 000 Bbl, la potencia =--
total requerida para comprimir el gas serfa igual

a:

Hp = 161

Los resultados obtenidos con este método como se
puede observar son iguales a los obtenidos con el
primer método, lo cual, v4lida -la apl;éacién de
uno u otro procedimiento en condicioneé similares

a las del ejemploypara conseguir la presién 6ptima

‘que nos permita alcanzar los objetivos deseados

de acuerdo a las condiciones de explotacifn pre--

viamente establecidos del campo.
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CAPACIDAD DE TRATAMIENTO DE SEPARADORES

2.1.- INTRODUCCION

Los separadores son dispositivos empleados para la separa-

.cién de mezclas de liguido y gas.

La presencia de las mezclas en los campos petroleros se de

be principalmente a las siguientes causas:

a.- Generalmente los pozos producen liguidos y gas mezcla--

dos en un solo flujo.

b.- Hay lineaé en las que aparentemente se maneja s6lo li-
quido o gas; pero debido a los cambios de presidén y --
temperatura que se producen a trav€s de la linea, se --
produce vaporizacibén de liquido o condensacidn de gas,

dando lugar al flujo de dos fases.

c.- En ocasiones el flujo de gas arrastra liquidos de los -

equipos de proceso en cantidades apreciables.

El separador es una de las piezas fundamentales del equipo

de produccién en el proceso de separacibn de gas y petr6leo.Debido a

‘quesecokxa al comienzo de la corriente de proceso, su rendimiento

incidird directamente en el funcionamiento de las instalaciones de
produccibén. Las razones principales por las que es impcrtante --

efectuar una separacibén adecuada de liquido y gas, son ]mssigdentes;
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a.~’En campos de gas y aceite donde no se cuenta conkel -
equipo adecuado de separacibén y adem&s se quema el gas,
una cantidad considerable de aceite ligero que es arras -
trado por el flujs de gas también es quemado, oéasionég
‘do pérdidas considerables si sé'gonsidera, que el acei

te ligero, es el de mayor valor comercial.

b.- Muchas veces es necesario traﬁsportar el gés a cierta
distancia para tratarlo, por lo que, es conveniente --
éliminarle la mayor cantidad posible de“liquido para -
e?;tar p%pblemas tales como: corrosibn y abrasibn del -
equibo de transporte, aumento en'las caidas de presién
y disminucién de la capacidad de transporte de las 1li-

neas.,

COMPONENTES DE UN SEPARADOR

Para una operacifén eficiente y estable sobre un amplio ran
go de condiciones, un separador est& constitufdo por los siguien

tes componentes:

a.- Una seccidn de separacifn primaria para la separacibn
de la mayor porcién de liquido de la corriente y redu-
cir la tubulericia del flujo. Esta separacfén se efec--
tda a través de un cambio de direccién mediante una en-
trada tangencial, la cual imparte un movimiento circu-

lar a los fluidos ﬁnduCiendounaufuerza centrifuga al
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flujo), reduciendo a la vez, la velocidad de los mismos.

b.- Una seccibn de separacibn secundaria para reﬁover las -
pequefias gotas de lfquido.La mayor fuerza de separacibn
en esta seccibn es la gravedad, por lo,qﬁe es importan-
te, minimizar la turbulencia y Qelocidad'del gas a la en

o ﬁrada y disponer de una longitud suficiente de-separé--

dor.

::c;;‘ﬁné'seccién de extraccibn de niebla para remover las -
gotas m&s pequefias de lfquido que no lograron eliminar ~
e en las secciones primaria y secundaria. El choque
y/é fuerza centrifuga son los mecanismos de separacién

en esta parte'del separador.

d.- Una seccib6n de almacenamiento de liquidos para almacenar
y descargar el lfquido separado de la corrienté’de gas,
Esta éarte'del separador debe tener suficienfe capacidad
para manejar posibles baches de lfquido, de tal manera
que el liquido separadoL no sea arrastrado por la co=-

rriente de gas,

TIPOS DE SEPARADORES

Los separadores de aceite y gas .son generalmente de dos ti-

" pos: dos fases (bif&sico) y tres fases (triffsico).

a.- El separador bif&sico separa el flufdo del pozo en 1li-
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quido y gas, descargando por la parte superior del dis-

positivo el gas y el liquido por la parte inferior.

b.- El separador trifdsico separa el fluido del pozo en
aceite, gas y agua, el gas esidescargado'po;‘la parte
superior, el aceite por la parte intermedia y el agua,

por la parte inferior del separador.

! Ambos tipos de separadores pueden'ser disefados de las si-

guientes formas:

a.~ Horizontales

1.~ Monotubos (De un solo barril)

2.- Doble tubo (De dos barriles, uno encima del otro).

b.- Verticales

c.- Esféricos.

Se acostumbra designar como separadores convencionales a

" los separadores de dos fases en cualquiera de sus tres formas.

Tanto los separadores bifdsicos como los trif8sicos en --
cualquiera de sus tres formas tienen ventajas y desventajas, sin

embargo, algunos autores (°)

han reportado que los separadores
de disenio horizontal de un solo barril son los que ofrecen ma-
yores ventajas por las siguientes razones :mejor eficiencia de separa

* cibn, estabilizacién de fluidos separados, adaptabilidad a la variedad de
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condiciones, mayor capacidad de manejo (con el mismo difmetro),
habilidad en el manejo de aceites espumosos, adaptabilidad al -
uso portdtil, facilidad de ihspeccién y mantenimiento y final--

mente menor costo por unidad de capacidad.

PRINC:PALES FACTORES QUE AFECTAN LA EFICIENCIA DE SEPARACION
GAS~-LIQUIDO.

a.- Tamafio de las particulas de lfquido . '

r

Cuando la separacién es por choque,
el tamafio de las partfculas es un factor importante - -

en la determinacién de la velocidad de asentamiento en
la separacibn por.gravedad, por fuerza centrifuga y en

la determinacibn de la distancia ‘de 'paro, . -

La-velocidad de asentamiento calculada para una gota
de liguido de cierto di&metro, indica la velocidad mé&-
xima que debe tener el gas,'para permitir que particu-

N
las de este difmetro o mayor se separen(7).

Algunos autores(?y indican que para un cierto
dismetro base de partfculas, el efecto neto dg aumentar
o disminuir él difmetro, se reflejé eﬁ un -incremento o |
disminucibn substancial sobre la eficiencia del,separa—”

(7)

dor. Se dice que el tamaifio de las partfculas de 1f--

quido que se forman en las mezclas durante una operacidn
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normal de separacibn es lo suficientemente grande para

obtener una buena eficiencia de separacién.

Velocidad del gas. ..

Los separadores se disefian de tal forma que las parti-

culas de 1fquido mayores de 100 micras sean separados

en la seccién secundaria y las particulas més pequeiias

en la seccién de extraccién de niebla.

Un incremento en la velocidad del gas ocasiona. arras-
tres repentinos de baches de liquidos en el flujo de -

gas que sale del separador y consecuentemente disminu-

ye la eficiencia de separacibn

Presibn de separacién,

Es uno de los factores mis importantes en la.separacién,
desde el puntOVQe vista de la recuperacifn de iiquidos,
En ocasiones al ‘disminuir la presifn de separacifén (en
yacimientos dé gas y-condeﬁsado), aunenta la recupera-~
cibén de liquidos. Sin embargo; es necesario considerar
ei valor econbmico del incremento de volumen de liquidos,
contra la compresifn extra que pudiera necééitarse pa-.
ra transportar el gas, La capacidad de los separadores
también est8 afectada por la presién de separacién,'al
aumentar la presibn, aumenta la capacidad de separacién

de gas y viceversa.
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d.~ Temperatura de separacién,

En cuanto a la recuperacifin de ltquidos, a medida que

disminuye la temperatura de separacién, se incrementa, ;

la recuperac16n de liquldos en el separador (pero oca—j;iéz

siona grandes pérdldas por evaporaclén en tanque) y Ql
efecto neto de un aumento en la temperatura de separa- -
cibn es la disminucién de la capacidad de separaci&n -

de gas.

e.- Densidades del‘li@uidc y del gas. A v

Estos factores afectan la capacidad de manejo de gas -
en los separadores ya que la éapacidad es directamente
proporcional a la diferencia'de.densidades e'inversafé

mente proporcional a la densidéd del gas.,

f.~- Viscosidad del gas.,

Utlllzando la ley: .de . stokes, para determlnar la velo~
cidad de asentamlento de las partIculas de«cierto dig-

metro, 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,

2.2.~ FUNDAMENTOS DE LA SEPARACION DE MEZCLAS LIQUIDO-GAS

2.2.1.—'g§canismos de separacién,

La separacién de mezclas liqﬁidofgas, se lpgra'me-
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termina
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diante una apropiada combinacifn de los siguientes

mecanismos: gravedad, fuerza centrffuga y c@oque.

2.2.1.1.- Separacibn por gravedad.

En los separadores, el asentamiento por gra
vedad tiene lugar principalmente en la sec-
cibn seCundgria, por lo que también se de;
nomina como seccifn de asentamiento por --
gravedad. | , T /
Cuando el flujo es gértical y ascendente, -
como en 1o$ separadores verticales, las par
tfculas de liquido que se van a separar -~
caen‘en'sentido contrario al flujo de g%s;
Estas partigulas descendentes se aceleran =
por la accién de lajgravedad, hasta que la
fuerza de arrastre se balancea con la fuer~

za gravitacional.

En este instante, las partfculas contindan
cayendo a una velocidad conshante, conocida

como velocidad de asentamiento o velocidad
1470, |

Para calcular la velocidad de asentamiento
( V¢ 1), se puede establecer un balance de -

fuerzas que actfian sobre una partfcula de -
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liquido en una corriente de gas (Fig. 2.1)

FUERZA DE GRAVEDAD

GOTA
DE

Liauibo

FUERZA - FUERZA
| DE 0OE
FRICCION €MPUJE -

CORRIENTE
DE GAS

Fig.‘2.1.— Fuerzas que actdan sobre una gota
de liquido.
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Fuerza total que actla _ Fuerza de _ Fuerza de _ Resistencia por
sobre la particula gravedad = empuje friccifn,

Ft - Fg - Fe hed Ff * * » L 4 L . - 0(291)

Pero:
_ a-Ve 2y
Ft bl Pp vp "aE—'— Y . v . . . . . 0(2.2)
P v
Fg = P P g . * s * s s s o 0(24;3)
gC
F - Pp VP g L A I L 0(294)
e gc !
faA v.2 . . :
Ff - p2 Pg t L o » . . . . . 0(2.5)
9. : |

Substituyendo las ecuaciones(2.2},(2.3},(2.4)y(2.5)en (2.1)

v v fA_ p.
Poov, _a Ye_ P Yp g _fgVpg  Ppfg Ve
dt 9 ' 9¢c 29¢ T

Dividiendo la ecuacién 2.6 entre el té&rmino .Pp Vp.

d Ve g g _ f~A 'P v 2
—dE T g, Fg - p’? t C e e (2.7)
p c 2 Pp Vp 9. ‘

Tomando en consideracibn que la velocidad de asentamiento

en constante ( Vg = cte), entonces:

- Despejando Vt de la ecuacibn(2.7) se tendr&:
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t Fa (PP"PQI ' .;.g...(2.8)‘
% Pg | |
Considerando las gotas de lfquido como particulas.gsferxw
cas y rfgidas, su volumen y &rea serén:
* | |
v ¢rd.3«i
P = *——g—-' )
A T dp?
p p--3 -
4 5
El iente V_/A ser§:
| cocien p/ p
|
] . .
p v 3 \ o
| P . 4 mdpT _4 dp 2 dp A
A L vila = BENERRRCEER
P Tdp 6 3

Substituyendo(2,9)en la exgresién(z.S)se tiene}

_| 4 d - 0,5
vt ..[a-j—fﬂﬁﬁ- Py ﬁg)] v e e e (2,10)

Como en la ecuacién general se desconoce el difmetro de la
particula y el coeficiente de arrastre (f), se deben @apli

sedimentacién - por

car las leyes que rigen la grave= --

dad.

El coeficiente de arrastre f,se puede calcular de la Figura

2.2 (33) que se muestra a continuacifn:

x dp = didmetro de una gota esf@rica de liquido.
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FIG.22 GRAFICA PARA DETERMINAR EL
COEFICIENTE DE ARRASTRE ,f

De la figura 2,2 se observa que el coeficiente de arrastre

para N

Re < 0.3 esti dado por:
f=2l L L L 2
Re .

Expresifn que corresponde a la porcién recta de la Figura -
2.2. Substituyendo la expresién(2.11)y el valor del ndmero
de Reynolds en la ecuacibn(2,10),&sta toma la forma del la iey de

Stokes,. quedando:

vl gc/jgz Pp = Pgd -+ - - -(2.12)
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Para valores intermedios del nfimero de Reynolds en la Figg'
ra 2.2 (0.3<:NRe<:1000), el coeficiente de arrastre esti =~

representado por:

18.5

f = - *° L 4 &. * V . . . L] - . ; (2 .13)
N 0.6

Substituyendo esta ecuacibn(2.13)y el valor del Ndmero de
Reynolds en la expresibn(2.10}, la velocidad de asentamien-

to toma la siguiente formma: ,

v - 0.153 % 071 gple3d (py _ pg,0.7d
_ 0.43
Pg 0f29 o . Mg .. L (2.14)

Los valores comprendidos entre 1000 y 200,000 del Ndmero -
de Reynolds (1000 < Np < 200.000) en la Figura 2.2 se co-

noce como regifn de la lLey de Newton(Bs)

. En esta regib6n el
coeficiente de arrastre tiene un valor aproximadamente cons

tante y est4 dado por:

f = 0.44 ¢+ &+ 4 e 8 e v 4 & (2015)

Substituyendo este valor en la ecuacién(2,10], la velocidad

de asentamiento para esta regifn tama la siguiente forma:

Ve {1.74 l:gc apFp - ‘Fg)]o'i . . o (2.1B)
‘ Pg

Cuando el flujo de gas en la seccibn de separacibn, es horl

zontal, la velocidad de asentamiento es aquélla a la cual,



las particulas suspendidas viajan a través de la

corriente de gas(7)

. Esta velocidad puede ser uti
lizada para determinar el tiempo de retencibén re-
querido para que una partfcula de tamano dado, se

deposite en la parte inferior del separador.

2.2.1.2.~- Separacibn por fuerza centrifuga.

La fuer:za centrifuga‘que se induce a las parti-
culas de liqﬁido suspendidas en una corrienté -
de gas, puede ser, varios cientos de veces ma--~
yor que la fuerza de gravédad que actfia sobre -
las mismas partfculas. Este principio se aplica
en la seccibn primaria y seccifén de extraccién -
de niebla (con extractores de nieblé'tipo cicld

nico) del separador.

3l

La ley de Stokes puede aplicarse al proceso de
separaciétn centrifuga, substituyendo la gravedad
(g) por la aceleracién (a).debido‘a la fuerza --
centrffuga, por tanto la expresi6tn(2.12)quedaré

de la forma siguiente:

) .
v ,,__i_g)_f,g__ Py = Pg) Coe e e e (2a27)

Considerando que la velocidad de asentamiento -~

( Vt) permanece constante en magnitud e igual



%
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a la velocidad media ( Vm) y por definicibn:
pe o R YME ... ... .(2.18)
Por otra parte:

Fc = m._a
p .

S. 2 Mr N

Substituyendo estas expresiones en la ecuacifn --

(2.18)Yse tiene: » : )

a = —1 - . » . . . . . (2:19)
Reemplazando el valor de la aceleracibn en la ecua
ci6n 2.17 se tendré&: .

Vo = Spg S ' c . (2.20)
TN ap™ (p - £)

Con é€sta expresibn se puede calcular el tamafno de
las partfculas de lfquido que se pueden separar -

'por fuerza centrffuga, tal que:

dp =

0.5
9 Ags _l .. . (2.21)
TN Vm(p, - yS)J |
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2.2,1.3.~ Separacifn por choque

Este mecanismo de sepéracién es por lo
regular el que més se emplea en la eli-
minacién de pequefias partfculas de 1f--

quido suspendidas en una corriente de -

~gas, las cuales, chocan con las obstruc

ciones de los internos del separador don

de quedan adheridas. ‘ y

Se conoce como distancia de paro,‘a.la--
distancia que:una'éarticula de cierto -
difmetro viaja através de una lfinea de -
corriente de gas. Este parimetro se puede obte
ner modificando la Ley de Stékes y toman-
do en consideraci6én la velocidad inicial

de la siguiente manera:

2 v
sp = 9P Pq Vi .. oo oL (2.22)

De acuerdo a esia Gltima expresién, la -
distancia de paro (Sp) es directamente -
proporcional al cuadrado del di&metro de
la partfecula de 1lfquido, lo cual signifi
ca que para partfculas mds pequefias, su

distancia de paro es m&s pequeha y por =



tanto, tendrédn mayor tendencia a adherirse

alrededor de la obstruyccién.

A

2.3.0.~- CALCULOC DE LA CAPACIDAD DE MANEJO DE GAS
Y LIQUIDO DE LOS SEPARADORES VERTICALES -
DE DOS FASES (BIFASICOS)

La capacidad de los separadores de gas y
aceite tanto verticales como horizontales
pueden variar de acuerdo a los siguienfes

factores(g):

-

a). Di&metro y longitud del separador

b). Diseno y arreglo de las partes inteinas
del separador.

c). NGmero de etapas de separacifn.

d). Caracterf{sticas ffsicas y gqufmicas de
los flufdos del pozo. |

e), Presifn y temperatura de operacién del
separador,

f). Nivel de lfguido mantenido en el sepa-
rador,

g). Patrones de flujo de los fluidos del -
pozo (estable o baches).

h). Contenido de material s6lido arrastra-
do por los fluidos,

i)}. Tendencia del aceite a formar espumas.
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j). Condicicones ffsicas del separador y -

sus componentes.,

CAPACIDAD DE SEPARACION DE GAS,

De la ecuacién de continuidad:

qgcf t Af » . - . - - " - (2.23\
Pero
2
. 1D
Af = —7— :

Substituyendo la expresién anterior en la

-

ecuacibn(2.23)

_ Tp? Ve e e e .. . (2.24)

Qgct = 3

Por otra parte:

_ "Qgcf
Q gcs Bg . . » . . ..(2.25)
donde
A 3
Bg ‘vﬁ"

De la ecuacidn general de gases reales pa-
ra condiciones base y de operacién del se-
parador se tiene:

7
A

yég Vg = 2f n RTf, Ps Vs =Zs nRTs ,(2.26)

Substituyendo(2.26'en(2.25)se tiene

__Ps 25 Ts

QgCS - PS Zf T{- Qgcf .y [ * . (2-27)




Tomando en consideracién que:

]

Ts = 60°F (520°R)

'Ps = 14.7 psia

Zs = 1,0

_ 520 x 3.1416 B¢ DX 4,

Qgcs = =177 x 4 % TE

it

Cas w2
Oges = 27.78 —£B__ -Vt (pie3/seg)..(2.28)

Zf Tf
Transformando a unidades de campo (1°'dfa

= 86400 seg).

-

, e 2 .
Qgs = 2.4 X% 106 -Ef—%lt(pieB/dia)...(Z.ZQ)

Para objeto de disefio de separadores se -

reporta(g)

que el coeficiente de arrastre
(f) es de la forma de la expresifn(2,11).
Para estos valores bajos del N@Gmero de -~
Reynolds, la velocidad de asentamiento to
ma la forma de la ley de Stokes, (2c.212h
Substituyendo la expresifn(2,l12len la ec.

(2.29)y considerando que g¢ = 32.174‘pie/seg2
se tiene :

Pg D

Zg Tg
2
d
( %@755'( Pp - Pg) )

Qgcs = 2.400433 x 10°




..

oges = a.201 P a0 o - Fgy 0% L 2.30)
Z Tg M9

Donde Qgcs es el gasto de gas en MMPCﬁ* me
dido a condiciones esté&ndar que puede mane-
jar el separador sin posibilidades de que -
particulaé de mayor difmetro al dp empleado
puedan ser arrastrados por la corriente de
gas. La capaciéad de manejo de gas de’un -
separador vertical es directamenté propor-
cional al &rea de la seccién transveréal -
del separadof e indeééndiente Jelé longi--
tud del cuerpo como se observa en la ecua-
cidﬁ(2.30);sin émbargo, un incremento de -~
la longitud del»cuefpo de un separador de
10 pies a 15 pies, puede incrementar la -
capacidad'de manejo un valor menor al 5% Yy
una disminucién de 10 pies a 7 piés puede

(5)

disminuir menos del 3% .

Finalmente,este aspecto es més dependiente
de los fabricantes de equipos, as{ por ejem
plé, la capacidad de manejo de gas de los
separadores verticales fabricados por la
compafifa "Oil Metering and Prccessiﬁg Equip
ment Corp", es independiente de la lonéi--

tud del separador (emplea longitudes nomi~

*Nomenclatura al final
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nales de 10 pies), en éambio, la capaci
dad de manejo de gas de los seéaradores

verticales fabricados por la compafifa --
"Black and Sivalls Corp" y reportados =~

(10)

por Sivalls , es enteramente dependien

te.

2.3.1.1, EJEMPLO DE APLICACION

Antes de pasar al procedimiento de célw-
culo es conveniente sefialar algunas con-
sideraciones tomaé&s de la compaifa mang
facturera "0il Metering and Pfocessing -

Equipment Corp",1ag cualds oow las Siguientes:

1, Los voldmenes son medidos a las condi-
ciones base de 14,7 psia y 60°F de pre

sibén y temperatura respectivamente,

2. El flujo de entrada al separador es per

manente y sin cabeceos,

3. El aceite no tiene tendencia a formar

espuma,

4. La longitud del separador es de 10 pies,

5. La temperatura de operacién estd por -
encima de la temperatura de formaci6n

de hidratos.
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6. La densidad relativa del gas es 0.65

{aire = 1.0)

7. E1 lfquido arrastrado a la salida de la
corriente de gas es menor o igual a 1.0

¥ GAL/MMPCD

Debido a que normalmente se desconoce el

didmetro de la particula de‘liquido que ~

se separa por gravedad, no es malo consi
derar, para prop6sitos pr&cticos, que di-
cho di&metro sea maxbr o igual a 100 mi~-~

4 cras (1 micra = 3.28 x 104 pies).

PROCEDIMIENTO DE CALCULO

De = 24 pg SG = 0.65 dp = 100 micras

P, = 500 psi °API = 45 (3.28 x 10”4 pies)
T£ = 75°F Ps = 14.7 psia

Pd.= 1000 psi Ts = 60°F

El procedimiento de cdlculo como se mostrari a --
continuacién es muy simple y puede resolverse en
pocos minutos utilizando calculadoras programa-~
bles de bolsillo, para efectos del trabajo, sé -
empled una calculadora HP - 41C y su secuéncia -

progresiva de cilculo es la siguiente:
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a,~- C8lculo del factor de compresibjilidad (Z)

Se emplea la ecuacifén modificada de Beggs y -

Brill.(lz)

z2=Aa+ (1 -A)/eP+cppr® .. .. ... .(2.31)
donde: °

A =1.39(Tpr - 0.92)%°> - 0.36 Tpr - 0.101

_ _ ' 0.066 _ |
B = (0-62 0.23 Tpr) Ppr +[m 0.03';‘1
2 0.32 6 - )
Ppr + — Ppr
10" (Tpr-1)
C = (0.132 - 0.32 log Tpr)
D = Antilog (0.3106 - 4.9 Tpr + 0.1824 Tpr2)

Para el juego de datos del problema.
Ppr = 0.76656 Tpr = 1.4491

A = 0.3859 B 0.26509 C = 0.,08095

H,

.D 0.9625

|

Luego:

Zf = 0.9196 a Ty Yy Pg

b.,~- C8lculo de la densidad del gas ( Ps)

P e e e v . (2.32)
= 2,703 x SG X —mEu—
Fg Ze Tf
o 514,7 _ " Lbm
Ps = 2.703 x 0.65 x 0919 % 535 1.83807 ;;;j

0.02941 gr/cm’

fg

]
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c.- Célculo de viscosidad del gas (/Lg)

Empleando la correlaci6n de Lee(lé) se tiené:‘

1074

~
\Q
]

k exp X ng C e e e . (2.33)

PM = PMa X gGg

donde ; .
. 1.5
k ={9.4 +0.02 PM) T
200 + 19 PM + T
x = 3.5+ 3%2 + 0.01 PM '

y = 2.4 - 0.2 x
Las vhidades son :

T = (°R) ﬁy = (gr/cc) /ug = cp
Para los valores del problema.

PM = 18.8305

k = 109.8055 x = 5.531296 y = 1.293741

Luego el valor de la viscosidad del gas es

6 ILbm _.(0.0117139 cp)

d.- Célculo del di&metrovinterior’(n)

. De acuerdo a especificaciones ASME (13), la
f6rmula b&sica para calcular el espesor de

cuerpos cilfndricos est8 dada por:
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= PR ' : ‘
t W » » » ) . - » » - o. » » (2.34)
Como:
De = 2R + 2t - . . ' De - 2t - [ . (2¢35)
= =7 |

Substituyendo(2.35)en(2.34) se tiene

0.5 P De - . » L] * L] L4 - * (2036)

SE + 0,4P ‘

donde:

t = Espesor de pared del cuerpo cilfndrico (Pg)

De = Difmetro exterior del separador (Pg)

P = Presifn méxima de trabajo {(psi)

S = M&ximo esfuerzo disponible {psi)

E = Eficiencia de la junta (adim),’
Campbell(l4) recomienda tomar el 25% de la resis-

tencia a la tensifn del acero com@n para efectos de

" cflculo del méximo esfuerzo disponible (S} y 85%

de eficiencia (E) para juntas con doble soldadu-

ra {radiografiada por puntos), de tal forma QQe:
Resistencia a la tensi6n = 55000 psi

S 0,25 (55000) psi

f

S 13750 psi.

E =0.85
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Para valores del problema. 4
t = 0.99276 pg
D = 22.01448 pg
D = 1.83454 pies

e.~C8lculo de la densidad del aceite (.fp)

fo =fp

Para las

1415 x Pwo. ... . J(2.37)
- 131.5+°API , oo
condiciones del problema y fw = 62.4 Lbm/pie.

- A Lbm
fp = 50.02606 5TeT

-

f.~ Cé8lculo del gasto de gas a condiciones estandard

(Qgcs)

Finalmente,substituyendo todos los parémetros

calculados y los datos del problema en la ex--

presién (2.30) se tiene:

Qgcs

Qgcs

Qgcs

. e 2
4.201 x 105 B gp? fp_-fa,p

2y Ty 2

6 °  514.7
4.291 x 10" 4 7579¢ x 538

2

(3.28 x 1074,

50.0261 - 1.83807 ) (1.8345)2

7.8175 x io-ﬁ

= 10.0 MMPCD
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Esta manera de determinar la capacidad de manejo

de los separadores verticales es una aproximacién

‘semi-empfrica debido principalmente a que no bggr

den ser medidos con exactitud el tamano de las --

. partfculas y otras variables, por tanto, muchas -

de las suposiciones hechas en la: ecuacidn. antes

escrita (2.30) no se satisfacen en la pré&ctica,

Por otra parte, la velocidad aparente en el espa~-

cio abierto al flujo de gas estd generalmente dé-

do por:
: 0.5 ‘
Ps
donde:
v = Velocidad permisible del gas (pies/seg)
ks = Constante empfrica .
?L = Densidad del 1lfquido (me/pieB)

fg Densidad del gas (me/pie3}

El valor empfirico ks depende de todos los factores
que afectan al proceso de separacifn tales como la
densidad de los flufdos, formacifn de emulsifn, ==
flujd pulsante, presencia de s8lidos, longitud de

separacién, etc. Por esta raz6n no es sorprendente
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que varie ampliamente el valoxr de ks . en diferen
tes aplicaciones y la mejor manera de determinar

lo es expe;imen;almente,

El rango normal de variacifn de ks para separa~

dores verticales es el s;guiente(l5)=

.06 < Rs < 0,35 (promedio 0,21)

Con la ecuacién(2.38ly el frea del separador conocida,se

~ puede calcular el gasto de gas a condiciones de

flujo de la siguiente manera;

-

2
Qgef = - DTV e o e (2039)
Como normalmente -se reporta el gasta a condicio~-

nes estandar:

Ogsc = —9%22—
: g
Bg =_Y.‘_._.
Vs

Pf = 2 nRTy , Ps Vs = ZsnRTs,

Considerando:

ks = 0,21
Ps = 14.7 psia
Ts = 60°E

Lt dfa = 86 400 seg.
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la ecuacibn(2,39)quedard de la forma siguiente;

' - 0.5
Ogcs = 0.504 D2 %_. P N - Pq, O
£ fq

.. . (2.40)

Donde el gasto de gas a condiciones estandar_ -
t0gcs) estd en MMPCD, Para las mismas condiciones

del problema anterior

De = 24 pg Pd = 1000 psi
Py = 500 psi SG = 0.65
Ty = 75°F °apr = 45°

Los valores calculados para estas condiciones -~

fueron:
fL = 50.0261 1lbm/pie’
fg = 1.83807 lbm/pie>
J3: = 7,8175 x 107° lbm/pie-seg,
Z = 0.9196
D =

1.83454 pies

Substituyendo estos valores en la ecuacién(2.4o}’
se tiene:
(1.83454)° 1o

514.7 . 50.0261 - 1.83807 gls
%35~ (T 1.83807 =)

QOgcs = 0,904 x 10”6
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Qgcs = 9,086 MMPCD,

Como se puede observar el valor obtenido con la
ecuacifn(2.40) tiene una diferencia de 9,14 % con

relacién al valor obtenido con la ecuacibn(2.30)"

Para los -mismes datos del problema ejemplo y con el prop8sito de
establecer una camparacitn,los valores obtenidos a -~

partir de las gréaficas de las companfas "Oil Me

i

tering and Processing Equipment Corp" (OMPEd) Yy

"Black and Sivalls Corp" (BS & B) son los siguien

-

tes:
Qgcs = 10.0 MMPCD (EC. 2.30)
Qgcs = 9.1 MMPCD (EC. 2.40)
Qgcs = 9,1 MMPCD (OMPEC)

Qgcs = 7,0 MMPCD (BS &B)

Aparentamente los separadores fabricados por la
compafifa "Black and Sivalls" tienen menor capaci
dad de manejo de gas que los de la OMPEC para el

mismo di&metro,

~ Las grificas proporcionadas por los fabricantes
de los equipos de separacibn normalmente son el
resultado de largas pruebas'expeximentaléé,aglas

tque son sometidas dichas unidade?. Péﬁibleﬁente




67.

la .eficiencia que consiguen de sus equipos al
someterlos a pruebas experimentales bajo diferég
tes rangos de gastos sea la raz6n por la que'exig
tan diferencias en la capacidad de manejo de gas
entre los separadoreé fabficados por las compa=--

nfias OMPEC y BS &B.

Para diferentes juegos de datos se calcularon las
capacidades de maﬁejo de gas con las ecuacionés -
(2.30142.40)ygréficas de las cbmpaﬁias QMPEC f BS
&B. Los valores obtenidos se muestran én la Pa-
bla 2.1 del AnexoB.De la revisi6bn de la fabla‘ZA

i

se observa - lo siquiente

a.- Para presiones de operacifn menores de 500
psi, los valores obtenidos .con la ecuacifn -~
(2.30) son muy parecidos a los obtenidos con =~ .

las gr&ficas de la OMPEC,

b.~- Para preéiones de operaci8n mayores de 500 -
psi, los valores obtenidos con la ecuacién -~
(2.40) son casi iguales a los obtenidos con las

gr&ficas de la OMPEC,

c.- Los valores obtenidos con las gréficas de la
compafifa BS &B son de 15 a 24% m&s bajos que

los otros procedimientos de c&lculo
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d.- La temperatura de flujé,es un factor que .in
cide directamente en la capacidad de manejo
de gas de los separadores, ya que al auménpaf
la temperatura disminuye la capécidad de pro

'3 ceso de gas CYlAJLCG;JEYQB. Este aspecto es -

una gran limitacién de los métbdos grificos
ya que no especifican rangos de temperaturas
para los cuales fueron _obtenidas las gr&fi-
cas. Tomando como temperatura basev-' ?S?F;~
los valores obtenidés‘con las ecuaciones}2.30}

y (2.40)tanto para altés como para bajas pre-

siones,se aproximan m&s a los valores obteni

dos con las gr8ficas de la OMPEC.

2.3.2.- .CAPACIDAD DE SEPARACION DE LIQUIDOS

La capacidad de .separacién de lfguidos de un se
parador vertical - ‘depende ‘principPalmente’

de las siguientes variables:

a.- Altura delnivel del l1fquido en la seccifn de

acumulacién del separador,.
b.~ Tiempo de retencién,
¢c.~ Difmetro del separador.

d,~ Factor de volumen del aceite a las condiciow~

nes de operacién.




> &

69.

a,- Altura del niyel delliquiGO‘(ht'

La altura del nivel dellfquido es directamen
te proporcional a la capacidad de manejo de

lfiquidos del separador,‘Algunos eﬁkﬁto“:as{.'
(5) |

© recomiendan como prActica normal que
la altura del nivel delliqgido en la seccibn
de acumulacifénno exceda de 1 a 3-ve§es el —-
di&metro del éeparador aproximadamente, de=-
pendiendo del disefo exacto del d:s?osifivoi
(es préctica comdn en éeparadorés verticales

utilizar como altura delnivel dellfquido el

tamafio del dif&metro exterior del seﬁarador),

Tiempo de retencibn del liquido (t.).

El tiempo de retencifn es yna {o'rma Indirects
de fiﬁar la capacjidad necesaria de un separé
dor para manejar cierto volumen de lfquido,Este
és un parémetro importante porgque para que -
exista una buena separacibn, se requiere de -
un tiempo suficiente para obtener buenas con
diciones de equilibrio entre el liquido y la

fase-gaserssglas condiciones de presibn y tem-

peratura de operacifn, El criterio b&sico de

disefio para tiempos de retencibn de 1lfquido

en separadores ha sido determinado por numero



sas pruebas de campo(ls).

Los tiempos mfnimos de retencifn recomendados
en condiciones normales de operacibn son los

siguientes:

Separacién Gas-Aceite:
0 - 600 pSi tr e 1 minuto
600 - 1100 psi ,..,..50 segundos

Mayores a 1100 psi ,.,.,30 segundos_ i

Separaciéh'a alta presién

de éceitefgas—agua',.,,Z a 5 minutos

Separaci6n a baja presién

de aceite-gas-agua ....5 a 10 min, a 100°F o mis
10 a 15 min. a 90°F
15 a 20 min. a 80°F

20 a 25 min, a 70°F

Si el aceite tiene tendencia a formar espuma
es recomendable incrementar el tiempo de re--~
tencibn de 3 a 6 veces del gue se requiére pa

ra manejar un aceite que no tiende a espumar.

c.~ Factor de volumen del aceite (Bo).

Este pardmetro juega también un papel importan
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te en la determinacifn de la capacidad de ma

nejo de 1lfquidos de los separadores, Es un -

factor crfitico debido a que ningﬁn'procedi--

miento de célculo simula las condiciones'reg

les

1.~

de separacién por las siguientes causas

Los factores de volumen del aceite se ob
tienen generaimente a_pérti:‘de un anili-
sis PVT avlaAtempefatﬁra del yacimiento,-
la cual, difiere de las temperatuias}de'-

separacibn,

Los factores de volumen del aceite,geneé—
ralmente.se obtienen en laboratorio por‘?
un procéso de liberaci6n diferencial, --
mientras gue un sistema de éeparaciﬁn ape

nas se aproxima a un 98% de éste proceso
(9)

con sels etapas'’’, disminuyendo la apro-

ximacién al reducirsetl nfmero de etapas,

Debido a los cortos tiempos de retencibn

y a la poca}agiﬁacién de los flufdos en

el separédor,no se alcanzannlas condiciq-
nes de equilibrio entre las fases;éﬂxﬁa&
s se establece en laboratﬁrio. Debido a
esto, el aceité en el separador estd su-~

persaturado y su factor de volumen es ma-

yor que aquel que se obtiene a las éondi—

8).
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ciones de equilibrio,

Con las observaciones anteriores, se debe elegir
el valor del factor de volumen calculado por ~-
~ .8l procedimiento que mejor simile las condi--

ciones reales de separacifn.

El volumen de lfquido que puede manejar un sepa-

rador vertical est& dado por:

2 X -Q
_ _ Tp® h , ‘
VIJ - AXh - T“"—- LA T S I A (2¢4l)

-

Luego,el gasto de lfquido que puede manejar un --
separador. vertical a las condiciones est4ndar se-

ré&:

0. = Vi _mp’h (2.42)
Lcs Bo t 4 Bot AR
r r
donde: Qres = Gasto de lfiquido (pie3/min. a c.s.)
D = DiSmetro interior del separador (pies)
h = Altura del nivel de lfquido (pies)
t = Tiemﬁo de retencifn (miﬁ)

- r

Considerando quelDia = 1440 min y 1 Bbl = 5,615 piesB.

el gasto de lfgquido en unidades de campo estard da
do por:

p? h

= 201.4290 W .

OLes e s oe s 4 (2,43)
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2.3.2.1.- Ejemplo de Aplicacién.

De las correlaciones que existen para cal-
cular las propiedédeé fisicas de‘los flut-
dos, la que.hejo: se:aproxima a las condi-
ciones reales de separacién es‘la propuég
ta por Milton Viazquez y H. Dale Beggs(ls),

misma que seri empleada para efectos del -

presente trabajo. : L [

’

El aspecto relevante.@e esta correlaci&n,

es la correccién del valor de la dengi--
dad relativa del gas de presién descono-
cida a una presién de operacién dé - -

100 psi.

Eligi eron este valor de presifn porque a
través de sus prdebas experimentales obser

varon que representa mejor las condiciones

. reales de operacién y proporciona menos -

error que la densidad relativa tomada de -
una muestra de gas con presién de separa--

cisdn desconocida.

Para el desarrollo.de sus correlaciones --
efectuaron un anilisis de regresién a -

mis de 5000 puntos obtenidos experimen



74.

2

talmente y los resultados fueron los si--

guientes:

a). C8lculo de la densidad relativa corre-
b ~gida.

SGg= SGgf { " -5
g = gp [1. + 5.912 x 10 (S8Go)
N P ., . "
T 1og(m)]. . . . . . o(2-4,4)

b). C4lculo de la relacibn de solubilidad
(Rg)
‘ r—

Para efectos de c8lculo de este pardmetro

dividieron ’el aceite de acﬁerdo. a su --
densidad relativa en grupos, es decir, -
para aceites de densidad relatiﬁamente me
nores de 30 °API y para mayores de 30°API,

tal que:

c2

Rs = C, SGs P exp (C,(SGo/T (+460) )

e e e .. .(2.45)

' Los valores de los coeficientes est4n da

dos por:
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Coeficiente SGo<<30°API SGo>>30°API

c, 0.0362 0.0178
c, 01,0937 . 1.1870
c, 25.7240 23.9310

Cdlculo del factor de volumen del aceite (Bo)

Debido a que este par&metro es dependiente

del valor de la relacién de solubilidad to-

maron el mismo criterio, luego:

Bo = 1 + C; Rs + C,(T-60) SGo + C,(T~60)
- RS

i ~ SGs SGs

. % - '3 [ . ” * ” (2.46)

por.

Coeficiente A 8Go < 30°API "SGo>30°API

c, 4.677 x 10”4 4.670 x 1074

c, - 1.751 x 107 1.100 x 10

c, -1,811 x 1078  1.337 x 1072
donde:

Bo = Factor de volumen del aceite
(pie3/pie3).
P = Presibn de operacibn (psia)

SGo

Los valores de los coeficientes estén dados -

5
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Rs = Relacién de solubilidad (pieB/Bbl )
SGgp' = Densidad relativa del gas obteni-
da‘aﬂlas condiciones de presién y

temperatura de separacibén (prome-

dio si son mis de 3 etapas)

SGo = = Densidad relativa del aceite (°API)
SGs = Denéidad relativa del gas (aire=1.0)
para 100 psi de presiéh de separa-
cibn . ,
T = Temperatura de operacién(°F)
ﬁ " Para los ejemplos siguientes se empleard esta corre

lacién y los datos siguientes:

a.- Separadores de alta presibn (ma§bres de 500 psi

de Pd4d)
Pd = 500 psi  De = 36 pg Ty = 75°F

L = 10 pies tr = 1 min. SGo = 35°API
h = 3.0 pies P; = 500 psi

Aplicando los mismos conceptos anteriores(ecuacio=

nes{2.341,(2.35)y(2.36),

D

]

2.87382 pies

Bo

1.05176 (pie’/pie’)
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Luego

0 201.420 ~(2,87382) x 3
1,05176 x 1

H

Qrcs 4 745 BPD

b.~ Separadores4de baja presién

Pd = 125 psi De = 36 pg Tg = 60°F
L = 10 pies tr = 1.0 min SGo = 35°APT -

il

h = 3,0 pies Pg = 100 psi

-

De las ecuaciones(2.341,2,35)y(2,36)

D = 2.96805 pies

Bo= 1,00753 pieS/pie>

Q 201.420 x '(2;96805)2’X’3
Ics *
| 1.,00753x1

i}

Qlcs 5284 ?PD

Para las mismas condiciones del problema en sus
casos a y b, los resultados obtenidos con la ==~
ecuacién(2.43)y los proporcionados por las gré&-

ficas de la OMPEC son los siguientes

a.= Q. = 4745 BPD (ec.(2.43))
Qreg = 4750 BPD  (‘OMPEC)

b.- Q. =5284 BPD [(ec.(2.43))
Q . = 5290 BPD (OMPEC)

Les
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Como se puede obseryar,se tiene 1§a1d ua@ ' -
difevencia "d¢ 0.1 7+ en ambos casos empleando los

dos procedimientos.

CALCULO DE LA CAPACIDAD DE MANEJO DE LOS SEPARA

" DORES HORIZONTALES DE 2 FASES (BIFASICOS) '

La capacidad de manejo de 1OS'Separad§res horizon
tales es un tema poco tratado en la literatura «
técnica, por lo complejo y laborioso que resulta

la evaluacién de algunos parémetros que intervief
nen en el proceso de c&lcﬁio, Se han dado. algunaé
ecuaciones empiricas que dan resultados menos que
razonables, mismds ‘que deben ser ajustados con -
pruebas experimentales de campo, lp cual no sieg
pre es posible, debido a las polfticasde explota--

cibn y a las necesidades de consumo interno y/o =~

externo.

De hecho, la mejor determinacién de la capacidad
se efectda mediante un proceso grafico} Las gré-
ficas que se emplean son proporcionadas por las
compafifas que manufacturan los equipos de separé '
cién, tales como: OMPEC, BLACK &vSIVALﬁs; NATCO y

(24) a los -

otras.La mejor aproximacién analitica
valores obtenidos por el método grdfico se prese§

ta y discute a continuacibn:
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2,4.1.~ CAPACIDAD DE SEPARACION DE GAS.

Pafa desarrollar una ecﬁacién que nosApermiﬁa ob

tener en forma confiable la capacidad de separa~

cién de gas se deben hacer dos supos1ciones bésl

cas, los cuales dependen del dlseno especifico -

del separador:

1.-‘La trayectoria de la’partiéuia en la seccibn’
secundaria del separador forma uﬁ dngulo de

45° respecto a la horizontal, como se ilus--

tra en la figura 2.3 -

"///////////////

Fig. 2.3.~ Diagrama de un separador horizontal
donde se ilustra el &ngulo de cafda
de la gota de 1lfquido,
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. Seccibn de separacifén primaria
. Seccibn de separacién secundaria

. Seccibn de extraccifn de niebla

1
2
3
4. Seccibn de almacenamiento de lfquido
5. Salida de liquidos

6. Salida de gas

.

. Entrada de la mezcla de flufdos

2.- La longitud de la seccién secundaria'dg sepa
racibén es igual a dos veces la diferencia en-
tre el didmetro interiqr y ia altufa del ni~-~
vel de lfquido 2(D - h) , como se ilustra a

continuacibn:

8=45°

e———(D-h ) ——sle———(D-h) —

Fig. 2.4.- Diagrama que representa la distancia
de separacifn entre la secci6bn prima-
ria y seccién de extraccibn de niebla,
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De la Eigura 2.4 5@ ;nfiexe qug la vel@gidad de

asentamiento de l@g gotas de liquido (vt) esta

dado por:
Vv, . 4 | '
t-tr . » » . - » (2.47)
pero
d =((p-h)2 + (0-1)%)%3 = 2@-n?% 2>

d = (2)0.5 (D"’h) s s s &+ e o0(204'8)

substituyendo(2.48)en(2,47) se tiene:

0.:5. R ’ '
vt = 2 tr(.D'h) L T T S T S T ) (2‘49)

Luego el tiempo de retencién ser§ ™

0.5,
tr = 2 - (D-h) s ¢ ¢ ¢ 9+ & ® 1(2050)
V4 . L

Por otra parte, la velocidad dgl gas en lalsec—
cién de separacién sécundaria; cuya longitud es
igual a dos veces la diferencia del di&metro me~
nos el nivel deliiquide est& dado por:

- 2(D-h)
—T_""-"'

Vg = . (2,51)

Substituyendo el valor del tiempo de retencién -

en la expresién anterior se tiene:
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2(D~h).
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0.5

2 (P~h)/Vg

Vg = 20'5 Vt . . * LI 4 . .

De la ecuaci8n de continuidad;

Q... =vVga; = 205

gcf

0.5

Qgef = 2°°° vy af

LI 1 -

El &rea ocupada por el lfquido en la seccibn de’

acumulacién como se muestra gn la figura 2,5 pue

de calcularse de 1la siguiente manera:

La
|

X

v L. v ~ - LT e
-0 ST .. . et ., .
L R K .o e L N
cea N, R . .t
. . . .. .
L o e . St o
I Af RN > Coa e .
- LN Tt e T .
‘. S . R .
PN . - R A N
. P
L ’ L .

’

Fig. 2.5 Grafica que ilustra el 4rea de flujo del

gas y el &rea ocupada por e
mulado.

1 1fguido acu-
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%
A = 11 p - 1 p? arc sen/ D = 2hy (D . h)
L 8 4 © 180 D T 2
(Dh - hz)o.sl ’ 13 . 1] » * * 'l L4 * (] L] (20 54)
Luego el 4rea de flujo del gas se puéde calcular
b :

de la siguiente manera:

h ] A{ =AT - AL « s s s+ -.«o * ¢ v 0(2.55) -

T p? . s
—g— (Area de la base). ., . ,(2.56)

~

.

Substituyendo (2,56)y(2.54) en la expresifn (2.55)se

tiene:

| Ay = TTDZ _"ITD2 + 'TTﬁzﬂ'arc sen ig;f2h)+{D _h)
| Y N - L 180 ' D 2
/ | |

h - 0203 L. (257
L AL = Mp? + 1TD2. arc sen ' D ~'2h) +(2 - n)
: : £ 8 , 4 180 D ' z

(Dh - hz)O.S ‘o » . . . . ° . » . -(2058)

Empleando la ecuacibn de estado para gases rea--
les, se puede transformar el gasto de las = con-
diciones de flujo a las condiciones est&ndar de

presién y temperatura

- Ps Qgcs._ _P; Qgcf
Zs R Ts zf R Tf




3
_ 1 B Ts_ Qgcf e
Qg?s" -Z-E— Ps T'_“‘f ’ L B I |(.2t59)
Substituyendo la ecuacidn(2,53§¢n la(2,59) ¢
| Lo 1 PE TS 0.5 o oac (i3, oy
h Qqcs-»-ig e T;-,z Vi A4 (p;e /seg)
Considerando:
Ps = 14,7 psia
Ts = 520°R - g
1 Dia = 86400 seg,
] oges= 4,3223 x 10° B v A .. (2.60)
g€ y 7z T AR

Por otra parte como se analiz® en la introduccién
de este Gapitulb,las funciones de cada una de los
internos que componen el separador, en la seccifn
primaria, se reduce conéidérablemente la velocidad
de los flufdos, tal que en la seccién Seéunéaria,
los valores del Nmero de Reynolds caen dentro de
la porcién recta de la Figura 2,2 (Nre < 0.3), de
modo que:

.f=;§§.€_ sy ey e e e . (2,11)
Por tanto la velocidad de asentamiento toma la -

forma de la Ley de Stokes dada por la expresién (2:,12)
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V= gdp® (PP =Pl v « v e 0 . . 4 (2.12)
t .

Substituyendo la ecuacifn(2.12}en la expresibn -

(2.60)queda de la siguiente manera:

Qges = 4.3223 x 105 9P (}i&_}:gl .2_:_’:_,_]?; A

: e * & 8 2 s & e s s e @ (2061)

Considerando ques

H

32,174 pie/seg2 (Aceleraci8n de ia'gra-

g = ,
‘ o , vedad)
dp = 3,28 x 1074 pies (100 micras)
Qges = 0.8312 _ Py - ‘(PE o Pg) s . (2.62)
Zy TE g £
La expresibn(2.62) permitird caléular la capa

cidad de proceso de gas de cualquier separador -
horizontal que refina las caracterfsticas (o por 1lo
menosvparecidas)'  descritas al inicio del desérrg

l1lo de 1la eguacién 2.62.

2,4.1,1,- EJEMPLO DE APLICACION

Es conveniente sefialar que en el procedimiento de”
c8lculo, se deben tomar las mismas consideracio-
nes que se citan en el punto 2,3,1,1, Otro as--
pecto relevante en el cédlculo de la capacidad de

manejo de los separadores horizontales. es la -
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cantidad de 1£quido que se acumulé en el fondo

del separador, ya que la capacidad de manejo del
gas de un separador horizontal es~pro§orcibnal~—
al 4rea de la seccibn transversal dis?oﬁible‘pav
ra el flujo de gas como se ilustra en la figura

2.5. Por tanto, el difmetro del separador y la
altura del nivel del 1fquido controlan la capaci-

dad de manejo delgas,

Modificando 1a longitud convencional (10 pieS} de

un separador horizontal no cambia an forma’aprdcisbla la

capacidad de manejo delgaé(VS), pero si se aumen
ta o disminuye 1,12 avo la altura del nivel de
1fquido puede aumentar o disminuir réspectivamen-
te hasta un 14.,75% la capacidad de‘ﬁanejo del gas

del separador horizontal,

Este aspecto pone de relieve la versatilidad de
este tipo de separadores ya que se ajusta al com=
portamiento caprichoso de los yacimientos petrow

leros y satisface las necesidades presentes y fu~

turas.

Para propSsitos de dimensionamiento de los sepa~
radores horizontales, la literatura técnica re--

(13) que se puede tomar como altura de nivel

porta
de lfquido normal 1/2, 1/3 y 1/4 del difimetro ex-

terior del separador, pero es m8s comn emplear -
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1/3 del di&metro exterior para pxoéésitOSvérécté

cos y este mismo criterio se tomard en el desa--

rrollo del presente trabajo,

PROBLEMA :

Se desea calcular la capacidad de manejo de gas

de un separador horizontal, cuyas caracterfsti--

cas son las siguientes:

DATOS :

t
i

De = 24 pg (2.0 pies)  SG

Pf = 500 psi SGo
Ty = 75°F  n
dp

SOLUCION:

10 pies Bpd

i

—
j—1

1

f

1000 psi

0,65

0,8017 (45°APY)

8 pg (0,6667 ples)

10Q micras ‘
(3,28 x 1074 pies)

Empleando las mismas correlaciones del ejemplo

de aplicacidn para separadores vertlcales se

obtuvo:

]

0,9196 a P; y T;
1,83807 Lbm/pie>

2
Pg
Pad:/
PL

it

n

50.02606 Lbm/pie>

7,8175 x 10~° Lbm/pte-seg
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]
. :
b.- C&lculo del didmetro interior (D).
Para las mismas condiciones anteriores y'las
ecuaciones(2.34},(2,35)y(2.36) se obtuvo:
‘ t = 0.9926
h , el

D =22,01448 pg ~ . 7 .

c.- Célculo del drea de flujo (&)

'De_la ecuacibn(2,58):

. 2 2
_ ~TD® + TD” " arc sen D 2h _
r (oh - n%)0%-3

Substituyendo valores,

3.14 x(22.01448)°2 +>3;14-x¥(éé;6i44é)2

Ag =
g8 4

are sen (22.01448‘>’2~x~8 )

180 22,01448
+,22,01448 - 8, (22.01488 x 8 - 8 x 8013
Af = 255.68634 pg  ( 2 .1 2
£ = . Pg (1 pie” = 144 pg”)
e 2
A; = 1,7756 pies

dar (Qgcs)

Finalmente, substituyendo los valores del éro—
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-

blema y los pardmetros obtenidos, en la ecua--

cidn(2.62)se tiene:

Qges = 0,8312 'é?f§-~1yL‘“\?9) Af
Qgcs = 0.8312 x ""514‘3‘”
x 1,7756

x(50}02606‘¥'l}83807)
7.8175 x 10?6

]

Qgcs = 9.,51753 MMPCD
Se puede observar que para lés mismas condicio=-
nes del problema y‘los valores obtenidos con la
ecuaqién(2.40L el separador horizontal puede ma-
nejar volGmenes ligeramente mayores qﬁe'el sepa—
rador vertical con similares especificaciones.de
disenio. Sin embargo; es importante recordar‘que

toda comparacibn en este aspécto es relativo ya
que dependerd siempre de la altura del nivel de

lfquido gque se quiera manejar.

El criterio que debe prevalecer, para efectos de
comparacibn, es el volumen de ligquido que pueden
manejér émbos dispositivos, desde &ste punto de
vista, para un mismo volumen de ligquido a mane-
jaf, se puede afirmar en términos absolutos que

los separadores horizontales manejan mayores vo




-
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ldmenes de gas que los separadores verticalés.

Para las mismas condiciones del problema, los ~-
valores obtenidos con la ecuacibn(2,62),las gré-
ficas de la OMPEC y las gréficas de Black and =-

Sivalls son los siguientes:

Qgcs 9.5 MMPCD (Ec,(2,62))

9,0 MMPCD (OMPEC)

L}

Qgcs
Qgecs =17.0 MMPCD (BS&S). ‘ .

Los separadores horizontales fabricadosrpor la
compafifa Black and}Sivalls'éparentemente manejan
mayores vol@menes de:gas que los separadores fa-
bricados por la companfa OMPEC, pero es imbortaé
te tomar en cuenta las observacioneswque se efeé

tuaron anteriormente,

Para diferentes juegos de datos se calcularon las
capacidades de manejo de gas con las ecuaciones -
(2.62) gr&ficas de OMPEC y Black and Sivalls; los

cufles se muestran en ia Tabla 2,2 del Anexo.B,

De los resultados obtenidos se observa que:

a,- Los valores calculados' con la ecuacifn(2.62)son
ligeramente mayores gque los obtenidos con las
grdficas de la OMPEC, con un rango de varia-=-
cidén de 0 - 2% para presiones de operacién ba

jas y de 2 -10% para altas presiones de obe—
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racibn.

b. Los valores calculados con las grificas de la
compaiia Black and Sivalls.péra altas preéiow
nes de operacibn casi doblan a los obtenidos
con la ecuacibn(2.62)y OMPEC. Para bajas pre
siones de operacibn las diferencias saén subs~-
tanciales, por lo que se debgn tomar con ‘"mu~-
cha reserva los valores obteﬁidos con las gré&-

ficas de esta compaiifa. . [

2.4.2.- CAPACIDAD DE SEPARACION DE LIQUIDOS

Como se ilustra en la Eigura 2,5, el &rea ocupa-
da por el liquido en la seccibn de acumulacién -
del separador horizontal estd dado por:

A = ; TTD2 arc sen(D =~ 2h)
L 8 4 180 D

- (g‘* h ) (Dh “hz)o'so L T S Y (2-54)

Por tanto, el volumen disponible para manejar el

lfquido que entra al separador ser&:

VzLALooto"qa10(2163)

L

Luego,el gasto de 1Iquido; medido a condiciones
esténdar que el separador horizontal puede maﬁé-

jar, tomando en consideracibn 1los tiempos de re-
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tencibn recomendados estd dado por:

VL '[Pie31 Ce . W (2.64)

Qlcs = “Botr min.J
Considerando
1 Dfia = 1440 minutos:
1Bbl = 5,615 pies’
= AL XL .., . . (2,65)
QLcs 256 .456 ‘§§'€;—"

2,4.2,1.,- EJEMPLOS DE APLICACION

-

a. Se desea calcular la capacidad de manejo de ~
lfquido de un separador horizontal cuyas ca-=-

racteristicas son lae Siquientes:.

DATOS:;

L = 10 pies T; = 60°F Densidad = 35°API
Pd = 125 psi tr = 1 min | 5e = 24 pg
Pf = 75 psi SG = 0,65 h % 8 ng

C&lculo de las propiedades del lfguido,

Aplicando las cbrrelacioneslmencionadas en la

seccibn de separadores verticales,s€ obtiene °

Rs

12.04574 (pie7Bbl)

Bo 3)

1.00563 (pie’/pie




v

o

a.2.=-

C4lculo del difmetro interno del separador (D)

Empleando las‘ecuaciones(2.34t¢&35)y{2.36)
setiene ; L

t

0.1278 pg

D 23.74441 pg

Cilculo del frea ocupada por el lfquido (Ay)

Substituyendo valores en la ecuacién(2.54)

'
¢

se obtiene:

a = 0% __To? arcsen (0 -2n) p _,
L 8 ) 180 5 7 — b
(on - 12)0+5
A - 3:14 x (23.7444)° _ 3.14'x (23.7444)°
L 5 | 3
arc sen (23,7444 - 2 x 8,_(23.7444- 8,
180 23,7444 )
(23.7444 x 8 - 8 x 8)9°3
' 2 2 2
A, = 131.11652 pg (1 pie” = 144 pg”)

A, = 0.91053 pies?

Cdlculo del gasto de 1liquido a condiciones

estandar (QLcs)

Finalmente,substituyendo valores y los pa-
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rimetros obtenidos en la expresién(2.65):

256.456 -bL XL

li

QLC S

Bo tr )
_ 0.91053 x 10 .
Oes = 2°6:4%6 X 750563 x 10
Qo = 2322 Bol

Para las mismas condiciones del problema,
los valores obtenidos con la ecuacién{2.65}1as
gr&ficas de laAOMPEC y gr&ficas de la com-

pafifa Black and Siéhlls,son los siguien--

tes:

QLCS = 2 322 Bbl (ec.(2.65)) .
Qres = 2.350 Bbl (OMPEC)

QLCS = 2 320 Bbl (BS & B)

Como se observa,existe muy poca diferen--
cia (1 %) entre los valores obtenidos con

los diferenteg métodos.



REQUERIMIENTOS DE POTENCIA-

3.1. INTRODUCCION

La seleccién de las condiciones de separacién como se --
menciond en los capitulos precedentes dependen, fundamental--
mente, de los objetivos de produccifn establecidos, dentro de

los cuales destaca los mfnimos costos por compresifn.

Este objetivo es de mucha impbrtancia en aquellas bate--

t

rfas donde se manejan flufdos producidos de yacimientos con -

aceite vol&til, ya que los voldmenes de gas que provienen de
este tipo de yacimientos, son con frecuencia bastante eleva--
dos. Por otra parte, el aprovechamiento intensivo del gas na-
tural como combustible y fuente de energla, la creciente es--
tructura de precios tanto del éas.como del petrSleo, la satis
facciénlaé las especificaciones de disenfio de las plantas de -
proceso y finalmente las distancias, por lo regular conéiderg
bles entre las baterfas de separacifén y las plantas de trata-
miento de gas y petrSleo, hacen indispensable la necegidad de
cigrta energia adicional, la cufl es suministrada através de

\
ciertas unidades generadoras de potencia.

El transporte de aceite y gas es un problema de gran ~-
importancia y su solucién debe efectuarse con la mejor plandfi
cién en la fase de disefio, con un detalle muy minucioso que =~

permita vencer cualquier contratiempo. El transporte de hi-

95.
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drocarburos en fase mixta puede presentar dificultades que se
traducen en sistemas de oéeraciéh que ofreceh menores posibi-
lidades de capacidad de transporte al aumentar la pérdida de

cargé y la potencia necesaria. Estos factores inciden directa

mente en el aspecto econfémico.

Otra consideracién importante que debe tomarse en cuen
ta durante la etapa productiva del campo, es el control ae -
las condiciones operativas de las plantas de compresién y --
bombeo, el cual, se hace en funcién de la potencia entregada
por los equipos.\Repértes sistemdticos del estado de las 11--
neas y las mdquinas en funcionamiento pérmitiran programar el
madximo rendimiento operativo con minima potencia. Las unida-
des generadorés de potencia .a que nos referiremos en este ca-
pitulo son: bombas y compresores, mismos que sergn discutidos

brevemente a continuacién,

3.1.1. COMPRESORES

Un compresor dado puede ser analizado utilizando f6rmu
las adiabdticas, poli trépicas e isotérmicas. En los

afios recientes, las compaififas fabricantes de compreso-
res centrifugos y de flujo- axial las disefan para que

(25). Estas -

sean analizadas con fSrmulas politrSpicas
midquinas operan esencialmente a una carga y eficiencia
politrépica constantes,en cambio las fSrmulas adiabdti

cas, corregidas por eficiencia, son ampliamente utili-
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zadas para los compresores reciprocantes.

Sin embargo, la mayor parte de los compresores a escala
industrial se aproximan a la operacién adiab&tica(zs).

Por esta raz6n, la eficiencia adiab&tica es te6ricamente
mis Gtil que cualquier otro tipo de eficiencia ya sea -

politx6pica o isotérmica.

La eficiencia adiab&tica (Ea) se define como el cociente

que resulta de dividir la potencia tefrica o isotrépica

’
’

entre la potencia transmitida al gas tal que:

IHP

Ea = &@p

La eficiencia mec&nica (Em) se define como el cociente -
que resulta de dividir la potencia transmitida al gas en

tre la potencia al freno,tal que:

GHP

Em =—5np

La eficiencia adiab&tica total (Eat), se define como el
cociente que resulta de dividir la potencia tefrica en--
tre la potencia al freno,tal que:

IHP

Eat = BED = Ea x Em

o

La eficiencia adiab&tica total puede ser obtenida con -~

muy buen grado de exactitud de la Figura 3.2
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3.2.1.~- TIPOS DE COMPRESORES

Los principales tipos de compresores utilizados en la in

dustria petrolera son:

a.~ Reciprocantes
b.- Centrifugos

c.- De flujo axial

En forma adicional se puede mencionar -a los compresores

rotatorios que son empleados para servicios especiales.

’
’

Los limites generalmente aplicados para la operacién de
los principales tipos de compresores mencionados, basa-
dos en la pré&ctica cotidiana, es la que se muestra a --

continuacifén (Fig. 3.1)

107

10 ' 4

107 L

CENTRIPUGAS

PREJION DE DESCAROGA (PS1A)

g
101 FLiro
RECIPROCANTES AXtAL
b ] d i 1 {
10 102 10° 104 s0? 10°

VOLUMEN DE ENTRADA {actfm)

FIG.3.1 RANGO APROXIMAOO DE APLICACION
PARA COMPRE SORES RECIPROCANTES,
CENTRIFUGOS v DE FLUJO Ax1AL??
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A.- COMPRESORES RECIPROCANTES

Este tipo de compresores se consideran aplicables -
cuando los voldmenes de entrada a condiciones de flu

jo son menores o iguales a 3000 MPC.

Es decir que son disefiados para‘manejar bajos voiﬁmg
nes de gas 'y altas presiones de operacién.La m&xima
rglacién de compresién péxfeta'pa_;vatﬁ aproximadamente
de 3:1 a 4:1. Mayores vélores de relaciones de compre
sién pueden disminuir la eficienciavolumétrica y m:acé
nica e incrementar l§s esfuerzgs mecdnicos. La tempe
ratura de salida también limita la relacién de com~-~

presibén y no debe.. ser maYor»‘Lde 350 a 400°F,que es

el limite de disefio mec&nico de las unidades.

Los compresores reciprocantes tienen mds partes en -
movimiento y, por tanto, tienen menor eficiencia me-

cé&nica que los centrifugos.

La eficiencia adiabdtica total (Eat) varia con la re
laci6n de compresién-como se observa en la Figura --
3.2', de donde se'pueden obtener valores con muy -
buen grado de exactitud. Sin embargo; el rango de va
riacién normal es de 0.72 - 0;82,por lo que se puede
tomar un valor promedio.de 0.75 para estimar rédpida-

mente la eficiencia adiab&tica total.
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Los compresores reciprocantes son los m&s

utilizados en la industria del gas.

100.

comunnmente

090
0.80 / o
0.70 / '
o.aé // A —— '

050

EFICIENCIA ADIABATICA ,Eat

040
10 a0 3.0 4.0 5.0 80 7.0

RELACION DE COMPRESION , R

Fig. 3.2. Eficiencia dg} fompresor
Lo (26
(Ratz 'y Col. ")

B.- COMPRESORES CENTRIFUGOS

~Este tipo de compresores son aplicables en procesos -

donde se manejan voldmenes de entrada de gas a condi-
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ciones de flujo del orden 500 a 200 ,000 MPC y ran

~
gos de presifn de descarga de 20 a 10,000 psia, -es
decir, manejan mayores volGmenes de gas y menores -

presiones que los compresores reciprocantes.

Estos compresores comprimen el gas o aire utilizando
una fuerza centrifuga, donde el trabajo es proporcio
nado al gas por un rotor. El gas es descargado con -
una velocidad alta é un difusor, donde la velocidad
es reducida y su energfa cinética es convertida 5 -
presién estdtica, Los compresores centrifugos tieﬁen
pocaé partes en movimiento (dﬂicamente el eje y el
rotor). Por esta razén los céstos por lubricaci6én y
" mantenimiento son bastante bajos. Tienen habilidad
de descargato entrega continua, sin variaciones cf--
clicas, y el enfriamiento por agua eé normalmente =--
innecesario por su baja relacifén de compresién y pe-
quefias pérdidas por friccién. El lfmite usual de -
" temperatura es de 400'a 450°F, estos rangos son‘ba-
jos porque los compresores centrfifugos tienen dia-
fragmas entre los rotores que son muy sensibles a la

temperatura.

La eficiencia politr6pica (Ep), es ampliamente utili
zada para describir el comportamiento tanto de los -
compresores centrifugos como los de flujo-axial. Es-

te tipo de eficiencia suficientemente exacta para -




EPICIENCIA POLITROPICA §&p
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propésitos de estimacibén se muestra en la Figura 3.3.

La eficiencia politrépica puede variar con la veloci-
dad, disefio del rotor, relacién de compresién y otros

factores.

Los cdlculos de potencia, carga politrfpica y tempe
ratura de descarga pueden ser efectuados empleando -

ecuaciones politr&picas.

Tanto los compresores reciprocantes como los centrifg

+

gos son ampliamente utilizados en la industria del -

gas. .
84 l
82 f/
P COME, DB FWUJO ARIAL
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C.- COMPRESORES DE FLUJO-AXIAL
N
Estos compresores son més eficientes que los centr{~
fugos, son de alta capacidad pefo trabajan con muy -
bajas presiones de descarga, factor que la acondicio
na a usos muy limitados. Los axiales son generalmente
utilizadoé - para. ¢ omp r'imi'r ~aife o gasés- -
limpios no corrosivos porque son mds susceptibles a

dep6sitos, corrosibn y erosibén que los centrifugos.

La m&xima relacién de compresién por etapa'esté limi
tada por la temperatura de saliaa (600°F aproiimada-

mente) .

Como se aprecia en la Figura 3.1, por encima de -

75,000 MPC los compresores axiales est&n usualmente
: -

limitados a una presifn de salida de 130 -psia.

Por estas caracteristicas este tipo de compresores -

son poco utilizados en la industria del gas.

3.1.3. CRITERIOS DE SELECCION.

Algunos compresores, como los centrifugos han gana¥
do gran popularidad en anos recientes pbr su amplia
variedad de aplicaciones. Algunas de las razones =~--
principales que motivan el uso devlos compresores -

centrffugos antes que los reciprocantes en las plan
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tas de proceso de hidrocarburos son las siguientes(zs):

a.- Aspecto ambiental.

Ocupan menos espacio, operan con minima atencién

y son més silenciosos.

b.- Menor costo de operaciéﬁ.

~

Pueden trabajar ininterrumpidamente de 12 a 30 -
meses sin reparaciones mec&nicas. Los costps de

mantenimiento son aproximadamente una tercera --

parte de los costos de operacifn de un compresor.

-

c.- Menores inversiones iniciales.

Los costos de una turbo-impulsora son m&s bajos que
un motor con engraﬁaje reductor o una turbina de
vapor. El costo de tales impulsorés y compreso--
res centrifugos es abroximadamente igual al mini
mo costo del tipo de compresores reciprocantes -
accionados por motores sincr6nicos para una poteg

cia del orden de 2500 hp.

En el campo de la explotacién de yaéimientos, sobre -
todo en aquellos que se inyecta gas para mantenér la
presién del yacimiento, se prefieren los reciprgcan-—
tes a los centrifugos porque'permiten manejar altas ;

presiones de aescarga. Si se requiere manejar gran--
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des voldmenes dé.gas~con moderééa presién de descarga,
son preferidos los compresorés centrifugos'antes que -
los reciprocantes. En la seleccifn de los nuqus -
equipos de compresién, el ingeniéro. de produccién -

debe considerar cada uno de los.siggientes'factoresx27).

l.- Costo estimado de inversién

2,- Costo anual estimado de operacién y mantenimiento

3.; Eficiencia relativa devcombuséible |

4.- Incremenéo de los costos de operacién y‘mantgni-
miento sobre‘ia vida ﬁtii del equipo.

5.- Incremento de los costos dé'combustible sobre la
vida dtil del proyecto -

6.- Requerimientos especfficos o limitaciones de.ca-'

da aplicacibn,

Por tanto, la decisién deI'ihgehiéro de produccién o
del ingeniero de diseﬁovdebe basarse primariamente en
el aspecto econfémico, con las consideraciones necesa-
rias para cada tipo de instalacién y'sus respectivas
limitaciones operacionales para cada aplicacibn espe-

cifica.

3.1.4.-BOMBAS

Existe una gran variedad de bombas utilizadas en las

operaciones de produccién, pero todas ellas pueden -
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catalogadas en dos grandes grupos: las centrffu-
y las de desplazamiento positivo que incluyen --

bombas reciprocantes y las rotatorias.

Las centrifugas o de tipé dinéﬁico, incluyeﬁ el
tipo centrifugo propiamente dicho, las de héli—j

ces y otras.

Estas bombas dinimicas imparten energia de velo-
cidad al lfquido. Esta energié de veloéidad es
convertida a energfa de presifn tan pronto sale
el liquido del rotor y va através de um espi;al

estacionaria o caja de difusién.

Todas estas bombas tienen la caractepistica de -

que el volumen de flujo varfa en funcién de la -

presifén, o en otras palabras, la prééién produci

‘da depende del volumen de flujo.

Este tipo de bombas manejan grandes volGmenes a

presiones moderadas.

Las bombas de desplazamiento positivo incluyen

las de tipo pistén, tornillo y otras.

La mayor parte de estas bombas funcionan mec&ni-

camente y tienen un desplazamiento positivo, es
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decir cada revolucién o ciclo de funcionamiento des
plaza un volumen‘determinado, impartiendo energfa -

al 1lfquido.

Este tipo de bombas manejan bajos volUmenes pero a

altas presiones.

En la seleccifn del tipo de bomba; a ser utilizada para

.cualquier aplicacifn en las operaciones de produccifn,

se deben considerar primariamente las caracterfsti--
cas de los diferentes tipos de bombas. Estas-caracte
risticas son brevemente explicadas a continﬁacién.

-

TIPOS DE BOMBAS

A). Bombas Reciprocantes

Estas bombas pueden'ser de accién directé, dig=--

fragma o de potencia.

Las bombas de potencia pueden ser de tipo pistén
o émbolo. Dependiendo del nfimero ‘de é&mbolos uti
lizados, laé bombas pueden ser clasificad&s en 4‘

ddplex, triplex, quintuplex, etc.

La descarga de las bombas reciprocantes depende
dnicamente de la. velocidad. Su comportamiento no
es afectado por los cambios de viscosidad y densi

dad de los liquidos que se manejan, se'adaptan me
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o~

jor a las descargaé severas y altas cargas. Su --
principal desventaja es que su comportamiento es
menos que satisfactorio cuando el liquido contie-
ne s8lidos en suspensifén y el disefio del sistema

de succién para el‘NPSH apropiado'es critico.

Estas bombas son normalmente empleadas en los ser
vicios de glycol para produci;.altas cargas con -

bajos volGmenes de liquidos.

B) BOMBAS ROTATORIAS

-

La capacidad tefrica de estas bombas dependen prin

cipalmente de la velocidad de operacifn. Su vold--
men de entrega es disminufda por el‘gesbalamiéhto,
. es decir, por el escurrimiento del lfquido de la -
descargééala bomba através del espacio libre de tra
bajo, contra el lado de la succién; Este resbala-
miento incrementa con el aumento de la presién di-
ferencial y con la disminucién de la viscosidad, -
por lo que, su uso es mis apropiado para fluidos -
de alta viscosidad.La presién de descarga de estas
bombas es esencialmente independiente de la capaci
dad, son capaces de desarrollar altas presiones -
con un by-pass de seguridad en la descarga, mane--

jan lfquidos con un amplio rango de viscosidades.

Debido a que tienen pocas partes en movimiento son
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m&s econémicas y ofrecen m4s ventajas que las re-
ciprocantés pero no son adaptables a manejar 1{--
qﬁidos con s6lidos en suspensién ni iiquidos no -

lubricantes.

B) BOMBAS CENTRIFUGAS.

Estas bombas manejan altos vo;ﬁmenes de lfquido -
y son muy eficientes,'las de multietapa son capa-
ces de operar contra altas cargas; son de siﬁple
construccién con un minimo de componentes, lo =~-
cual hace que sus costos &é.mantenimiento séan -

bastante bajos.

Las bombas centrffugas incrementan indirectamente,
la presifn al aumentar la energla cinética del 1%
quido. Esta energla cinética (velocidad) es enton
ces reducida y convertida en energfa interna, la

cual es reflejada por un incrementoc en presién. -
Son més ampliamenie utilizadas en las operaciones
de produccifén por su adaptabilidad a cualquief -

servicio.

Las limitaciones m8s importantes de estas bombas

son las siguientes:

a). No son eficientes cuando manejan bajos voldme

nes contra altas cargas.
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/

b). No pueden manejar‘fluidés viscosos, el limite .
superior de vis cosidad estd entre 1000 y 3000

S840,

c). No pueden ser utilizadas para manejar diferen -
tes liquidos contra diferentes cargas, porque
su capacidad depende de la carga, viscosidad -

y densidad relativa del lfquido que maneja.

CRITERIOS DE SELECCION ' ’

Al elegir una bomba apropiada para un uso determi-
nado, deben tenerse en cuenta numerosos factores,
tal como: tipo, disefio, . construccién, materiales -
de que estd construlda, func;onamiento, rehdimien-
to, costos iniciales de operacifén, mantenimiento,

servicio y flexibilidad de operacién.

La tendencia actual de las compafifas manufacture--
ras‘es~la de fabricar bombas de hierro colado, ma-
terial que los abarata y permite dar servicios sa-
tisfactorios en un gran ndmero de usos. Sin embar-
go, con el uso, ei hierro colado puede resultar =--
costosé, como sucede cuando se requiere resisten--
cia a la ab;asidn y corrosién; en tal caso, el -
ahorro inicial lo ahﬁlan‘las reparaciones y el man

tenimiento.
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Al evaluar costos -iniciales de funcionamiepto Yy

de mantenimiento, no sélo debe examinarse el tipo
de bomba, sino también el mecanismo.o combustible
que las mueve. La mayorfa de las bombas requieren
velo cidades variables de bombeo para las diferen-
tes capacidades y éstos dispositivos de velocidad
variable pueden ser tanto o m&s‘costoéos gue la ;

instalacién y mantenimiento de la bomba misma.

La flexibilidad de operacién se logra disponieﬁdo
de un cierto nGmero de unidades} de tal forma, -
que permitan operar Gnicamenté a aquellas gque se
necesiten para mantener los voldmenes requeridos

y al mismo tiempo asegurar la continuidad de.ope-
racién, sobre todo en aquellos casos eh que se --
presenten dificultades mecdnicas o que se necesi-

te cumplir el programa de mantenimiento usual,

ANo existe un criterio dnico para la seleccifn del
equipo de bombeo adecuado:vcada solucién tiene -~
que ser estudiada por mérito propio y dedicando -
especial atencién a las requerimientbs especi{fi-~

cos 0 a sus limitaciones,

3.2. REQUERIMIENTOS DE POTENCIA PARA COMPRESORES.

El objeto de comprimir es el de entregar el gas a una -

presifn mayor de la que originalmente tenfa. De esta ma-
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nera, cualquier mdquina que increﬁenta la presién de un

gas debe ser llamado compresor. Las estaciones de compre
sién son dimensionados pof los hps ‘reque ridos para com-
primir un gas a - unass condiciones dadas, tal como: lo-
calizaci6n, presifn, temperatura y calidad del gas (la -
calidad se refiere al grado de pureza del gas, es decir .

qué tan seco y libre de impurezas est§).

CONDICIONES BASE PARA COMPRIMIR UN GAS. ' ' , K

r

Para determinar las hp requeridos para comprimir un gas,

se requieren conocer dos conjuntos de datos:

a.- Propiedades ffsicas y termodindmicas del gas que va

a ser comprimido. -

b.- Condiciones bajo las cuales se va a efectuar la =--

compresién,

A.- Propiedades Fifsicas y Termodin&micas

Estas propiedades se determinan del anilisis de una
muestra de gas a las cogdiciones de succi6n del com
presor o empleando una ecuacién de estado que deter
mina las caracteristicas volumétricas del gas y su
composicibn simulfaneamente a partir de c4lculos -
flash a las condiciones de separacién, como se ex--

plicé ampliaﬁente en el primer capitulo.
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Del andlisis anterior se evaldaulas siguientes'pro—

piedades:

a.- Peso molecular de la mezcla de gas (PM).

b.- Densidad relativa del gas: (SG).

c.~- Factor de compresibilidad (2).
d.- Densidad m&sica o peso especffico de la mezcla
e.- Volumen especifico (v = 1/?)f

f.- Relacién de calores especificos (k = C-P/Cv)

Condiciones de Compresién

B.1l.- Temperatura del gas.

' La temperatura del gas que va a ser comprimi-
do es normalmente considerada 5°F menoi ‘23)
que la temperatura fluyente del gas,Bebido

‘@& la expansién del gas del séeparador.
En una compresién adiabdtica, todo el trabajo

. aparece como energfa en el gas comprimido, de
tal forma que la temperatura del gas compri-
mido puede inérementarse y este incremento --
puede obtenerse por ﬁedio de la siguiente ex-
presién:

_ k-1 4 ‘
Ty = Tg (R, k) . . .« . .. 031
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Donde:
Ty = Temperatura de descarga (°R)
TS = Temperatura de succifn (°R)
RC = Relacifn de compresifn.
k = Relacibn de calores especificos a -

la temperatura de succién.

b.- Presién

[

Conociendo la presién de succién y de --
descarga, la presifn media puede calcular

se como sigue:

x P . "
1 2
~F "B—-). - . ‘3.2)

P
Py 2

il

donde: Pm = Presifn media (psia) .

p

1 Presién de succién (psia)

]

P2 Presifn de descarga (psia)

Se debentomér en cuenta todas las caidas
de presiénytanto a las condiciones de suc
cién como a las éOndiciones de descarga,
aungue sean parte migma de la eficiencia -

de compresién. -
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c.- Relacién de Compresién (Rc)

Es la relacién de la presién absolufa,de

descarga entre la presifn absoluta de suc

cién y se define-gnia eiguiente forma:

Rc = o * %
Pg = 4&Fg

(3.3}

donde: Rc = Relacién de compresién

¥

L P_ = Presién de descarga en la 'l11-

nea (psia).

PS'= Presién de succibn en la linea
(psia).
= Cafda de presifn en la linea

APy
' de descarga del compresor (psi)
APg = Cafda de presifn en la linea

a las condiciones de succién

(psi)

d.- Eficiencia

La eficiencia représenta todos los cambios
que tdienen luéaridufante el;prééeéd de com~-
presién, cohstitﬁyén pérdidas irreversibles;
debido a la friccibn mecanidé,zfriccidn'dei
flufdo, pérdidas de.présiénvyﬁgas, diferen-

L cias de temperatura y otros.
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.La eficiencia de trabajo o potencia se de

fine por medio de la siguiente expresifn:

Potencia tefrica . (3.4}

Eficiencia = Potencia al freno
de donde:
Potencia al freno = toténcia tebrica . {3.5)

Eficiencia

En la industria petrolera se utilizan mpchos
términos para diferentes grupos dé efiéien—
cias tal como;.eficiencia mecdnica, eficien
cia‘diﬁémica, éficiencia hidr&ulica, eficien
cia de compresifén, etc. La eficiencia adia
bitica varfa con la relacién de compresi6én
y se puede determinar con muy buen grado de
~exactitﬁd de lé Pigura 3.2, sin embargo, pa-
ra propbsitos del presente trabajo se |
~tomar un valor promedio de 0.75 y el cual es
normalmente recomendado en la literatura téc

nica (23).

3.2,1. METODOS DE CALCULO

Como se mencionf en la parte inicial de éste -
capitulo, la mayor parte de los compresores a
‘escala industrial se aproximan a la operacién

adiab&tica, por tanto, es mis dtil discutir y
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concentrar la atencifnen las ecuacioﬁes adia-
bdticas. Existen muchos métodos parajcalcu~-
lar la potencia te§rica ;equerida para coméri
mir un gas, sin émba:go; por conveniencia y - -

V. facilidad de c4lculo, se pueden conjuntar las que
existen en tres grupos de ecuaciones princi-
pa;es:

a.- Ecuaciones que emplean gasto mdsico y car

~

ga. .

b.- Ecuaciones que utilizan el volumen de en-
trada referido a;las condiciones de escu-
rrimiento (ampc)

c.- Ecuaciones que emplean el volumen de en-

trada referido a las condiciones estandar

(MMPCD) .

A.- Ecuaciones que emplean gasto misico y carga.

La potencia tefrica requerida, empleando concep-
tos de gasto mdsico y carga est8 dada por la si-

guiente expresifn:

_ W=x H
hp —’W . - » » » » . * . . 0(306)
donde: W = Gasto m&sico (lhm/min)
H =

Carga (Lb-pie/Lb)
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a.- C&lculo del gasto m&sico

Si el gasto est8 referido a condiciones es-.
tdndar, entonces se debe también referir la

densidad del gas a las mismas condiciones.

luegé:
| Cowexf L a
donde: W = Gasto misico en (Ldymin)’

]

Volumen de gas (pie3/dia}

"
7

Densidad del gas (Lb/pie3)-

b.~ Cdlculo de la carga

La carga de compresién se define como la en
talpia que es agregada al gas po£ el compre-
sor. Esté.carga es una medida de la densidad
de energfa impartida a la corriente de gas -
por el compresor y es calculada de la siguien

te manera:

H=25%XRXTs x k x(rRe- XL _ g .. 43.8)
PM k-1 k
" donde: H = Carga (Lb-pie/lb)
| K = Relacié6n de calores espeéificos
PM = Peso molecular (Lb/Lb-mole).
:R = Constante universal de los gases
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(1545 Lb-Pie/Lb-mol°®R)

Relaci6n de compresi6n

Re=

Ts= Temperatura a las condiciones deysug
cién (°R) |

Zs= Factor de compresibilidad a las condi

|

ciones de succibn,

En forma adicional, como un caso particular, se

puede sefalar que la expresifn(3.8)puede también

14

ser empleada para calcular la carga politr6pica:
substituyendo finicamente el exponente adiab&ti-

co por el politrépico de la siguiente manera:

n-1
. n .
Zs Xx Rx Ts x n x (Rc - 1) ....{3.8")
PM n-1 -

t

H =

donde: (n-1)Y/n = m = Exponente politrépico.

El exponente politr6pico m puede ser calculado
a partir de la relacifn de calores especificos
(k) y empleando la eficiencia politr6pica de -

la siguiente manera:

1 k-1
(—)
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n = M c e e e e . .63.8")

Conociendo el volumen de gas a manejar.; se pue

1

de determinar r&pidamente la eficiencia politré

pica de la Figura 3.3 y con el valor de la reig
.cién de calores éspecificos se puede determinar
ficilmente el exponente y la carga politrépica,

- respectivamente,

Es convenieﬁte sefialar que algunos AQtores;toman
un valor promedio del factor de compresibilidad
eﬁtre las.coﬁdiciones dé.entrada y’salida. Un -~
buen factor de correccién para el factor de com-
presibilidad puede determinarse em?leaﬁdo (21 +
Z,)/2 21(23’,

Se puntualiza este aspecto porque el valor del
factor de comﬁresibiliéad incide directamen;e en
la potehcia calculada ya que un aumento o dismi-
nucién del factor de compresibilidad entre las

condiciones de entrada y salida puede aumentar ~-

o disminuir los requerimientos de potencia.

¢

Ecuaciones.que emplean el volumen de gas a las

condiciones de escurrimiento.

La potencia requerida se calcula mediante la si
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~guiente expresifn:

k-1

_ PsxVs x _k x K~ _ 4y ‘
donde:
Pé = Presifn a las condiciones de succifn
o (psia)
Vs = Volumen de gas a condiciones de escurri

'miento (pie3/min)‘

a.—'CaICuIOMdel'901Umeh é,las condiéiones de -

succiﬁn.(Vs) L
vs =‘ w h IO - > > - - .(3‘10)
- fs :
donde: fs = Densidad del gas a las condicio-

nes de succibén (Hh/pieBX

~Otra forma de calcular el volumen a las condi--

ciones de succién: - es la siguiente:

_Q PB _ TS ‘
Vs 1430 * 55 * T8 X 28 . .« . . . . (3.11)
donde : , ‘
Vs = Volumen de gas a las condiciones de

succién (pie3/min).

PB

i

Presién a las condiciones estandar

(14.73 psia)
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PS = Preéién.a las condiciones de sucéién
(psia)

Q = Volumen de gas a condiciones estédndar
(PCD)

TB = Temperatufa a las condiciones estin-
,Adat‘(520°R)
TSi= Temperatura éylas condiciones de suc
¢ibn (°R)
st=.Fa¢for de compresibilidad a las;con-'
| diciéhes de succién. l

c.- Ecuaciones que emplean el volumen de gas a las

condiciones est&ndar.

~

Este gfupo de ecuaciones son las mésAempleadas
por su simplicidad y rapidéz de c&lculo. Los

requerimientps'dé potencia puedenvser obtenidos
por cualquiera de las 3 ecuaciones que se pre-

Y .
sentan y en donde el gasto se expresa en MMPCD:

= -k
\hp = 0f005836 X Qx PBx TS x Zs x =T X

k-1
Tk ‘ ¥
( Rc - 1) e e e e e e e e e e 13.12)
- o ' Zs k-1
o , k_ (R koo
.hp4- 0.08531 x Q x Ts x p—\ ' C
‘ .. .(3.13)




123.

k-1
hp = 44.5 x Q X»E.-:!{—fx (RC = =10 .. .(3.14)

3.2.2, Ejemplo de Aplicacién

Se requiere conocer‘los requerimientos de poten-
o cia para comprimir el gas que sale de un separa-
~dor operado con una presibn dé 715 psia vy a una
temperatura de 60°F la presifn requerida de des;
carga para satisfacer las velocidades de transpor
te es de 2515 psia. La composicién de la mezcla
de gas que se obtuvo de un‘anélisis a las condi-
ciones de succibn y otros datos de interés se

listan a continuacién:

DATOS:

Presibn de succién = 715 psia

Presifn de descarga = 2515Apsia

Presién base = 14.73 psia
Temp. de succibn = 60°F

Temp. ambiente = 95°F

Temp. base = 60°F
Volumen de gas = 60 MMPCD
Cafda de presifn en

la tuberfa de suc-

cidn ‘ - = 5 psi-

Caida de presidn en
la tuberia de des- :
carga i .= 5 psi
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Composicifn del Gas

Componente "% Mol,
co, o 1.24.
N, 0.50
CH, .91.53
C,H, 5.00
CaHg “1.21
iC Hqy 0.}2
nC,H, 0.10
iCcH, , 0.20
nCSH12 0.10
C6H14 Trazas
Total ©100.00

124,
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]
1.0.- C&lculo de las propiedades fisicas y termodin&micas
1.1. CSlculo del peso molecular de la mezcla de gas (PM)
Este pafametro se obtiene siguiendo el procedimien
to siguiente: .
(1) ( 2) (3) (4) (5 (6) (1)
ﬁ‘ Comp.: $ Mol Frac. Mol} | PM(6) MCP(G) . MCp. x Comp.| Pm x Comp.
~ a 60°F (5) xC3) . (4) x(3)
co, 1.24 0.0124 | 44.010| 8.76 0.109 0.546
N, 0.50 0.0050 28.13 6.95 | 0.035 ‘ 0.140
cH, | 91.53 0.9153 | 16.043| 8.46 7.743 114.684
C,H¢ 5.00 0.0500 | 30.070| 12.32 0.616 - 1.504
CyHg 1.21 0.0121 | 44.097| 17.13 0.207 0.534
r, iC,H 0.12 0.0012 58.124 22.5b 0.027 0.070
nC,H, 0.10 0.0010 58.124 22.71 0.023 0.058
iCgH, :0.20 0.0020 | 72.151 27.61 0.055 0.144
nCcH,, 0.10 0.0010 72.151| 28.01 0.028 0.072
C6H14 Trazas - - - - ' -
Total | 100.00 1.0000 - - 8.843 : 17.752
De donde:

PM = 17.752 Lb/Lb-Mol

'1.2.- C4lculo de la densidad relativa (SG)

Es- la relécién del peso molecular de la mezcla de gas entre el
peso molecular del aire (PMa = 28.964).

- PM . . . . . - . - - . . Y 0(3015)
SG “PMa :
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Substituyendo valores en la éxprésién(B.lS)"

_17.752
56 =78.964

. 5G = 0.613

1.3.- Célculo del factor de compresibilidad (2)

Existen métodos qraficés y'analiticbs (empieando-
‘ cbrrelaciones)~para<determ1nar este parémetrpf -
Para prop6sitos de este trabajo se empléaré la -

ecuacién publicada por la Canadian National Gas

Association (23}
z = L - (3.16)
— 1.785%x8G ° . ¢ e
(344 400 x P) x 10
( —3.825 +
T
Donde: 2 = Factor de compresibilidad
P = Presién absoluta (psia)
T = Temperatura absoluta (°R)
SG = Densidad relativa de la mezcla de gas

. a.- Para las condiciones de succién.

V'Substituyendo los'datoé a las condiciénéé de'succién

en la exprésién(3.16) -

715 psia  SG

]

Ps

I

0.613

il
Il

Ts 520:‘R A‘-‘ Zs 0.889



b.- Para las condiciones de descarga

Substituyendo los datos a las condiciones de

descarga en la expresiSn(3.16)

P, = 2515 psia ' SG = 0.613
T, = 520 °R
Z, = 0.695

c.- Valor promedio del factor de compreéibilfdad,(Zm)

El valor promedio puedefser obtenido aplicando

la siguiente ecuacién:

Substituyendo valores:

Zm = 0,891

1.4.- Clculo de la densidad del gas (f)

a.- La densidad de la mezcla de gas a las condicio
nes de succién puede ser calculada utilizando.
la siguiente expresifn:

rs = PMX PS - - - - o - - - 0(3.18)
Rx Ts x Is
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donde: Ps Densidad de la mézclé de gas a --
| las dondiciohés‘de‘succidn(l;l;h/pie:’)~
PM-= Peso mclecuiar de la mezcla de gas
Ps = Presién a las condiciones de suc--

. ¢cién (psia)

Temperatura.a las condiciones de -

Ts =
succién (°R)’
R = Constante universal de los gases,

{para eﬁec@soe$1q.?3 psia-pig3/Lb~

v

mol~6R).

-

Substituyendo valores en la ecuacién (3.18)

fo = 11.752 x 715
' 10.73 x 520 0,889

It

2.559 L¥m/pie’

P

b.- La densidad de la mezcla a las condiciones es-

tandard puede ser obtenida a partir de:

P= fatrex 86 . . . . . . . ..(3.19)
Substituyendo valores en la expresifn(3.19)

f=0.0763 x 0.613

f=0.047 Lbm/pied
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'1.5.- C&lculo de la relacibn de calores espebificos‘(k)

La relacién de calores eépecificos se define como
el cociente que resulta de dividir el calor espe-
cifico a presidn;constante {Cp) entre el calor es

pecifico a volumen constante (Cv), de donde:

_C
k ~_é.§_ . . - L3 ;o » . » . - 0(3020)

En los cdlculos de comprésiénAse emplea con mis -
frecuencia la capacidad calorifica molaé para; --
estimar r&pidamente el valor‘de k, la cudl se ob--
tiene multiplicando el calor especificq‘a presién

o volumen constante por el peso molecular de la -

mezcla de gas tal que:

MCp = MCv + 1.987(®)
MCv = Mcp - 1.987(6)

como:

- Cp _ MCp _ MCp ,
kK oy MCv.  MCp - 1.987 ° -° .(3721)

" Substituyendo valores en la ecuacién anterior:

k = . 8.843
8.843 - 1.987

k = 1.290
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. 2.0.- C&lculo de las condicionespde compresién

2.1.-

"

2.3.~

2.4.“‘

Cdlculo de la relacién de compresién (Rc)

Substituyendo datos en 1a‘ecuaci6n(3.3)se -

obtiene:
Re = 2515 t 5
Rc = 3.549

Cdlculo de la presién media (Pm)

.

"Reemplazando los datos del problema en la -

ecuacién (3.2) se tiene:

2

Pm =—3— (715 + 2515 - J15 x 2515

715+ 2515)

Pm

il

1782.183 psia

Célculo de la temperatura de descarga (TD)

_ 1.29-1
TD = 520((3.549)I77g———)
TD = 691.3 °R (231.3 °F)

Cdlculo de la Temperatura media (Tm)

La temperatura media puede calcularse me--
diante un promedio aritmético o empleando

la siguiente ecuacién:
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: ’ Ts TD
Tm = K ( TS + TD - W ) . . . 0(3022)

D

wi N

"Reemplazando valores se obtiene

Tm = 609.7 °R (149.7 °F)

'3.0.- C&lculo de los requerimientos de potencia (hp)

Empleando el primer grupo de ecuaciones de -
los tres mencionados anteriormente yAqhe uti
lizan conceptos de flujo mdsico y carga se -

tiene: ’

3.1. Cdlculo del flujo mésico (W)
Substituyendo valores en la egpresién (3.7}

60 x 10% x 0.047

W= 1320

W = 1958.3 Lb/min.

3.2, C4lculo de la carga (H)

Empleando valores a las condiciones de suc-

ci6én en la expresidén(3.8)"

. _ 0.889 x 1545 x 520 x 1.29 23l g,
H 17.7532 1759my X(3-5497029 7Y

H = 58959 (Lb-pie/lb)
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3.3.- C&lculo de la potencia teb6rica (hp)

Substituyendo los valores del flujo mésico
y carga en la expresién(B;Gi‘se obtiene la
potencia te6rica de la siguiente manera:

1958,3 x 58959.
33000

hp

hp = 3499

’

3.4. C&léuio de la potencia él freno (Bhp) '

Empleando la eficiencia recomendada por ¢«

(23)

alquioos sutores: (E = 0.73) y substitu-

yendo valores en la ecuacibni3.5)} se tiene '

3499
Bhp =575
Bhp = 4665

Empleando los tres grupos de écuaciones‘se~A,
falados anteriormente, para las mismas con- -
diciones del problema, y‘vafiando Ginicamen-
te la relacién de compresién, se obtuvo el
siguiente cuaaro comparativo de resultados

(Tabla 3.1)
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Tabla 3.1. Potencia tefrica obtenida para
relaciones de compresién de 1.1
a 4.0, empleando diferentes -

ecuaciones

Ecuaciones  empleadas : S
RC (3.6) (3.9) (3.12) (3.13) [ (3.14) TD

Potencia tebrica (hp) °F
1.1 230 230 230 228 257 71
1.2 444 445 444 440 - 497 82
1.3 645 646 644 638 722 92
1.4 835 835 833 824 933 161
1.5 1014 1014 1012 1000 | 1133. 110
2.0 | 1791 1792 1788 | 17617 | 2003 7 148
2.5 2429 2430 - 2426 2381 2717 179
3.0 2975 2976 2971 2909 3327 206
3.5 3455 3456 3450 3371 3863 229
4.0 3884 3885 3878 3783 4343 250

De la Tabla 3.1 se hacen las siguientes observaciones:

a.- Para las condiciones del problema, empleando las -

ecuaciones(3.6}¢3.9}¢3.12)y(3.13),se obtuvieron re
sultados muy parecidos con muy poco mdrgen dé error
para cualquier cambio en la relacién de compresi®n,
lo cual, sugie,re,‘ qué éuéae emplearse cualquiera -

de ellas.

b.- La ecuacién (3.14), es bastante fitil por su simplici-
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dad de c&lculo para obtener valéres estimativos de
de los hp requeridos. No es conveniente utilizarla,
si se necesita conocer con cierto grado de preci--
sién los requerimientos de potencia ya que tiende
a sobrecalcular los Hp al aumentar los valores de
relacién de comp:esién por encima de 1.5,como se -

observa en la Tabla 3.1.

REQUERIMIENTOS DE POTENCIA PARA BOMBAS

Para determinar la potencia requerida para transferir

-

cierto volumen de liquido y elegir apropiadamente el
tipo y tamafio de bomba, se requiere conocer la siguien

te iqformacién basica(s)s

A.~ Caracteristicas del liquido

Las caracteristicas m&s importantes son:

a.- Tipo de liquido a manejar

b.~- Temperatura de bombeo

c.- Densidad relativa del liquido a 1la temperatufa
de bombeo.

d.- Elementos corrosivos presentes y caracterfisti-
cas. |

e.~- Presifn de vapor del liquido a la temperatura

de bombeo.
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Ritmo de bombeo deseado a la temperatura de bombeo

en galones por minuto o barriles por dia.

Condiciones requeridas de presién.

a.- Presi6bn de descarga (Pd)
b.~- Presién de succibén (Ps)

c.- Presibn diferencial en psi o en pies de carga

©2.31 AP

pie de carga = SG

e o . +£3.23)

4
4

d.=- Alternativas o condiciones futuras de carga -
para bomba. .
e.- Operacibn en serie o en paralelo con otras uni

dades de bombeo.

Carga neta positiva de succién disponible CNPSHA=

Net. Positive Suction Pressure Available)

La informacién bdsica detallada en los puntos A, -
B y C .es. bastante explicit& Y no requiere mayo-
res comentarios, sin embargo, el punto D es un con

cepto muy importante y conviene puntualizarlo --

- porque incide directamente en el rendimiento y vi-

da Gtil de las unidades de bombeo.

Carga neta positiva de succifn C(NPSH)

Existen dos tipos de cargas netas positivas de succibdn

y conviene diferenciarlos para asimilar con la mayor
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claridad posible este conceptd, ya que es un factor

critico en la seleccitn de las unidades de bombeo.

a.- Carga neta positiva de succibn requerida (NPSHR)

Las compaififas manufactureras de bémbas son las -

que determinan mediante pruebas, la carga neta -

positiva que requiere cada unidad para satisfécer
sus condiciones de operacién. De esta manera el -
NPSHR no es calculado o .esgpecificado por el usua
rio, sino que es dado por las compaﬁiaé fabricag
tes y est8 relacionado con el disefio y tamafio de
de la bomba, vilvulas, relacién de &reas de valvu

la al vi&stago, caracteristicas del resorte de la

vdlvula, etc.

b.- Carga neta positiva de succibn disponible (NPSHA)

Este tipo de carga es ié calculada y especificada
por el usuario y su valor siempre debe exceder, -
por segutidad, a la carga minima requerida por la
bomba (NPSHA:zNPSHR).‘ Este mirgen de seguridad -

permite eliminar los problemas de cavitacién.

La cavitaci6n se forma cuando el liquido libera pe
‘quenas burbujas de gas provocando una disminucibn
de la capacidad de bombeo, vibraciones, eficien--

cias muy bajas y en casos criticos puede ocasio--
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nar la destruccifn misma de la bomba.

3.3.1.- METODO DE CALCULO.

En la industria petrolefa, tanto las bombas réciprg
cantes como las centrifugas son ampliamente utiliza
das, pero para propbsitos del presente t;abajo se =~
discutiri mds ampliamente el caso de las reciprocan’
tes. Para cumplir con este prop&sito conviené divi- -

dir esta seccifn en dos partes:

1.~ Consideraciones del sistema de succién

2.~ Requerimientos de potencia

. 1.- Consideraciones del sistema de succién.

El diséﬁo del sistema de succifn para -las bombas re
ciprocantes requiere reunir muchas condiciones para
obtener una operacién satisfactoria.
Un disefio apropiado de este sistema, permite obte--
ner una adecuada presifn de'liquido para compenéar
tecdas las pérdidas que se presenten en las tube:ias
y conexiones y minimizar lqs efectos de aceleracién
del 1fquido'2®) . '

El sistema de succién puede estar asociado a tanques

de alimentaci®én abiertos o cerrados.

En las Piguras 3.4 y 3.5 del  anexo§;st pueden obser-

var con bastante detalle la resisteﬁcia, pérdidas,
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inercia y tipbslde instalacién de la -

sistemas abiertos y cerrados respecti-

la carga'estética minima en la succién

{hsmin) .

¢

Sistemas abiertos con la succién elevada.

Si

Pa - Is>(NPSHR + Pv + hf + ha)

la elevacién es posiblé y. 1la mfxima elevacién de -

la succién

Ismdx
donde:
Isméx
- Is
hf
ha
Pv
Pa
NPSHR

debe ser:

]

Pa - (NPSHR + Pv + hf + ha + Is)..(3.24)

= Mdxima elevacibn de la succién (pies)

= Elevacifbn estdtica de la succién (pies)

= Pérdidas friccionales en la suéciﬁn
(pies)

= Carga de aceleracién (éies)

= Presifn de vapor absoluta del liquido
a la temperatura de bombeo (pies)

= Presibn atsmosférica absoluta disponi-
ble en el lugar (pies)

= Carga neta positiva de succién reque-

rida (pies).
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Sistemas abiertos.con la succifén por debajo del

nivel del lfquido.

Si:

Pa <(NPSHR + Pv + hf + ha)

la elevacibn es imposible, luego la mfnima carga |

est&tica deksucciGn serf:

hsmin. = (NPSHR + Pv + hf + ha) - Pa . . .(3.25)

!
[ 4

donde: hsmin = Minima carga estftica 'de succién

(pies)

Sistemas cerrados con lfquido saturadé:
hsmin = ha + hf + NPSHR . . . . . . .(3.26)

C4lculo de la cardga neta positiva de succibn dis-

ponible. (NPSHA)

Reco.r dando que el NPSHA debe ser siempre mayor -
L Y .

o igual que el NPSHR para evitar los problemas de
cavitacién, se puede calcular de la siguiente ma-

nera:

Sistemas abiertos con la succi®n elevada. .

NPSHA = Pa - (Pv + hf + ha + Is)) . . . . .(3.27)
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donde: -
NPSHA = Ca#ga neta positiva disponible en

la succi6n (pies)

‘Sistemas abiertos con la succién por debajo del ni-

vel del 1IQuido.

NPSHA = (hs + Pa) - (Pv + hf + ha)....(3.28)

Sistemas cerrados ‘ . : .

NPSHA = hs ~ (ha+t hfl . . . . . . . . ¢3.29)

2.0.~ Requerimientos de potencia (hp)
La potencia tefrica requerida para mover cierta canti-
'dad de 1lfquido contra una determinada carga es medida
en unidades de potencia hidrdulica y se expresa por -

medio de las siguientes ecuaciones(s):

_Qx hx SGL -
hp 3960 L] . > - » » L * - - ‘3.30)

' P. P,
. _Qx (D ="8)
P =——171% .

I & I 53

’Donde:

hp = Potencia . hidr&ulica tebrica.
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h = Carga total en pies.

Q = Capacidad de la bomba (gpm)
Py = Presi6n de descarga (psi)
PS = Presifn de succibn (psi)

SGL = Densidad relativa del lfquido

La potencia al freno se puede determinar dividiendo -
la potencia teérica obtenida enﬁré la eficiencia de -~
¢29) recomienda em--

plear una eficiencia de 90 % para cualquier unidad de

bombeo nueva.

-

Las eficiencias varfan de unéé a otras bombas, y de-

penden del tipo de bomba y del tipo de fluldo-a trans
portar, si no -estd manejando fluido visdoso, los valo
res de diseno, razonables, de eficiencia son de 80% -

para bombas reciprocantes y de 75% para bombas centri
(29)

.fugas . -El valor de la eficiencia del equipo se -

puede obtener con m&s exactitud después de que se ha
iniciado y estabilizado la operacifn de una estacibn

de bombeo.

. Tomando en consideracifn estos aspectos, las ecuacio-

nes que se emplean para calcular la potencia al freno,

son las siguientes:

_ 0 x h x 8SGL
bhp = 5960 x E . e e e v s .(3732)
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QX(P‘D:PS) ..‘.....(3.33)
1715 x E '

donde;

bhp = Potencia requerida.al freno
E = Eficiencia de la bomba (fraccién deci-

mal)
3.3.2.~- EJEMPLO DE APLICACION

Problema 1.0

Uﬁa bomba reciprocanfe triplex de 2 1/4" y 4" es
operada a 350 rpm (n) para manejar 69 gpm de agua
a 180°F. La unidad se encuent@ instalada a una altu-
ra de 5000 pies por encima del nivel del mar. Ei
sistema de succidn estd constituide por una tube-
ria de 30 pies de longitud y 3 pg.'de didmetro f
est8 conectado en la parte inferior del nivel de

lfquido de un tanque abierto.

El NPSHR dado por la comparnfa fabricante para é&sta
bomba es de 16.7 psi. Hallar la minima carga estd

tica requerida. (viscosidad del agua = 0.35 cp)

Solucidn:

a.- C8lculo del NPSHR en pies de carga.

P x 2.31
SGL

NPSHR =
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Para una temperatura de 180°F la densidad relativa

del agua es:

SGL = 0.971

Substituyendo datos en la expresion’anterior

NPSR =

NPSHR = 39,73 pies

b.- Cdlculo de la presibn atmosférica. (Pa)

Pa = pan - P2 XD (334
donde:;
Pa = Presifn atmosférica al nivel de réfereh-
cia (psia) -
Pan = Presibn atmosférica a nivel del mar (psia)
fa = Densidad del aire (0.0765Lbm/pie’)
h =

Nivel de referencia (pies)
Substituyendo datos en la expresién(3.34)

0.0765 x 5000

14.73 - T47

Pa

fl

Pa = 12.07 psia

12.07 x 635%%"

fl

Pa
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Pa = 28,71 pies

c.- Célculo de las cafdas de presi6én por friccién

en la‘succién (hf)v

o NRe = 50.6 —a;gl- ¢ e e e e “3f35}

N = 50.6 x 69 x 60.59
Re 3 x 0.35 '

N

Re 201417

Empleando el diagrama de Moody para el valor -

obtenido se obtiene:

£f = 0.019

c.2.- Célculo de la cafda de presiébn (hf)

Como Npoo ©s mayor de 2000 (NRé:>20001<el flu-
jo es turbulento por tanto se aplicard la si-

guiente ecuacién:

_0.0216 x £ x P x 0° | psi

hf = ds - Tﬁ'ﬁ_pies) ..(3.36)

Substituyendo datos en la expresién anterior:

he = 0.0216 x 0.019 x 60.19 x (69)>
(3)°

hf = 0.49 (psi/ 100 pies)
hf = 0.49 x 0.30

hg = 0.15 psi
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_ 2.31
hf = 0.15 x 971
hf = 0.36 pies

d.- Cdlculo de la presién de vapor (Pv)

La presibn de vapor del agua a 180°F es:

Pv = 7.51 psia
Luego:

PV = 7.51 X goper

Pv = 17.87 pies

e.- Cdlculo de la carga por aceleracién (ha)

La carga requerida para acelerar una columna de
flufdo depende de la lohgitud de la linea de -
succibn, la velocidad promedio en la lfnea, la

velocidad de la bomba y del tipo de bamba.

- La carga por aceleracién puede calcularse em--

pleando la siguiente expresién(ze)g
_ LVNC ' ,
ha —""'E'é""“‘ . . . » . . 3 L] - . . . 0(3037)
= Carga por aceleracibn (pies)

Donde: ha

L = Longitud de la lfinea de succién

(pies)
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V = Velocidad en la linea de succidn
(pie/seg) .

n = Velocidad de la bomba (rpm) ‘

g = Aceleracién de la gravedad (32.2'pie/segz)

k = Factor que representa el reciproco de

la carga tefrica por aceleracién.

k

1.4 para agﬁa (a temperatura alta)

k

]

2.5 para aceite (a temperatura alta)

¢ = Constante que depende del tipo,L de bom-

ba.

¢ = 0.200 (bombas doplex de simple --
accibn)

c =.0.115 (bombas diplex de doble -

accién

c = 0.066 (bombas triplex de simpie o
dobie accién)

c = 0,040 (bombas quintuplex de simple
o doble acciéﬁ)

c = 0.028 (bombas séxtuplex de simple
o doble accifn)

c= 0.022 (bombas nénuplex de simple o

doble accibn.
Substituyendo datos en la ecuacién(3.37)

30 x 3.14 x 350 x 0.066

ha = 1.4 x 32.2
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ha = 48,27 pies

f.- Cdlculo de mfnima carga estdtica requerida (hmin)

Finalmente, substituyendo todos los valores obténi

dos en la expresién(3.25.):

hsmin = (NPSHR + Pv + hf + ha) - Ppa
hsmin = (39,73 + 17.87 + 0.36 + 48.27) - 28.71
hsmin = 77.52 pies.

Suponiendo que la carga estitica @ 4ua se diﬁspone
fhs) es de 80 pies, da cual, debe ser mayor que
la carga est&tica mfnima requerida (hsmin), se -
Puede calcular la carga neta positiva disponible
a las condiciones de succién (NPSHA), Empleando

la ecuacién(3.28)de la siguiente manera:

(hs + Pa) - (Pv + hf + ha).

NPSHA =
NPSHA = (80.0 + 28.71) ~-(17.87 + 0.36 + 48.27)
NPSHA = 42.21 pies

De donde se observa que NPSHA > NPSHR (42.21
39.8 pies), por tanto, taje estas condiciones, -

se evitaran futuros problemas de cavitacién.
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» !
Problema 2.0 o .
Para las condiciones del problema anteriof, cal-
cular la potencia_reQuerida para bombear 69 gpm
contra una presién de descarga de 1000 psia. Con
) sidere nueva la unidad de bombeo.
%

Solucibn:

a.- Cdlculo. de la presifn de succién (Ps)

De la Figura 3.4 y las condiciones del problg
ma anterior; la presiftn en la linea de suécién“

; se determina de la siguiente manera:

“ SGL
Ps = (Pa + hs - hf) x 3310 ot .(3.38)
Ps = (28.71 + 80 - 0.36) x 0.971
Ps = 45.5 psia

b.~ C8lculo de la potencia requerida al freno (bhp)

} b.1l.~ Potencia te6rica (hp)

Empleando la expresién(3.31)

Q x (PD - PS)

é hp = 1715
_ 69 x (1000~ 45.5)
hp 1715

hp = 38.4
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b.2.- Potencia al freno (bhp)

Para las condiciones del equipo, se reco-

(6)

mienda tomar una eficiencia de 90%

Luego de la ecuacién(3.33)

bhp =_hg
E
38.4
bhp =590
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DIMENSIONAMIENTO DE LOS ELEMENTOS DE TRANSPORTE

4.1.~ INTRODUCCION

El dimensionamiento de los elementos de transporte en una
baterfa de separacién desde el punto de vista de la ingenierfa

bisica de diseho, comprende tres aspectos fundamentales:.

a.- Dimensionamiento de las tuberias.
b.- Dimensionamiento de las v&lwvulas.

c.- Dimensionamiento de las conexiones generales.

ST

Cada uno de ellos contribuyen en mayor o menor grado a -
las cafdas de presidén que ocurren en las secciones de alimenta-
cibn y descarga del conjunto de dispositivos que componen las -

baterias de separacién de los campos petroleros.

"Muchas correlaciones y f8rmulas empfricas han sido propues
tas para la solucibn del problema de flujo de fluidos en tuberfas,
v&lvulas y conexiones. La mayorifia de ellas preséntan grandes li-
mitaciones y son aplicables tinicamente cuando las condiciones del
problema se aproximan a las condiciones particulares para las cua
les fueron derivadas. El andlisis de tales correlaciones salen
del alcance de este capfitulo, ya que el prop6sito principal es «.
presentar las f6rmulas o correlaciones mis empleadas~y las que -
mejorAse ajustan a las condiciones de cada problema y a las nece-

sidades de campo.

Las baterfas de separacifn de los campos petroleros compren
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den cuatro sistemas principales de proceso y conviene puntuali--
zarlos para entender mejor la naturaleza del flujo de fluidos en

cada uno de ellos.

Los sistemas principales son:

1.- Sistema de Recolecci6n
2.- Sistema de Separacibén y Medicién
3.- Sistema de Almacenamiento

4.~ Sistema de transferencia

El sistema de recoleccifn estd constituido‘generalmente -
por un colector o mdltiple de recoleccibén y es el punto de con--
vergencia de las lfneas de escurrimiento de los pozos producto-
res del campo en explotacién. Las lineas de recoleccifn transpor-

tan los flufdos del pozo bajo condiciones de flﬁjo multifdsico.

El flujo multifisico en tuberias se define(BO)

como el mo-
vimiento concurrente de gases y liquidos éh“ﬂxma”kﬁxe. El flujo
puede ir en cualquier direccién y bajo diferentes combinaciones
de patrones de flujo. EIl problema de flujo multifdsico en tube-
rias puede dividirse en varias categorias, pero para éropésitOS'
de disefio de baterias de separacién, el paso de los fluidos del

colector a los separadores representa un problema de flujo multi

fasico horizontal.

En los sistemas de separacién, medicifén, almacenamiento y
transferencia el problema es menos complejo ya. que se manejan -

condiciones de flujo de una sola fase (gases y liquidos) en forma

-
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‘M%F

independiente.

~ Finalmente, casi todas las instalaciones de las baterias'-
ée~separacién, contienen un ndmero considerable de v&lvulas y co
nexiones generales, El conocimiento que se tenga de su resisten-
cia al flujo de fluidos, permite determinar las caracterfsticas

de flujo de un sistema completo de tuberfas.

4,2,.- DIMENSIONAMIENTO DE TUBERIAS.

Existen muchas lfneas de alimentacién y desc;rga en él coEwQV
junto de instalaciones que componen las baterfas de separgﬁ{
cién. El procedimiento de cdlculo éara aigunas de ellas es
bastante similar y tienen muy pocas Qariantes. Las lIneés
de mayor interés desde el punto de vista de disefio son las

siguientes:

a.- Lineas de alimentacién del colector a' los separadores
b.- Lfneas de gas:
b.1.- Lineas de descarga de gas de los separadores

b.2.- Lineas de recoleccibn de gas

c.- Lineas de aceite,.

El dimensionamiento de estas lfneas comprende: los Sigui
entes aspestos:

c.l.- Lineas de descarga de aceite de los separadores
a la lfnea colectora de aceite
5;2.- Linea de recoleccifn de aceite

¢.3.- Linea de aceite del colectorlal tanque de alma-
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cenamiento.
¢.4,- Lineas de alimentacién a las bombas de transfe-

rencia.

4.2.1.- Dimensionamiento de las lfneas de alimentacidn del

‘méltiple de recoleccifbn a los separadores.

Se comentd al principio del capitulo que‘el pasoc -

de los fluidoé del mdltiple de recoleccifn a los
separadores representa un_problema de flujo;multiféx‘
sico horizontal. Para la solucibén de este tipo de
problemas se han deéarroliado-muchas correlaciones
por lo qué resulta bastante diffcil elegir aquellas
que se consideran las mejores. La literaﬁura técni
ca(BO) reporta que las mejores correlaciones para -
todos los rangos de gastos y didmetros de tuberias

(31) (32) y Beggs y Brill(33),

son las de: Dukler , Eaton
por tanto, cualquiera de estas correlaciones pueden
ser (Gtiles para dimensionar el di&metro m&s adecua

do de las lineas de alimentacién a los separadores.

Para dar solucifn a este problema particular se se-

leccion$ la correlaciédn de Eaton(32).

Debido a la pequefia longitud de la lfnea de alimen
tacibn a los separadores, se considera flujo iso--

térmico. Para este tipo de flujo, las propiedades
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de los fluidos dependen principalmente de la pre-
sibén. En este caso el procedimiento de célculo es
por ensaye y error. Se supbne un diimetro y se --
calcula el valor del difmetro con la ecuacién bé&-
sica propuesta por el autor. El procedimiento‘se
repite hasta que el valor supuesto sea igual all-

calculado.

En la Pigura 4.1 del anexoa,ée presenta un diagra
ma de bloques simplificado para comprender con ma

yor facilidad el procedimiento deacalculo.

Ejemplo de aplicacibén

Se desea dimensionar el didmetro de la lfnea de --
alimentacidn a los separadores de grupo para un -
mGltiple de recoleccién de 8 entradas. Se conoce
gue los gastos a manejarse son de 4000 BPD de -
aceite de 50 °API y 100 MMPCD de gas con una tem-
peratura media de 80 °F, La longitud de la linea
es de 50 pies. Los datos adicionales se muestran

a continuacién:

P, = 1050 psia aP

50 psia

0.7

o
i

1000 psia SG
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Solucién:

Para este ejemplo en particular se obtuvo el si-

guiente cuadro de resultados:

Ds A £ De
(pg) (pids?) - (pg)
6  0.196 0.012 0.42
3.53 0.068 0.004 1.18
2.84 0.044 0.004 2.81
2.834 0.044 0.004 - 2.833

De la revisién del cuadro se observa que el valor
del di&metro calculado (Dc) es casi igual al va--
lor supuesto (os), por tanto, puede darse por con

cluido el proceso de c&lculo.

La fase final del disefio implica consultar un catd

logo de tuberias(34)

y seleccionar una que satisfa
ga las condiciones calculadas. Para un di&metro in
terior de 2.833 pulgadas, el m&s préximo en valor

de acuerdo al cat8logo presenta las siguientes ca-

racteristicas:

Di&metro exterior 3.5 pulgadas

I

Didmetro nominal 3.0 pulgadas

Didmetro interior 3.068‘pu1gadas
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TIdentificacién = Schedule No. 40, STD.

4.2.2.- Dimensionamiento de las 1fneas de gas.

En la industria petrolera existen muchas ecuaciones
para calcular el flujo de gas en tuberfas; sin em--
bargo, dos de ellas son las mds populares o las de

mayor uso: Weymouth y Panhandle.

La ecuacién de Panhandle es ampllamente utlllzada -
para problemas de altas presiones y difmetros de tu

berfa mayores de 12 pulgadas.

La ecuacifn de Weymouth es generalmente preferida -
para tuberfas de pequefio difmetro (D << 12 pPg) y ran

gos moderados de presién(BG).

Normalmente las lineas de gas en una baterfa de se-
paracién son menofes de 12 pulgadas por lo que re-
sulta m4s conveniente emplear la ecuacién de Weymouth,
Esta ecuacién se deriva mediante un balance de ener-
gia entre dos puntos. En el caso de flujo horizon--
tal, los puntos estd&n a la misma elevacibn. Las Qu-
posiciones que se efectflan en esta situacién de flu

jo son las siguientes(ls):

1.- El cambio de energfa cinética es despreciable

'y puede ser tomada como cero.




157,

2.- E1 flujo es régimen permanente e isotérmico.

3.- El1 flujo es horizontal.

4.- No existe trénsferencia de calor del gas a --
los alrededores © vicéversa.

5.- No hay trabajo proporcionado por el gas duran

te el flujo.

Con estas suposiciones,del balance de energfa se
obtuvo la siguiente ecuacibn en la que se conside

ra el di&metroc en pulgadas y la longitud en millas:

Ts : P12-P22)

_ 5 .5
Qgcs = 3.23 Ps (SWL D ) Cerre W(4.1)

Weymouth propuso évaluar el factor de friccibn (f)

en funcién del didmetro de la siguiente manera:

g=o0.032/0Y3 . ... ... ... 4.2

Substituyendo el valor del factor de friccién en

la ecuacién(4.1})

rs (P12 - P2?) p 183 0.5, (.3
ps (G TF L g

Qgcs = 433.5

Donde: ’
Qgcs = Gasto de gas a Psqy Ts (pieB/dIa)
D = Di&metro interior (pulgadas)
L = Longitud de la 1lfnea (millas)
PlV= Presién de entrada (psia)"
P, = Presibn de salida (psia)
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Ps = Presifn atmosférica o b&sica (psia)
Ts = Temperatura atmosférica o b&sica (°R)
Ty = Temperatura de flujo . (°R)

SG = Densidad relativa del gas (aire = 1.0)

i

]
I

Factor de compresibilidad a las condicio-

nes medias de presifn y temperatura.

De estavmanera, la expresién(4.3),es una forma de
la ecuacitn de Weymouth expresada en unidaaes dé
campo que permitird dimensionar adecuadamente el
didmetro de las lineas de gas de una baterfa de -

separacién.

-

Dimensionamiento de las lfneas de aceite

Para dimensionar las lfneas de aceite de una bate-
rfa de separacién{ generalmente se emplea la ecua-
cidn de Darcy-Weisbach. Esta ecuacifn se deriva ha
ciendo ﬁso del principio de la conéervacién de 1la
energlia. Este principio establece gye, para flujo

en régimen permanente, la energfia que entra al sis

tema es igual a la que sale.

Las suposiciones que se efect@lan en esta situacién

de flujo son las siguientes:

1.- El1 cambio de energfa cinética es despreciable

y puede ser tomada como cero.
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2.- El flujo es ré€gimen permanente e isotérmico -
3.- E1 flujo es horizontal y el difmetro constan-
te.

4.- No existe transferencia de calor del liquido

a los alrededores o viceversa.
5.- No se efectdia trabajo mecdnico.

6.- Se considera la caida de presiéh ;bsitna.en la

‘direccién de flujo.

Con estas suposiciones, del balance de energia se llega a

la siguiente expresifn:

2
dp _£fv
a—% —'-2—g;a—— * - . - L3 . . - - - . - L4 0(4'4)

La expresibn 4.4 es conocida como ecuacién de Darcy-weisbach
y tiene una aplicacién extensa en el campo de la mec&nica

de flufdos.

Tomando unidades de campo y expreéando la écuacién(4.4)en

términos de cafda de presibn:

o 2 '
AP = 0.000216 ﬁ'—;& e e e e e e . . (4.5)
D
Donde: AP = calda de presibén (psi)
f = Factor de friccibn
" L = Longitud de tubefia (pies)
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El factor de

rugosidad de

El nimero de

NRe

Donde: NRe

=

CALCULO DEL FACTOR
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Gasto de liquido (gal/min)
Didmetro interior (pulgadas)

Densidad del lfguido (me/pie3)

friccién (£) de la ecuacibn(4.5),depende de la

la tuberfa (&) y del nGmero de Reynolds (NRe)’

Reynolds (NRe) se define como:

=s0.6 2L . ... ... ... . ae)
D Mo X

[

Ndmero de Reynolds

Gasto del flufdo (gpm)

i

Densidad del flufdo (me/pie3) ‘

Didmetro interior de la tuberfa (pg)

il

]

Viscosidad del flufdo (cp)

DE FRICCION (f)

Para calcular el valor de f, se hace necesario determinar

el régimen de flujo. En tuberfas, los flufdos pueden moverse ba-

jo condiciones de flujo laminar o turbulento (la ecuacifn de Darcy

es vilida para flujo laminar o turbulento de cualgquier lfquido -

en una tuberfa).

El flujo laminar ocurre cuando las partfculas del flufdo

se mueven en lineas rectas, paralelas al eje.del conducto

(37)

A velocidades mayores, las partfculas se mueven de una manera cab
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tica formando v6rtices y remolinos, en este caso, el flujo es -

.turbulento.

Reynolds establecif experimentalmente un pardmetro para de
terminar el'régimen de flujo en tuberfas (ecuacibn (4.6)). A este
paridmetro se le conoce como Ntmero de Reynolds (NRe). El flujo
laminar se presenta cuando NRe << 2000 y el flujo turbulento pa

ra NRe > 4000,

Para flujo laminar de una sola fase, el factor de fricoién
depende exclusivamente del nGmero de Reynolds, y estd dado por:
f= ““—6_;%— » . - L] . . . - . » . . 0(407)
NRe '

Para flujo turbulento existen muchas correlaciones, las --
cudles fueron obtenidas mediante pruebas experimentales. La mis
comunmente empleada es la ecuacifén de Colebrook y White, cuya so
lucién requiere un proceso iterativo.

= 0.5,-2
f=(-21log ( €/3.71 D + 2.51/NRe(f) ) T, .(4.8)
Finalmente, Moody prepar$ el diagrama que lleva su nombre,
para determinar el factor de friccibn (f) en tuberfas de rugosi-
dad comercial (Figuras 4.3 y 4.4). Del diagrama de Moody (Figura

4.3) se observa(37):

a). Para NRE <C2300 (flujo laminar), el facfor de friccién

(f) depende éxclusivamente del ndmero de Reynolds.
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b). A partir de NRe = 4000, se inicia la zona de transi--
‘cién, Dentro de esta zona el factor de friccibn (f) -
depende tanto de NRe como de la rugosidad relativa

( €/D).

c). La zona de turbulencia se inicia a diferentes valores
de NRe, dependiendo del valor de . €/D. En esta zona
f es independiente de NRe y varfa finicamente con la

rugosidad relativa ( € /D).

La expresifn (4.5)que es una forma de la ecuacién}§e —
Darcy-Weisbach expresada en unidades de campo, permitird: imen-
sionar adecuadamente el didmetro de cualquier lfinea de aceite -

dentro de las baterias de separacién.

4,3.- DIMENSIONAMIENTO DE VALVULAS

Dentro del conjunto de dispositivos que componen una
bateria de separacibn, existe una gran variedad de
v8lvulas que juegan un papel muy importante en el -

proceso de control automético.

Desde el punto de vista de la ingenierfa b&sica de
disefio, los tipos>de vdlvulas de mayor interés son

los siguientes:

a.- V8lvulas de control

a.l.- vdlvulas de control de nivel
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a.2.- Vdlvulas de control de presién.

b.- V&lvulas de seguridad

Dimensionamiento de las v&lvulas de control

El prop6sito de las v&lvulas de control, es el de --
mantener constante la presién o nivel de fluido (de-
pendiendo del tipo) sin variaciohes sénsibles.

Las vdlvulas de control funcionan como una resisten-
cia variable en una tuberia,{provocando una caida de
presi6n al cambiar las copdiciones de presifn esta--
blecida para el flujo de fluidos y .en él caso de flu
jo laminar, la cafda de presifn se debe generalmente

al efecto de estrangulamiento de la vilvula.

Para dimensionar una v&lvula de control, se debe con
siderar cuidadosamente el efecto de los siguientes

factores(gg):

1.- Datos de flujo:
1.1. Gasto de fluido, midximo y minimo
1.2. Presibn de flujo corriente arriba y corrien
te abajo (para ambos casos de flujé m&ximo
y minimo)

1.3. Temperatura de flujo.

2.- Datos del fluido:




164.

2.1- Tipo de fluido

2.2.- Densidad (relativa, misica y peso molecular}.
2.3.- Viscosidad (lfiquidos)

2.4.- Presi6n de vapor (lfgquidos)
3.- Influencia de la tuberfa:

3.1.~ Presencia de reductores o expansores que

pueden modificar lé velocidad de flujo.

4.~ Influencia del sistema:
4.1.~- Din&mica de control
4.2.- Factores econémicos

4.3.~- Seguridad.

5.~ Tipo de v8lvula - seleccifn basada en la aplica-
cién.
5.1.- Capacidad, orden de magnitud del tamafio.
. -+
5.2.~- Amplitud de rango

5.3.- Resistencia a la corrosi8n o erosién

5.4.- Requerimientos especiales.
6.- Cdlculos de dimensionamiento.i

6.1.- Coeficientes de dimensionamiento proporcio-
nado por las companfas fabricantes.
6.2.- F6rmulas de dimensionamiento, reglas de --

cdlculo y nomogramas.
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7.- Criterios de seleccibn:

Basado en un anilisis de discriminacién por éxi-

tos o0 fracasos.

Si los factores antes mencionados se ﬁanejan con criterio
y habilidad se incrementars el grado de confianza del di-

mensionamiento efectuado.

Casi todas las compafifas fabricantes de v&lvulas de control
proveen reglas de cdlculo y nomogramas para dimensionar --
sus productos. Las cuales, si son utiiizadas con pro-
piedad proporcionaq.resultados répidos y e#actos. Sin em-
: bargo; para efectos précticos y comparativos conviene men~
cionar los métodos de cdlculo analfticos tanto para flufdos

incompresibles como para flufdos compresibles.

FLUIDOS INCOMPRESIBLES.

Los liquidos son fluidos esenciaiménté‘incompresibles. La
ecuacién fundamental que gobierna el comportamiento de este tigo'
de fluidos se deriva haciendo uso del pfincipio de la conserva-

cibn de la energia.

De una manera general, la ecuacifn de trabajo para liqui-

dos se escribe de la siguiente _forma:

qr, = Fp Fp Cv ( AP/SGL)0°5. e e o s e . . . 4.9




o

166.

Donde: q;, = Gasto de liquido (gpm) |

F_ = Factor de correccifén por tuberfa en la vecin-
dad de la v4lvula (pbt.éjemplo;reductorés).

F_ = Factor ae cofreccién por el nimero de Reynolds
(Nké) . |

év1= Coeficiente de la v&lvula

AP = Caida de bresién (ps; )

SG = Densidad relativa del lfquido

FACTOR DE CORRECCION FR

El factor de correccién Fp puede ser determinado de la figu

ra 4.5 que se muestra a continuacién.
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NUMERO DE REYNOLDS Fg
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El NGmero de Reynolds se puede calcular mediante la siguien

te expresifn:

17300 Fd 9L Fp T, cvi) , 1/4 . ’
= = + 1) s e e e . . J(4.10)
V(FPFLCvﬂ . 890 94 _

NRe

Donde: qi = Gasto de ligquido (gpm)
Fd = Factor que relaciona al coeficiente de la v4l-
vﬁla (Cvi) con un di&metro egquivalente para el
I’Nﬁmero de Reynolds. | |
F. = Factor de recuperacidn de presibn

v = Volumen especifico (piéB/me)

D = Difmetro interior de tuberia (pulgadas)

De la Figura 4.5 se puede observar que para valores del -
NGmero de Reynolds mayores de 33000, el factor de correccién FR
es igual a 1.0, consider&ndose flujo turbulenté para'estos valo

(39)

res del NGmero de Reynolds. La ecuacién de flujo para esta

condicién es:

qy = Fp cvi (ap/sGL) O L o o . e .. . .. J8.11)

Si no existen reductores o expansores antes de la vilvula

entonces Fp = 1.0 y:

qp = Cvx(hP/SGL)O'S A IR (4.12)
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Si el valor del Nfmero de Reynolds es menor de 100, el flu
jo es laminar y se puede utilizar la férmula derivada por ISA --

standard(Bg):

a, = 52.3 57 (Fs ¥p N e O £
2 1/3,F... (.2 ‘ '
ps =(EBEL) LR L 6L L L L 14
" LP D .
Donde:
q, = Gasto de liquido (gpm)
AP = Cafda de presibn (psi )
Fs = Factor de flujo laminar
F;p = Caida de presi6n combinada y factores de geo-

metrfa de tuberfa para.el conjunto vdlvulas -
y conexiones.

/a = Viscosidad del liquido (cp)

Si el Ndmero de Reynolds esté éntre 1§0:<:NRe:<:33,0001 el
flujo es de transicifn, es decir, estd entre la regién laminar
y turbulenta. En la 2ona de transicifn se_calcula primeramente
Cvipara flujo turbulento (ecuacién(4.11)), posteriormente se calcu
la Cvipara flujo laminar (ecuacién (4.13)).De la relacién de estos
dos n(meros, se puede establecer la regifn de flujo y‘determinar

el valor de ER.

Si Cvi (turbulento) / Cvi{laminar) << 0.46, entonces se dice

(39)

que el flujo es completamente laminar y se puede emplear di-

rectamente la ecuacifn (4.13),
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- tonces el flujo es de transicién y el valor F
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Si Cw(turbulento)/Cviy(laminar)> 20, entonces el flujo es

(39)

completamente turbulento y se puede utilizar la éguacién -

(4.11. Si la relacién de Cviestd entre los valores anteriores, en

R
de la Tabla 4.1 del anexoByutilizar directamente en la ecuacidn

se puede obtener

(4.9),es decir:

q, = Fg Fp cva (ap/sel) % L L L L L L L (4.9)

FLUIDOS COMPRESIBLES

Debido a que los liquidos sdn,incompresibles su densidad -
permané%e; consténte al pasar'&través dé'lés vélvuias, en cambio,
los gases ée expanden al existir una cafda de presién y por tanto,
disminuye su densidad al pasar por la entrada de la valvulé é la

vena contracta dentro del cuerpo de v&lvula.

La mejor manera de considerar el cambio de densidad en el .
dimensionamiento de las vilvulas, es aplicando un factor de ex--

pansién "Y" a la férmula de los liquidos.

El valor del factor de expansifn "Y" es una funcién de la
relacién de cafda de pieSién a la presifn absoluta de entrada "x"
(x = (Pl - Pz)/Pl) y fue determinada experimentalmente para dife-

rentes tipos de v&lvulas como se muestra en la Figura 4.6.

De la Figura 4.6 se puede observar que todas las curvas --

son lineales y que terminan aproximadamente para un valor minimo

igual a 0.677. Estas curvas son vilidas @nicamente para gases -
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Fig. 4.6 Gr&fica para ?et?rminar el factor de
expansién nyn(39)

diatbmicos , para otro tipo 'de gases requieren un ajuste,
Este ajuste se obtiene multiplicando el valor terminal de X,co
nocido como XT,por el factor de correccibn Fk, el cual es cono

cido como factor de relacidén de calores especificos.

Los valores X¢ v Fk se pueden obtener de las Tablas 4.2 y

4.3 del anexo.B,.

Empleando los factores antes mencionados el factor de ex- .

pansién (Y) se puede calcular empleando la siguiente ecuacifn:

Y

il

1 - 0033 (X/Fk XT) - - 'o - . - - - - » .(4.15)
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Para gases es comGn emplear gasto volumétrico y densidad
relativa en lugar de la densidad. Tomando en cuenta estas consi_
sideraciones y el factor de expansién, la f6rmula para dimensio-

nar las vdlvulas para fluldos combresibles es la siguiente:.

ag = 1360 cvipy ¥ (x/s6 T, 2070 L L L L L L. (4.16)
Donde: gg = Gasto de gas (PieB/hora a.c.s)
P, = Presibn absoluta de entrada (psia)
Y = Factor de expansién “ ' )
X =VRelaci6n’de,lé cafda de p;esién a la presién ab
soluta de entrada
SG = Densidad relativa del gas (aire = 1.0)
Tl = Temperatura absoluta. de entrada (5R) |
Z = Factor de compresibilidad a las condiciones de

entrada Pl,Tl)

La ecuacifn(4.16)no es Gnica, pero permite dimensionar apro

pidadamente cualquier tipo de v&dlvula de control.

Las ecuaciones presentadas tanto para fluidOS incompresi-
bles como compresibles, sirven para determinar primariamente el
valor del éoeficiente de la v4lvula (Cvi)}puesto que los dem&s da
tos qué intervienen en las ecuaciones son conocidos. La fase fi
nal del dimensionamiento consiste en consultar‘uh catélogb.dé[--,
vélvulas proporéionadOs‘por las companias fabricantes y . elegir -

una que tenga un valor de coeficiente de vdlvula (Cvi)igual o 1i
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§
geramente mayor. Finalmente,una vez elegido el valor apropiado' -
se puede recurrir a las mismas ecuaciohes,paré verificar su ca-
- pacidad de manejo con el valor seleccionado.
4.3.2.- Dimensionamiento de las vdlvulas de seguridad.
b
‘La capacidad de cualquier dispositivo de seguridad
depende principalmente de las siguientes variablesféo)
a. Apertura de orificio (A)
b. Densidad relativa del flufdo (SG)
¢. Temperatura de entrada (Ti)
| d. Pactor de compresibilidad (2Z)
F ' e. Coeficiente de la boquilla (€

f. Presifn absoluta de flujo (incluyendo la sobre
presidn disponible) (Pl).

g. Contra presién en el dispositivo de seguridad (P)

Las ecuaciones que se muestran a continuacifén para calcular
la abertura necesaria de una vdlvula de seguridad (4rea de

orificio), fueron propuestos por la A.S.M.E. y A.P.I. y son

las siguientes(40).
LIQUIDOS:
Ao (503 R T REL &
27.2 L (p) 2> |
GASES ‘

_og (st 2)%5

A= 2
T1.175 Vg ¢, P

o"'c . - o'c O.’ . 0(4.18)
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Donde:

A = Area del orificio de la vdlvula (pgz)

QL = Gasto de lfquido (gpm)

S = Densidad relativa del fluido

P = Presifn diferencial (presibn de ajuste-contra--
presién), (psia)

Pl'= Presifn de flujo (presifn de ajuste + sobrepre-
sién disponible + presifn barométrica del lugar),
{psial.

T = Temperatura de entrada (°R)

n‘
]

1 Coeficiente de la onuilla
Lg = Factor de flujo de gas
7 =

Factor de compresibilidad

El coeficiente de la‘boqu;lla (Cl)leg-ﬁna funci6n de la -
relacién de calores especificos del gas (Cp/Cv) ytfué co-
rrelacionada mediante la densidad relativa del gas como se -
muestra en la Figura 4‘.7 del }anéxo.’s. La Figura 4.7 fue --

preparada, utilizando las relaciones anteriores y un coe-

~ficiente de flujo-boquilla de 97.5%,

Cuando el valor de contrapresifén es menor del 20% de la -
presibn de ajuste (o .de calibracién de ia v8lvula de segu
ridad), V¢ y Ly pueden considerarse iguales a 1.0.la Figu
ra 4.8 del anexobpuede emplearse para determinar los valo
res de Vi ¥ Ly de cuaquier dispositivo con presiones de

trabajo mayores de 100 psi.
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Con las Figuras 4.7 y 4.8 y las ecuaciones(4,17)y<4.18}se -

de la v&lvula (A).

' €5puede determinar rdpidamente el valor del &rea de orificio

Los tamafios de orificio de las v&lvulas de seguridad gene-

ralmente son designados por letras como se muestra en la -

Tabla 4.4 inferior:

TABIA 4.4 AREA DE

ORIFICIO DE LAS BOQUILLAS.

Designacién del .
orificio

D . - - L] 0

How 0O w2 X xRN 49 E o ®mmonm

Area del Orificio

(pg?)

- - . . . .0 -

e« ‘s s s LI .

. . - » . . *

0.110
0.196
0.307
0.503
0.785
1.287
1.838
2.853
3.600
4.340

6.380

. » . . L] L 0110050

- - ® * . L4 0160000

»* . - . - - 0260000
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4,3.- DIMENSIONAMIENTO DE LAS CONEXIONES GENERALES

Las conexiones generales pueden clasificarse como bi
furcadores, reductores, expansores.y desviadores. -
Otro tipo de conexiones como: Tees, cruz, codos, etc,

pueden ser llamados conexiones de bifurcacién.

Las conexiones reductoras o expansoras, son aquellas

que cambian el &drea de flujo.

Los otros tipos de conexiones son aquellas gue cam--
bian la direccibn de flujo. Por supuesto, que algunos
otros tipos de conexiones pueden ser combinaciones de

cualquiera de los anteriormente citados.

El dimensionamiento de las conexiones generales, es
un tema de esﬁeqial.interés para la ingenieriavde -
detalle, Aungue estd fuera del alcance del presente
trabajo, conviene mencionarlos porque forman parte

del mdrgen de seguridad que se considera en tod§ -
proceso de planeacifn de la ingenierfa b&sica de di-

seno.

Las publicaciones sobre este tema son numerosas, pero
la més completa es la que se indica en la referencia

34,




CAPITULO © |

DISERO DE UNA BATERIA DE SEPARACION MODULAR

5.1.- INTRODUCCION

.

Los pozos exploratorios(si no presentan problemas emergen-
tes durante el pefiodo de.perforacién),pérmiten eQaluar todos --
los niveles de‘interés cdmercial. De coﬁfirmarse la existencia -
~de hidrocarburos en cantidades comerciéles, sdn declarados descE

bridores de sus respectivos campos.

En ocasiones, para manejar la produccifn de los flufdos ob
tenidos de los primeros pozos, se hacfa necesaria la construccién
de baterlas de separacién prov151onales (debldo a que las opera-
ciones en tierra ofrecen consxderables amplitudes), en tanto se’
desarrollaran completamente los nuevos campos descubiertos y, de
los resultados se 'decidIa la conveniencia de construir instala-

ciones definitivas de produccibn.

Sin embargo, en afnos recientes, esta técnica resulta ser -
poco flexible y funcional tanto operacional como econémicamente

a consecuencia de lo0s Siquientes factoxes :

a.- Los nuevos campos descubiertos por PEMEX en la zona ~--

Sur consisten de formaciones de alta productividad.

b.- Se manejan pozos individuales con una capacidad produc
tiva muy grande (de 20 a 30,000 barriles de aceite por

dia principélmente los de la estructura creiacicé).
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c.~ Es caracteristica propia de estos campos, la fuerte de
clinacién de sus yacimientos en perfodos cortos de ex-

plotacién.

De esta manerayen la zona petrolera del Sur, para el dise
fio de las nuevas baterias de separacién se recomienda el concep-

to de instalacidén de "m&dulos" montados : sobre patines.

El disefio "modular" tiene la ventaja de ser muy flexible,
ya que puede amplisnsfacilmente, mediante la ibstalécién de m&du-
los adicionales. Posteriormente, cuando se iniéié la declinécién
de los yacimientos, permite reducir la capacidad de’manejo.ae las
estaciones al retirar m6dulos, mismos quevpueden ser‘utilizados en

otras localizaciones.

Tomando en cuenta estas consideraciones, para cug@hr con el
objetivo principal de este trabajo, se disefiard una estacién mo--
dular con una capacidad de manejo de 50000 barriles de aceite por

dia con la informacibn preliminér obtenida - del pozo Comoapa‘l-A.

5.2.- CAPACIDAD DE PROCESO DE LA ESTACION MODULAR.

La capacidad de ?roceso de las estaciones modulares a dise
narse en el orden de 50 000 barriles'de’aceite'por dia se,basé en

las pruebas de produccién efectuados al:pozo Comoapa 1-A;

La informacién préliminar obtenida es la siguiente:
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5.2.1. El volumen medidoyde aceite es de 842 m3/dIa (5296 -

BPD) . .
5.2.2. El volumen de gas a producirse,tomando en cﬁen;a la
relacifn gas-aceite reportada de 335 m3/m3 (1881 pie3/>

Bbl), es del orden de 9.96 MMPCD.

5.2.3. La mdxima produccibn de aceite y gas esperada p¢¥ %
pozo de acuerdo-al comportamiento'de los pozoé”éﬁ -
campos ve01nos y una relacién gas aceite promedio -

de 632 m /m (3550 pie /Bbl) es:

10 000 BPD

go
ag

1l

35.5 MMPCD

5.2.4. La informacibn preliminar no reporta presencia de -

agua.

5.2.5. El volumen total de gas a manejarse para los 50 000
barriles de aceite, tomqndo en cuenta la relacién -
gas-aceite del pozo mencionado es del orden de 94.

MMPCD.

5.3.- DISERO DE LA ESTACION MODULAR.

El dimensionamiento de la baterfa de separacién en forma -
modular estd contenldo en el anexol. La explicacién de las prin-
cipales dreas de proceso que se dard a continuacién se basa en -

los diagramas de flujo que se presentan en el anexo.B;
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5.3.1. DETERMINACION DE LAS PRESIONES OPTIMAS DE SEPARACION

Para determinar las presiones Sptimas de separacibn

se empleb el método de optimizacibn de sistemas de

- separacifn en etapas para una mayor recuperacién de
liquidos. La operacifn de sistemas de separacifn ba
jo estas condiciones, permite obtener incrementos -
importantes en los volGmenes de aceite récuperados
.a las condiciones atmosféricas y un mayor grado - de
estabilizaci6én de ambas fases como se mencion® en -

el primer capftulo de este trabajo.

La estacifn modular fué proyectada para efectuar la
separacifn de aceite y gas en cuatro etapas, toman-
do como base el reporte del andlisis PVT de muestras

de fluidos fecuperados del pozo Comoapa 1-A.
Los resultados obtenidos fueron los siguientes:

a. Primera etapa: 1000 psi (1014.7 psia,Separado-
res de alta).

b. Segunda etapa: 200 psi (214.7 psia.Separado-=-

res intermedios).

c. Tercera etapa: 25 psi (39.7 psia, Separadores
de baja).
d. Cuarta etapa: 0 psi (14.7 psia.Tanque de -.

almadehamientoL
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En eéﬁé caso se dejaron cbmo.presiones fijaé: la -

pre#idn de la primera etapa ﬁor razones de entrega

de gas, la presibén atmosférica en la dltima etapa,as{ como
75°F.de temperatura para todas las etapas de se-

paracién, quedando éor optimiZaf las presiones de

las etapas intermedias.

De las figuras 5.1, 5.2 y 5.3 del anekqn,se observa
que los valores minimos de relacifn gas-aceite, fac
tor de volﬁmen de aceite y méximo valor de la-éenqi
dad API del aceite son;

RGAT = 1777 pie’/Bbl

Bob = 2,011 Bbl/Bbl
penssdad = 39.364 °API

I
Valores que correspohden a las presiones 6ptimas de
la segunda y tercefa etapa respectivamente, es de--~

cir:

o
]

214.7 psia

o
I

3 39.7 psia

5.3.2.- AREA DE RECOLECCION

Para satisfacer las necesidades actuales de la esta
cibén modular, se hace necesario disponer de un mtl-

tiple'de recoleccién con un minimo de 8 entradas, -
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considerando una produccién promedio de 6250 BPD

de aceite por pozo.

El dimensionamiento de las lineas de entrada no for
man parte de este trabajo ya que deben ser determi-
nadas mediante un disefio combinado de tuberfas de -

produccibn y lineas de descarga.

Las lineas de salida del mdltiple de recolecciébn --
fueron dimensionados en el apéndicef empleando el méto

do de Eaton y colaboradoresf32)

Los resultados obtenidos fueron los siguientes:

Linea de grupo : 4.5 pulgadas (0.D)

Linea de prueba: 2.875 pulgadas (0.D)

Estos dismetros son suficientes para manejar la pro
duccibn total deseada'(S0,000 BPD de.aceite, 89.9
MMPCD de gas) y la mi&xima produccién esperada por -
pozo (10,000 BPD de aceite, 35.5 MMPCD de gas), res-
pectivamente. Sin embargo, para evitar el uso de re
ducciones con las conexiones del separador y mejo--
rar las condiciones de flujo, se pueden emplear 11~
neas de 6 pulgadas (difmetro nominal) a la salida -
del mdltiple de recoleccién.

AREA DE SEPARACION

Durante las pruebas preliminares del pozo Comoapa =
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1-A no se registr6 presencia de agua, por lo que,
para manejar los fluidos producidos se puede: dis-

poner de separadores convencionales .(dos fases).

Para separar la mezcla gas-aceite del campo Comoapa
se eligieron separadores de disefo horizontal prin-
cipalmente por su mayor capacidad de manejo de 11i--
quido, eficiencia de separacifén y otras ventajas que
ofrecen sobre los de disefio vertical como se expli-
c6. ampliamente en el segundo capitulo de esté tra-

bajo.

El dimensionamiento de los sebaradores se efectud -
[ empleando el mé&todo analitico ya que tanto las ca--

;acteristicas de los flufdos como las condiciones de

operacién difieren bastante de las condiciones espe-

cfficas de operacibén de los métodos graficos,

Del cdlculo efectuado, las caracteristicas y capaci
‘dades de proceso, de acuerdo a las presiones de ope

racién obtenidos son los siguientes:

A. Separadores de Grupo.

A.l.- Prinmera etapa

Tipo : Horizontal - 2 fases
Dimensiones : 72" x 20
:+ 1200 psi

-Presifén m&x. de trabajo




183, -

Presiéﬁ de operacién

‘1aoov psi

Temperatura de operacién : - 75°F

»e

- Cap. de manejo de quuidbs_ :17425'BPD{a;c.sJ

*»

Cap. de manejo de‘gas, . 162 MPCD.

A.2.- Segunda etapa

Tipo ¢+ Horizontal -2 fases

Dimensiones : 72" x 20f
}'Presién méix. de trabajo : 500>psi

Presién de opéfacién : 200 psi

Témperatura de operacién : 75 °F

..

Cap. de manejo de lfquidos 19970 BPD (a.c.s.)

Cap. de manejo de gas: 45,2 MMPCD

A.3. Tercera etapa

Tipo : Horizontal -2 fases
Dimensiones o s 72" x 20!

Presifén méx. de trabajo s+ 125 psi |

Presifn de operacién : 25 psi

Temp. de operacién : 75°F

Cap. de manejo de lfquidos : 20809 Bbl (a.c.s.)

10.9 MMPCD

-Cap. de manejo de gas

B.~ Separadores de Prueba

Los separadores de prueba rednen las mismas ca-
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racterfsticas que los separadores de grupo. Se
dimensionaron de esta manera para dar mayor fun

cionalidad a la estacién modular.

-Las capacidades tanto de los separadores de grupo como los
de prueba fueron determinados,»cqnsiderando un tiempo de -
. . retencifn de dos minutos y una altura de lfquido equivalen

te a 1/3 del difmetro exterior de cada unidad.

Debido a que no se tiene mayor informacién acerca de‘las -
caracteristicas del lfquido producido, se tomS como méxgen
de seguridad’ dos minutos de tiempo de residencia del liqui
do en el separador por si tendiera‘a formar espuma. De con-
firmarse la formacién de espuma, conviene efectuar estu--
dios del grado de estabilidad de la espuma formada, con el
objeto de inyectar reactivos antiespumantéé si f@era nece;
sario o de revisar el dimensionamiento para ver ia posibi-

lidad de anadir un tren de_separacién‘al ya existente.

De acuérdo con el diseno efectuado, las dimensiones de los
separadores de sequnda y tercera etapas resultaron simila-
res a las dimensioneé'de los separadores de primera etapa.
Si bien es cierto que estos separadores (2a. y 3a. etapas)
manejan volimenes inferiores de lIéuido a los de la prime-
ra etapa, no obstante, gque su capacidad nominal de proceso
es mayor debido a las nuevas condiciones de presibn, el -~
didmetro de 72 pg se justifica por el hecho de no encontrég

se en el mercado un didmetro comercial que corresponda al -
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-

valor obtenido en el disefio. Cabe destacar que el,diémétro
comercial mis préximo al calculado es de 60 pg, cuya capa

‘cidad noﬁinal impide manejar los volfimenes requeridos.

Para el volumen total de fluidos a manejarse en la estécidn
modular se hace necesario emplear en‘la seccién‘de grupo -

tres separadores de 72" x 20°! x;1200 psi para lav primera -
etapa, con los cuales, se puede ptocesarI52275 BPD ée acei
te y 486 MMPCD de gas. Tres separadores de 72" x 20! x 500 .
psi para la segﬁnda etapa y otras tres unidades de 72; x 20'

~.

y 125 psi para la tercer etapa de separacifn, respectivamente,

El tren de separadores de brueba'est& sobredimensionado pa--
ra los requerimientos individuales deilos pozos, pero pue-
de. ser muy Gtil. para incrementar hésta-69-700 BPD de -~
aceite y 648 MMPCD de gas la capacidad de proceso .de la es-

tacién modular si fuese necesario.

Finalmente,si los motores tanto de los compresores como de
las bombas son de combustién interna accionados por gas, =
el consumo de combustible es aproximadamente del orden de
1.0 MMPCD para la potencia calculada (Bombas Qg (PCD) = 276
BHP., compresores'Qg” (PCD) = 240 BHP), as! como para sumi-
nistrar gas al sistema de'insﬁ:umentacién,conviene insta-

lar un depurador vertical de gas de las siguientes caracte;

~risticas:
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Tipo : Vertical -2 fases
Dimensiones : 30" x 10 |
Presibn mdx. de trabajo : 1200 psi

Presibn de operacién : 100 psi

Temperatura de operaci6n: 70°F
Capacidad de manejo-de gas: 3.7 MMPCD
Capacidad de man. de 1ig: 2517 BPD

Como se requiere que el gas tanto para las unidades de -
transferencia de flufdos como par# el sistema de insﬁfumeg
tacibn tenga la menor humedad posib}e, conviene aprovechar
el gas separado en 1la primera etapa,porque de acuerdo al -
cdlculo flash es &l que presenta mayor cantidad de hidro--

carburos livianos y menor densidad relativa.

El cdlculo de la capacidad de tratamiento de este disposi-
tivo se efectué empleando el mé&todo analitico considerando
un minuto de tiempo de retencién Y una altura de 1fiquido -

equivalente al didmetro exterior del depurador.

5.3.4. AREA DE ALMACENAJE

Para manejar el lfquido separado de acuerdo a la ca-
pacidad de proceso de la estacién modular, se haée
necesario disponer de dos tanques: 15600 y 60 000
Bbl de capacidad de almacenamiento. El tanque de me

-~ hor capacidad serd empleado para verificar la medi-
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dicifn que se haya llevado a cabo en el tren de se-
paradores de prueba y tomar muestras représentati-*

vas del pozo probado.

El tanque de mayor capacidad ser8 empleado para al-
macenar el liquido obtenido en los separadores de -~
grupo. Este tanque‘se;éfa la vez, una fuente de ali
mentacién §ermanénte paré las unidades de bombeo. -
La capacidad de almécenamiento se déterminé en rela
cién a la mdxima produccién individual y total espe
rado a manejarse en la estacién modular con sus res
pectivos mirgenes de seguridéa qué_garantizan una -

operacién normal.

Las lineas de alimentacifn tanto de los separadores
de la terceravetaéa al'tanque de almacenamiento de
méyor capacidad, como de &ste a las bombas de trans-
ferencia,_de acuerdo al dimensionamiento efectuado

en el anexon,seréﬁ de 8 pulgadas de di&metro nominal.

5.3.5. AREA DE COMPRESION

A consecuencia de que los volGmenes liberados en la
sequnda y tercera etapa de separacién son elevados,
se hace indispensable comprimirlos a la presién re-
~querida por las plantas de tratamiénto} de tal for-
ma, que se pueda aprovechar el mayor volumen_posi—-

ble de gas liberado en el &rea de los separadores.,




El dimensionamiento de las unidades de compresién,
de acuerdo al efectuado en el AnexoApresenta las -

siguientes caracterfsticas generales:

A.- Requerimientos de potencia en la ségﬁnda‘etapa

~de separacién.

A.l.- Propiedades del gas natural

Peso molecular (PM) : 23.730 Lbm/Lb-mol
Relacifén de calores especi

ficos (k)

1.240
0.818

*”

Densidad relativa (SG)

Densidad a las condiciones '

base : 0.071 me/pue3
Factor de compresibilidad
a las condiciones de suc-

' cibén s 0.927

’ A.2. Condiciones de Compresifn
Presifén de succién (Ps) : 214.7 psia
Presién de descarga (P;) : 1014.7 psia
Temperatura de succién : 70°F
Gasto de gas (Qgacs) : 22,76 MMPCD*
Relaci6n de compresién(Rc):  2.174 (2 etapas)

Como se observa,de acuerdo a las condiciones de com
' presifn,resulta que la relacifn de compresién es ma

. yof de 4 (Rc>4) por lo que es necesario compri--

* Efte gasto incluye el volumen de gas liberado en la Tercera
etrans ’ .
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mir el gas de la segunda etapa en 2 etapas de cdm--
presién de acuerdo a las siguientes caracterfsticas

de presiéh:

‘Primera etapa de compresifbn: 214;7 -'466.7 psia

Segunda etapa de compresifn: 466.7 -1014.7 psia

La potencia al freno requerida para comprimir el vo
lumen total de gas liberado en la segunda y tercera
etapas de separacifn considerando una eficiencia adig

b&tica total de 75% es:

BHP = 2144

B.- Requerimientos de potencia en la tercera etapa de

separacifn.

B.1l. Propiedades del gas natural

Peso molecular (PM) : 37.420 Lbm/Lb-mol
Relacién de calores especi-

ficos (k) : 1.166

Densidad relativa (SG) : 1.290

Densidad a las condicioneé

base : :+ 0.098 Lbm/pie
Factor de compresibilidad

a las condiciones de suc-

cibn . : 0.906
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B.2.- Condiciones de compresién

Presién de succién (Ps) : 39.7 psia

Presién de descarga  (Pp) : 214.7 psia

Temperatura de succién (Ts) : 70°F

Gasto de gas (Qgacs) 5.63 MMPCD

Relacién de compresidén (Rc) : 2.326 (2 etapas)

Nuevamente se hace indispensable comprimir el gas en
2 etapas de compresién (Rc > 4), bajo las siguientes

caracteristicas de presién:

Primera etapa de compresibn: 39.7 - 92.3 psia

Segunda etapa de compresién: 92,3 - 214.7 psia

La potencia al freno requerida para comprimir el gas
en la tercera etapa, considerando una eficiencia --

adiabdtica total de 75% es la siguiente:

BHP = 551

5.3.6. AREA DE BOMBEO

Del dimensionamiento de las-unidades de bombas efec-
tuado en el knexo}\_y_fomando en cuenta las considera-
ciones del problema, se obtuvo una carga neta positi
va disponible (NPSHA) de 48.9 pies (17.5 psi). Para

estas condiciones el nivel mfnimo de 1fquido a mante
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{
nerse en el tanque es de 25 pies (para 50 pies de ai
tura de tanque). En la seleccibén de las unidades de
bombeo, se debe tener cuidado-de que el NPSHR dado -
por las companias fabricantes sea menor al NPSH dis-
ponible (NPSHR =< NPSHA) para evitar problemas de ca

vitacién futuros.

Tomando en cuenta la carga neta positiva disponible
calculada, la potencia requerida al freno para una -

eficiencia de 90% es del orden de 650 (BHP). .

La lfinea de alimentaciénAQel.tanque de mayor capaci
dad (60000 Bbl) a las bombas estard constituida por
una de 8 pg de didmetro nominal de acuerdo al di-

mensionamiento efectuado en| el Anexo.A.
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

CONCLUSIONES

! : . '1.- El1 proceso de separacifn de mezclas gas-aceite en
]" ; varias etapas, perﬁite una mayor recuperacién de -

hidrocarburos liquidos'por la incorporacién de los
; componentes intermedios a las fracciones m&s pesa-

F ' das.

.2.- Tomando en consideracién que los hid:ocarburos'li”
quidos de alta gravedad API.son los de mayor valor
comercial y que la demanda por el gas natural es -
éada dia mayor, el proceso de separacifn en etapas
es un imperativo; pudiendo llegarse a requerir has
ta 6 etapas de separacién bajo condiciones 6pti--

mas de operacién.

i

3.- El aspecto mds importante en el disefio de una bate
rfa de separacifén es,indudablemente, la determina.
cién de las presidnes 6ptimas de operacibén. Por --
constituir los separadores la parte funaamental del
proceso de separacibn, su rendimiento (eficiencia)
incide directamente en el funcionamiento del.resmode
las instalaciones. Este aspecto es déterminante ya

que puede.redundar en beneficios o pérdidas econ6-

micas significativas.
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.4.- Con. base a ia informacién propofcionada,,las pre
siones 6p§iﬁas de separéci6n determinadas para -
la segunda Y teréera etapas, 200 y 25 psi, respec:
tivamente, son relativamente bajas en relacibn a

ia"preéién de la primera etapa (1000 psi).

5.- Loswresuitédos obtenidos en este estudio sobre ~-
presiones de operaci@p de ;os~separadores, son -
muy'similares a los presentados por la compania -
norteamericana core-Lab; a continuacién se mues--

tran cuadros comparativos a manera de ilustracibn:

Pardmetros Core-lLab M&todo empleado Discrepancia

obtenidos en este trabajo (porciento)’
RGA, (pie’/Bbl) | 1712.000 |° 1777.000 + 4
Bob (Bbl/Bbl) 1.974 : 2,011 + 2

°API A 139.500 39.364 - 0.34
NGmero de Core-Lab | Mé&todo empleado | Dibs¢repancia

etapa en este trabajo | (porciento).
Primera 1000 psi 1000 psi -
Segunda 140 psi 200 psi + 43
-Tercera 20 psi 25 psi + 25 °
Cuérta - 0 psi ‘ 0 psi -
Temperatura .80°F 75°F -6
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..6.- Se comprob6 la bcndad.denla ecuacién de estado de
Peng-Robinson al lograr reproducir satisfactoria—n
mente las’COndiciones de presién de‘burbujeo y --
temperatura de yacimientos medidés de 5370 psi f

9 ‘ . 266°F, respectivamente.

.7.- E1 dimensionamiento de los sepa:addres‘ng es una -
1 ciencia exécta, debido a que no obstantéAdé ser co
! ' ‘ nocidas la mayor parte de las caracterIsticas'de -
I los fluldos, el di&metro de las partfculas de 1f~-
quido a separarse y la ﬁendencia del aceite a for-
mar espuma no siempre'son determinados en fofm -
precisa. Esta Gltima, es la causa principal del funcionamien .

to ineficiente de los separadores.

8.- Si se emplean las caracteristicas propias de los -
fluidos producidos en el dimehsionamiento de.lds -
separadorés'aplicando laé expresiones.analiticas, |
los resultados que se logfan difiereﬁ bastante de
los obtenidos aplicando las condicibnes espécifi-—
cas de disefio que proporcionan las éompaﬁias fabri

cantes de equipos (métodos grédficos).

..9.- Los requerimientos de potencia obtenidos para las
unidades de compresifn no necesariamente son los -
minimos, pero se aproximan por la minima relacién

gas—aceite (RGAT) conseguida en la etapa de optimi

zacién de presiones.
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10.- se considéra que él prbcédimiento desarrollado eh
este trabajo permite ablicar ingenierfa bdsica en
el diseﬁo’de baterfas modulares en forma prédctica
Yy sené;lla; logrdndose obtener par&metros de dise
fo con menores desviaciones'ehtre lo.calculado y

las condiciones reales.

RECOMENDACIONES ’ ’

. Con base a los resultados obtenidos en el presente tra-

bajo, se presentan las siguientes recomendaciones:

1.- Para el proceso de separacifén gas-aceite en el --
campo Comoapa, se recomienda emplear un mfnimo de
cuatro etapaé'de separacién, siendo ias presiones
6ptimas de operacién.para la segunda y tercera eta-

pas de 200 y 25 psi, respectivamente.

2.- Se sugiere no cambiar por otrés condiciones de ope-
racién que no sean laé especificamente calculadas,
ya que se ocasionan problemas considerables en la
eficiencia de separacién y consecuentemente se -
originan pérdidas econ®fmicas substanciales pér el

arrastre de liquido en la corriente de gas.

3.- Si el gas. va a ser enviado al quemador, se debe -
concentrar la atencifén en obtener la mixima recupe
racién de liquidos, lo cual obviamente se logrard
analizando,laé condiciones de presién y temperatu-

ra de la primera etapa de separacién. Si &ste fue-
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ra el caso, se sugiere tomar la presién m&s alta -
contra la cual pueda fluir el pozo y laréptimizaciéh del
nmero de etapas de separacién acoplado con una -

evaluacién econémica.’

4.- En la etapa de disefio de los separadores se debe
contar con pruebas de laboratorio y campo sobre -
la tendencia del aceite a formar espuma,asf éomo
su grado de estabilidad, puesto_que suposiciones
erréneas pueden redundar en disefios éxcesivos o ’-'
insuficientes, provocando obviamente graves desa--

‘justes operacionales y econémicds.

5.- No es recoméndable descartar un disenio de propor-
~ciones aparentemente excesi?as, puesto que su cos

to puede resultar mfnimo si se compafa con los -~
gastos en que se puede incurrir al disefiar en plan
conservador dispositivos limitados  en capacidad y

conducciédn de fluidos.

.6.- Por el elevado volumen de gas que se libera en la
Gltima etapa de separacién (tangues de almacenajé)
y sus consecuencias ecolfgicas,se sugiere instalar
recﬁperadores de vapor en los tangues de almacena-
miento para todas las estaciones modulares a insta

larse en el campo Comocapa.

7.- Se recomienda. trabajar intensamente sobre las ecua
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ciones de estado, ya que de sus resultados depende

Ja seleccibn de las condiciones de operacifn mds -

adecuadas.-

-y




D

SIMBOLOS ' UNIDADES

:@ A; = Area de flujo de gas en el separador Piesz' pg”

| A; = Area 0cgpada por el liqu;do en el sepa

% y rador. : , piesz, pg2~
'i Ap = Area de la partfcula de liquido 'piesz, pg2
f] A, = Area total del separador, de la tube- |

g rfa. | '  pies?, pg?

' a = Aceleraci6n debido a la fuerza cen--
trifuga. : pie/segz

) , acf = A condiciones de flujo o escurrimien-

7

to.
| acs = A condiciones estdndar o superficiales
f , ampc = Miles de pies c@bicos por dfa a condi-

ciones de flujo S
3 3

Bg = Factor de volumen del gas ~ pie acf/pie,ﬁcs
Bo = Factor de volumen del aceite ' 'pie3 aéf/pie3acsA
‘Bob = Factor de volumen del aceite a la pre | '
' si6én de burbujeo.: 7 "7 : : piéBacF/pie3acs.

BHP‘= Potencia al freno

BPﬁ = Barriies por dié

QS&B = Black and Sivalls coip.
Cp = Capacidad calqrifica a presifn constante .
Cv = Capacidad calorifica a volumen cons--

tante

D = Didmetro interior - piles, pg
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De = Di&metro exterior - pies, pg -
Dc = Didmetro interior calculado "~ ples, pg

'dp = Di&metro de una gota esférica de 1l1i-

quido. | pies, micras
Ds = Didmetro interior supuesto : pies, pg
E = Eficienéia adim
Ea = Eficiencia adiébética ' . adim
Ea, = Eficiencia adiab&tica total adim
Em =vEficiencia mecdnica ' adim
Ep = Eficiencia politrfpica adim

Fé = Fuerza centrifuga que actta sobre una |
partfcula de liquido. me-pie/segzv
f = Fuerza de friccidn, coeﬁiciente de
arrastre , ‘ adim

GHP = Potencia transmitida al gas

g = Aceleracifn de la gravedad pie/se92
gc = Constante de proporcionalidad me-pie/Lbf'—seg2
H = Carga de compresién Lbf-pie/Lbm
h = Altura de nivel de liquido én el se-
parador . pies
ha = Carga de aceleracifn . pies
hf = Pérdidas friccionales pies
hp = Potencia tefrica
hs = Carga estdtica de succibn pies

. IHP = Potencia tefrica isentrfpica

Is Elevacibn estitica a la succién ) pies

il
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k = Relacién de calores especificos, coe-
ficiente adiabdtico 4 - adim.
ks = Constante empirica de dimenSionamién? _
to de separadores

L = Longitud del separador, tuberfa ~i-‘?'pies

MCp = Capacidéd calorifica molar o presién
constante

MCv = Capacidad calorifica molar a volumen

| constante
‘Mi = Peso molecular Lbm/Lbmol.
. ' MPCD = Miles de pies cdbicos por dfa, acs

MMPCD = Millones de pies cGbicos por dfa a.c.s.

> m = Exponente politrépico adim
mp = Masa de una.partIcula‘de liquido Lbm
NPSH = Carga neta positiva de entrada ples, psi.
i NPSHA = Carga neta positiva disponible pies, psi.
! "NPSHR = Carga neta positiva requérida pies, psi
= ' NRe = NGmero de ReYnolds- adim
: | n = NGmero de moles ' ‘ adim
} .nc = NGmero de etapés de compresifn adim

OMPEC = 0il Metering and Processing Equipment

H ~ Corp.
: PCD = Pies cGbicos por dfa (ac.s.)
| PM = Peso molecular : me/Lb-moi;
& Pma = Peso molecular del aire Lbm/Lb-mol.
] . PVT = Presifn, volumen, temperatura
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.

Pa, P, = Presibn atmosférica del lugar  psia
Pd = Presibn de disefio S o psi
P¢ = Presifn a condiciones de.opéracidn;
de flujo ' psia
Pm = Presifn a condiciones medias psia

Ps = Presi®n de succibn, a condiciones

base _ psia
pPr = Presifn pseudo reducida adim
pTr = Temperatura pseudo reducida adim

Pv = Presién de vapor del liquido a la

temperatura de bombeo o psia
Pl = Presién a lasAcondiciones de entra

da : psia
P2 = Presibn a las condiciones de salida psia

Gasto de gas a condiciones de flujo pie3/dia

0.

Qgacft

Qgacs = Gasto de gas a condiciones esténdar pie3/dia
QLacs = Gasto de liquido a condiciones es- |
tindar ‘ | Bbl/dfia
Qoacf = Gasto de aceite a condicioﬁes de -
flujo | Bbl/dfa

Qoacs = Gasto de aceite a condiciones eg—-

t&ndar Bbl/dia
R = Constante universal de los gases psia-pie/Lb-mol
R = Radio interior del cilindro pies, Pg

RGAT = Relacién gas-aceite total del sistema pies>/Bbl

fi

Rc = Relaci6n de compresién adim.




Rs = Relaci6n de solubilidad ' . pieB/Bbl. acs.

S = Trayectoria radial de una particula de

1iquido A ~ pies
SG = Densidad relativa del gas ) adim
SGo = Densidad relativa del aceite adim

Sp = Distancia de paro de una particula de

lifquido pies
TB = Temperatura base °F , °R
Tp = Temperatura de descarga | °F , °R
T, = Temperatura de operacién, flujo  °F, °R -
Tm = Temperatura media . °F‘, °R
Ts = Temperatura de succifn, estaddar °F , °R
t =’Espesor de pared pies, pg
tr = Tiempo de retencibn minutos{
V; = Volumen a. condiciones de flujo ' pies3
Vs = Volumen a condiciones estandar, succifn pies3
v = Velocidad permisible -de gas ~ pies/seg
Vg = Velocidad del gas ~ ples/seg
Vy; = Volumen disponible para manejar liquido pies3
‘vm = Velocidad media '  pies/seg
vp = Volumen de una gota de liquido pie§3
Vg = Velocidag de asentamiento de una par-
ticula | pie/seg
W = Gasto mdsico de gas Lbm/min
Z2; = Factor de compresibilidad (ac.¥.) adim.

zm = Factor de compresibilidad a condicio-

nes medias de P y T. _ adim.




Zs

Factor de comp. a condiciones de
succibn, esténdar.:

Densidad del gas

Densidad del ligquido

Densidad del aceite

Densidad de las gotas de lfquido
Densidad a las cond. de succibn, es-
t4ndar

viscosidad del gas

viscosidad del aceite

‘Rugosidad efectiva de la tuberfa .

2U3.

~adin.

me/pie3

me/pie3

me/pie3

Lhn/pie3

me/pie3
cp.,Lbm/pie-seg
cp.,me/?ie-seg

Pg.
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Es conveniente sefialar que las propiedades fisicas tanto --
del 1lfquido como la del gas a emplearse en este anexo fueron obte

nidos del c8lculo flash.

1.0.- DIMENSIONAMIENTO DE LAS LINEAS DEL COLECTOR.

Para el dimensionamiento de esta linea se emple§ el mé&todo

(32)

de Eaton y colaboradores y los siguientes datos:

P, = 1050 psia

P, = 1014.7 psia

L = 50 pies

Qo = 50 000 BPD
RGA = 1777 pie3/Bb1

Qw = 0.0 BPD \

Bo = 1.1284 (a 1050 psia)
Bo = 1.229 ( a 1014.7 psia)
SG = 0.709

Tf = 80°F

Rs = 299.23 pie>/Bbl (a 1050.psia)

Rs = 286.98 pie3/Bbl (a 1014.7 psia)
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El cuadro de resultados obtenidos fué:

bs Ap £ Dc
Pq pie? pg
14 1.068 | 0.0123| 0.614

4,73 0.122 0.0061 2.33
4,10 0.0916| 0.0031 2.10
3.6 0.0707| 0.0031 3.5
3.59| 0.0699| 0.0031 3.6

De la revisién del cuadro se observa .gue el didmetro inte-
rior (ID) adecuado para manejar las condiciones del problema es

3.6 pulgadas.

Del catdlogo de tuberfas el didmetro interior m&s préximo

al valor obtenido presenta las siguientes caracterfsticas:

Didnmetro exterior 4.5 pulgadas

I

Didmetro nominal 4.0 pulgadas

Didmetro interior = 4.026 pulgadas

Identificacién Schedule No. 40, STD.

1.2. LINEA DE PRUEBA.

De manera similar al caso anterior, empleando el mé-

l.(32)

todo de Eaton y co y los datos siguientes:
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P, = 1050 psia SG = 0.709

P, = 1014.7 psia T = 80°F

L = 50 pies Rs = 299.23 pieB/Bbl
Qo = 10 000 BPD | (a lOSb psia)
RGA = 3550 pieS/Bbl " Rs = 286.98 pie>/Bbl
Qw = 0.0 BPD | (a 1014.7 psia)

1.229 (a 1014.7 psia)

Bo = 1.1284 (a 1050 psia) Bo

Se obtuvo el siguiente cuadro de resultados:

DS Ap Cf . Dec -
Pg pie? . pg
6 0.1963 | 0.0199 | 0.275
3.24 | 0.0572 | 0.0052 | 0.845 *
2.48 | 0.0335| 0.0047 | 2.22
2:43 | 0.0322|0.0042 | 2.16
2.37 | 0.0306| 0.0042 | 2.38

De la revisif6n del cuadro se observa que el difmetro adecua
do para manejar las condiciones del problema, es'2.38 pu1-7

gadas (I.D.).

Del cat8logo de tuberias, el didmetro interior m&s pr&ximo

al valor calculado presenta las siguientes caracteristicas:

-

it

Di&metro exterior 2.875 pulgadas

]

DiSmetro nominal 2,500 pulgadas

it

Didmetro interior 2.469 pulgadas




Identificacién = Schedule No. 40, STD.

2.0.- DIMENSIONAMIENTO DE LAS LINEAS DE GAS

2.1,- LINEAS DE SALIDA DE LOS SEPARADORES DE PRIMERA
ETAPA.

De ;cuerdo al disefio, los separadoreé de prime-
ra etapa tienen una capacidad de proceso nominal
mayor que el volumen total a manejarse en ;a eg
tacién modular. En este caso particular, para -
dimensionar las lfneas de salida de estos sepa-
radores, se puede tomar como dato, la mdxima ca
pacidad de proceso de la éstacién modular, ya -
que si se tomsra la capacidad de tratamiento del

separador se tiende a sobre dimensionar la 1{--

nea.

Los datos empleados en el dimensionamiento son

los siguientes:

»

Qg = 100 MMPCD SG = 0.709 Ps = 14.7 psia
P, = 1014.7 psia T§ = 75°F

P, = 1004.7 psia Z = 0.7944

L = 70 pies Ts = 60°F

Substituyendo datos en la ecuacién(4.36) se obtuvo

el siguiente difmetro interior:
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D = 5.4473 pulgadas.

Del catdlogo de tuberfas, el didmetro interior mds pré
ximo al valor calculado tiene lag siguientes caracte--

risticas:

Didmetro exterior = 6.625 pulgadas
Di&metro nominal = 6.00 pulgadas
Di&metro interior = 6.065 pulgadas
Identificacién = Schedule No. 40, STD,

2.2.- LINEA COLECTORA DE LA PRIMERA ETAPA

Para dimensionar esta linea, se puede tomar como m&r-
gen de seguridad 1.5 veces la produccifn total de gas
a manejarse en la estacién modular por las considera-

ciones anteriormente senaladas.

Los datos adicionales son los' siguientes:

Qg = 150 MMPCD L = 150 pies . Ts = 60°F
P, = 1004.7 psia SG = 0.709 - Ps = 14.7 psia
P, = 999.7 psia T = 70°F Z = 0.80526

Substituyendo los datos anteriores en la ecuacifn --

(4.3@55& obtuvo el siguiente di&metro interior:
:‘\ .

D = 8,345 pulgadas

@

Del catdlogo de tuberfas, el di&metro interior m&s --
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préximo presenta las siguientes caracterfsticas:

Didmetro exterior = 10.750 pulgadas

-Difmetrc nominal 10.00 pulgadas

it

Difmetro interior 10.020 pulgadas

i

Identificacién Schedule No. 40, STD.

2.3.- LINEAS DE SALIDA DE LOS SEPARADORES DE SEGUNDA ETAPA

En el dimensionamiento de estas. 1fneas se toma la ca
pacidad de tratamiento del separador, ya que normal-
mente ésta es mayor a los vol@menes reales a manejar-

se, lo cual da suficiente m&rgen de seguridad.

Los datos adicionales son los siguientes:

Qg = 45.2 MMPCD L = 70 pies Ts = 60°F
Pl = 214.7 psia SG = 0.818 Ps = 14,7 psia
P, = 204.7 psia T; = 70°F Z = 0.9501

Substituyendo datos en la ecuaci6n(4.36)se obtuvo el

di&metro interior siguiente:

D = 5.755 pulgadas

Del cat&logo de tuberias; el difmetro interior mis -
préximo al valor calculado presenta las siguientes -

caracteristicas:
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il

Di&metro exterior 6.625 pulgadas

Di&metro nominal 6.00 pulgadas

Didmetro interior 6.065 pulgadas

i

Identificacién Schedule No. 40, STD.

2.4.- LINEA COLECTORA DE LA SEGUNDA ETAPA.

Para dimensionar esta lfnea, se toma 1.5 veces la ca
pacidad de proceso de gas de uno de los separadores,
lo cual, proporciona suficiente margen de seguridad.

Los datos adicionales son los siguientes:

120 pies Ty = 70°F

Qg = 67.8 MMPCD L =
P, = 204.7 psia SG = 0.818 Ts = 60°F
P2 = 199,7 psia Z = 0.95205 . Ps = 14.7 psia

Substituyendo los valores anteriores en la ecuacién

(4.36)se obtuvo el siguiente di&metro interior:

D = 8,502 pulgadas

Del catflogo de tuberfas, el didmetro interior mis =
préximo al valor calculado presenta las siguientes -

caracteristicas.

Dismetro exterior 10.750 pulgadas

Di&metro nominal 10.00 pulgadas

10.020 pulgadas

Did&metro interior
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Identificacitn = Schedule No. 40, STD.

2.5.- LINEAS DE SALIDA DE LOS SEPARADORES DE TERCERA ETAPA

~

Estas lineas se pueden dimensionar siguiendo el mis=-

mo criterio de la segunda etapa.

Datos:

Qg = 10.9 MMPCD L = 70 pies T§ ='70°F

P, = 39.7 psia SG = 1.29 Ts = 60°F’

P, = 33.7 psia Z = 0.97466 Ps = 14.7 psia

Substituyendo los valores anteriores en la ecuacibn

(4.36)se obtuvo el siguiente difmetro interior:

D = 5.638 pulgadas

Del catdlogo de tuberias, el difmetro interior que
m&s se aproxima al valor calculado tiene las siguien

tes caracteristicas:

Di&metro exterior 6.625 pulgadas

i

Didmetroc nominal 6.00

1}

Difmetro interior = 6.065 pulgadas

Schedule No. 40, STD.

]

Identificacidén
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2.6.- LINEA COLECTORA DE LA TERCERA ETAPA

Para dimensionar esta linea, se tomé la'maxima'capéh
cidad de proceso de gas de un separador lo cual P"‘ro?cxciona

suficiente margen de seguridad.

Los datos adicionales son los siguientes: ‘

Qg = 10.9 MMPCD L = 100 pies T§ = 70°F

P1 = 33.7 psia SG = 1.29 Ts = 60°F

P2 = 30.7 psia - Z = 0.97807 - Ps = 14.7 psia

Substituyendo valores en la expresibn (4.36)se obtuvo

el siguiente didmetro interior:

D = 7.039 pulgadas

Del catilogo de tuberfas, el di&metro interior mds -~
préximo al valor calculado tiene las siguientes carac

terfisticas:

Didmetro exterior 8.625 pulgadas
Di&metro nominal = 8.00 pulgadas

7.981 pulgadas

I

Difmetro interior

Identificaci6n Schedule No. 40, STD.

3.0. DIMENSIONAMIENTO DE LAS LINEAS DE ACEITE. -

Normalmente los separadores estin equipados con lineas

de 2.067 pulgadas para el manejo de los lfquidos sepa-
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rados. Dejando fijos estos didmetros se puede calcu-
lar la caida de presibn real para determinar los di&

metros de 188 h'neas colectoras.

3.1.- CALCULO DE LAS CAIDAS DE PRESION.EN LAS LINEAS DE
ACEITE DE LOS SEPARADORES DE PRIMERA ETAPA.

DATOS ;"

Qo = 17425 BPD (acs)* Dens. = 39.364° API
Pl = 1014.7 psia 8G = 0,709

L = 50 pies D = 2.067 pg
Ts = 60°F " Bo = 1.13538

Ty = 70°F - fhog= 2.22044 cp
Po = 47.8548 Lb/pie’ £/D = 0.0009

Substituyendo datos en las ecuaciones(4.6),(4.8)y(4.5)

se obtuvieron los siguientes resultados:

£
AP

0.0202

il

92.1 psi

Luego la presién en el punto de empalme con la linea

colectora de primera etapa seré&:

P, = Py -AP = 1014.7 - 92.1

922.6 psia

* Es la capacidad de manejo de liguido del separador re-

ferido a las condiciones est&ndar.




218,

3.2.~- LINEA COLECTORA DE ACEITE DE LOS SEPARADORES DE
PRIMERA ETAPA.

DATOS
P, = 922.6 psia SG = 0.709
P2 = 214.7 psia /#QB = 3.11065 cp
Qo = 52275 BPD fo = 49.492 Lb/pie’
Ts = 60°F Bo = 1.07098
Z = 08884

Densidad = 39.364°API
L = 100 pies

Tf = 70°F

Para elegir el di&metro de la linea colectora existe
mayor flekibilidad,ya que la Gnica restriccibn que -
se impone es que la cafda de presibn por friccién

no exceda a la diferencia de presifn entre la que --
existe en el colector y la de operacién de la segun-
da etapa. Para las condiciones del problema las pre-

siones de entrada al colector y segunda etapa son --

922.6 psia y 214.7 psia, respectivamente,
Luego:
A PE<P; - P, = 922.6 - 214.7

I PE<T707.9 psia

La restriccién anterior permite utilizar lfineas de -
flujo hasta de 3.068 pg (ID); sin embargo, para evi-

tar el uso de reductores con las conexiones del sepa
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paradér se‘puede fijar una lfnea de 6.065 pulgaaaS’

de di&metro interior.

3.3.- CALCULO DE LAS CAIDAS DE PRESION EN LAS LINEAS DE
ACEITE DE LOS SEPARADORES DE SEGUNDA ETAPA.

No obstante de que se manejan menores volUmenes rea-
les de liquido en estos separadores debido al encogi
miento del aceite al pasar de una etapa a otra, se -
continuargd utilizando la capacidad de pioceso de los

separadores de primera etapa como miargen de seguri--

dad.

DATOS: ' ;

Qo = 17.425 BPD ~ Daus.= 39.364°API  T; = 70°F

Py =214.§ psia sG = 0.818 Moy = 4.05234 cp -

L = 50 pies D = 2.067 pg fo = 50.763 Lb/pie’
Ts = = 1.02889 E/D = 0.0009

60°F Bo

Substituyendo valores en las ecuaciones(4.6),4.8)y -
(4.5)}respectivamente, se obtuvieron los siguientes -

resultados:

£ 0.029

AP

1l

83.2 Psi

La presién en el punto de empalme con el colector de la

segunda etapa ser&:




3.4.-

3.5.-

SEGUNDA ETAPA.

Py

.131.5 psia

P

i

) - AP = 214.7 - 83.2

4

P,

LINEA COLECTORA DE ACEITE DE LOS SEPARADORES DE

DATOS ¢

4,5480 cp,

Qo = 52275 BPD pens.

39.364°API /toB

P, = 131.5 psia_ L = 100 pies Po = 51.179 Lb/pie
P, = 39.7 psia T¢ = 70°F Ts = 60°F
Ps = 14.7 psia SG = 0.818 " Bo = 1.01323

Siguiendo el mismo criterio del caso anterior, la res-
triccibn que se impondr&kpara elegir el difmetro de -

la linea colectora serd la siguiente:

A PE <P, -P, =131.5- 39.7

A Pf <91.8 psia

El mfnimo di&metro que puede emplearse para cumplir -
con la restriccibn es 4,026 pulgadas, por. tanto,con--
viene tener una lfnea de 6.065 bulgadas de difmetro -
interior para evitar el uso de reductores con las co-

nexiones del separador.

CALCULO DE LAS CAIDAS DE PRESION EN LAS LINEAS DE
ACEITE DE LOS SEPARADORES DE TERCERA ETAPA.

Es importante la evaluacién de las cafdas de presién

en este sector debido a que frecuentemente se emplean
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bajas presiones de operacién.

Por lo anterior, se deben fener las menores cafdas -
de presibn,de tal forma.  que la preSién disponible.-
en la tercera etépa sea lo suficiente para descargar
el 1lfquido en los tanques de almacenamienté o ﬁltima

etapa de separacién.

DATOS: Ly

Qo = 17425 BPD Dens.= 39.364°API  Tf = 70°F

P1 = 39.7 psia SG = 1.29 Ts = 60°F

L = 10 pies D = 2.067 pg /Loa='4.652 cp

Ps = 14.7 psia Bo = 1.00837 fo = 51.425 Lb/pie3

Substituyendo valores en las.ecuaéiones(4.6)”4.8\y -

(4.5) se obtuvieron los siguientes resultados.

£ = 0.0212

/
A-Pl= 16.4 psi 0K

3.6.- CALCULO DE LAS CAIDAS DE PRESION DESDE LA LINEA
COLECTORA AL TANQUE DE ALMACENAMIENTO

- Por los reSultadQs-obtenidos en los puntos.3.2 y 3.4,
conviene instalar en la tercera etapa una 1fnea co--
R lectora de 8 pg con el objeto de tener ‘la menor cai

" da de presi6n.




3;7.-

3.80"
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‘DATOS:

Qo = 52275 BPD D = 7.981 pg ’/Log= 4.7391 cp

P, = 23.3 psia Dens.=39.364API SG = 1.29

L = 100 pies  T§ = 70°F Ts = 60°F

Ps = 14.7 psia Bo = 1.00602 po = 51.4574 Lb/pie’

Substituyendo datos en las ecuaciones (4.6),(4.8)y (4.5)

se obtuvieron los siguientes resultados.

£ 0.0190

CxPz

1.53 psi

CALCULO DE LA CAIDA DE PRESION POR LA DIFERENCIA

'DE ALTURA DEL TANQUE.

DATOS ¢

h = 50 pies (Altura del tanque)

fo = 51.4574 Lbm/pie’
p b x Po _ 50 x 51.4574
132 122

P3 = 17.87 psi

CALCULO DE LA CAIDA DE PRESION TOTAL

La cafda de presibn total serd la suma de las cafdas

‘de presibén gque ocurren desde gque el lfigquido sale de la

tercera etapa hasta que entra a la dltima etapa de -
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separacibén tal que:
Arp,= Art, +Apf, + Apny

A,
APT‘

"~ 16.4 + 1.53 + 17.87

35.80 psi

Considerando que la presi6én de operacién de la ter-
cera etapa es 39.7 psia, la presif6n de entrada al -
tanque serd (p, = Pl-ZSPT){_

P, = 3.9 psia

2

4,0.- DIMENSIONAMIENTO DE LAS UNIDADES DE COMPRESION

4.1.- REQUERIMIENTOS DE POTENCIA EN LA SEGUNDA ETAPA

DATOS:

Qo = 50,000 BPD RGA, = 342.57 pie’/Bbl
P, = 1014.7 psia RGA, = 112.55 p;e3/Bb1
Ps = 214.7 psia Tb = 60°F

Ts = 70°F. Eat = 0.75

La composicifén del gas a la salida del separador =--
de segunda etapa y el procedimiento de cflculo de
 las propiedades ffsicas y termodin&micas del gas se

muestra a continuacibn:
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(1) (2) (3) (4) - (8) . (8)

Comp Frac. Mol Peso MCP | (&) x(3)| (3 x(2)
Ci Molecular | a 60°F
H2S 0.0071308 34.1 8.11 0.058 0.243
co2 0.0335303 44.0 8.76 0.294 1.475
N2 0.0094411 28.0 6.95 0.066 0.264
c, 0.6819918 16.0 8.46 | 5.770 | 10.912
C2 0.1722306 30.1 12.32 2.122 5.184
C3 0.0642827 44,1 17.13 1.101 2.835
iC4 0.0072436 58.1 22,51 0.163 0.421
nC4 0.0121952 : 58.1 22,72 0.277 0.709
iC5 0.0026677 72.2 27.61 0.074 0.19}
nC5 070024914 72.2 28.02- 0.070 0.180
C6 0.0013119 86.2 33.30. | 0.040 0.113
Ci* A0.0054800 215.0 38.61 0.212 1.178
Suma 1.0000000 l 10.249 | 23.730

a.- Propiedades fisicas del gas

Del cuadro anterior y las ecuaciones(B.15}“3.16}[3.19)

y(3.21) se obtuvieron los siguientes valores:

Peso molecular (PM) 23.730 Lbm/Lb-mol

Densidad relativa (SG) = 0.818

Fact. de Compresibili-

dad (Z) = 0.92’

Densidad del gas(Pgacs)=  0.971 me/pie3

Rel. de Calores especi

ficos (k) = 1.240




b.- Condiciones de compresién.

Presifn de succién (Ps) -~ 214.7 psia

]

Presi6n de descarga(Pp) 1014.7 psia

Temperatura de succibn (Ts)= 70.0°F

Gasto de gas (Qgac.s.) = 22,76 MMPCD*
Relacién de compresién(Rc)= 4.730 (una etapa)
Relacién de compresidn(Rc)=  2.174 (dos eﬁapas)

¢.- Cdlculo del gasto mdsico, carga y potencia teérica.

Substituyendo valores en las ecuaciones(3.7),(3.8)y 3.6

se obtuvieron los siguientes valores: .

]

Gasto mésico (w) 1122 Lbm/min.

li

Carga (H) 23563 Lbf-pie/Lbm

Potencia tebrica 1608 hp

d.- Cilculo de la potencia al freno

Empleando una eficiencia adiabdtica total de 75% y la

ecuacibén(3.5}), se obtuvo:

BHP = 2144

e.- Cdlculo de la presibn de la segunda etapa P2

_ 0.5 _ ‘ . 0.5
P2 = (P1 P3 ) = (214.7 x 1014.7)

P, = 466.7 psia

]

*Este gasto incluye el volumen de gas liberado en la tercera etapé
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f.- Cdlculo de la temperatura de descarga (Tb)

Substituyendo valores en la ecuacién(3.1)

TD = 616°R (156 °F)

Por lo que conviene instalar sistemas de enfriamiento
y depuradores como dispositivos adicionales por etapa .
para mantener la temperatura a las condiciones de suc

cibn,

4.2.- REQUERIMIENTOS DE POTENCIA EN LA TERCERA ETAPA

DATOS :
Qo = 50 000 BED RGA, = 112.55 pie3/Bbl
PD = 214,.7 psia Tb = 60°F
Ps = 39,7 psia Eat =75 %
Ts = 70°F
- La composicifn del gas a la salida del separador de la

tercera etapa y el proceso'de cdlculo de manera si-

milar al caso anterior se muestra a continuacién:

1 2 3 4 5 6
Comp. Frac. Mol. Peso MCP 4 x 3 3 x 2
Ci Molecular | a 60°F
HES 0.0194918 34.1 8.11 0.158 | 0.665
coz 0.0280684 - 44.0 8;76 0.246 | 1.235
w, 0.0010545 28.0 6.95 0.007 | 0.030
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a

' 2.517| 4.761

c, 0.2975388 16.0 | 8.46
c,  0.3021969 |  30.1 | 12.32 3.723 9.096
c, 0.2145780 44.1 | 17.13 | 3.676 | 9.463
ic, 0.0303009 |  58.1 | 22.51 ;Lo;sez, 1.760
nc, - 0.0536250 |  58.1 22;72“f;'?1;218, 3.116 |
icg 0.0122258 72.2 | 27.61 | 0.338 | 0.883
nc, 0.0114457 72.2 | 28.02 | 0.321| 0.826
Ce 0.0058710 86.2 | 33.30 | 0.196 | 0.506
Cqs 0.0236093 215.0 38.61 '0.912 5.076
Suma 1.00000" 13.993 | 37.420

a.- Propiedades fisicas del gas

Del cuadro anterior y las ecuaciones(3.15),(3.16},3.19)

y(3.21) se obtuvieron los siguientes resultados:

Peso molecular (PM) = 37.420 Lbm/Lb-mol
Densidad relativa (SG)= 1.29 4

Fact. de compresibili

0.906

dad (2)

Densidad del gas
3

(pgac.s.) 0.098 Lbm/pie

Rel. de calores espe-

-

cificos (K) 1.166




b.- Condiciones de compresifn

Presién de succifén (Ps) = . 39.7 psia
Presién de descarga (Pp) = 21#.7 psia
Temperatura de succién (Ts) =  70.0°F

Gasto de gas (Qgac.s.) | =  5.63 MMPCD

6.331 (una etapa)

Relacién de compresifén (Rc)

Relacifn de compresién (Rc) 2.326 (dos etapas)

c) .- C8lculo del gasto masico,véarga>y potencia tebrica.

Substituyendo valores en las expresiones(3.7)5@.8)y *

(3.6) se obtuvieron los siguientes valores:

383 Lbm/min

"

Gasto m&sico (w)

]

Carga (H) 17783 Lbf-pie/Lbm

Potencia tebrica 413 hp

d.~- C&lculo de la potencia al freno

Empleando una eficiencia adiab&tica total de 75% y la

ecuacibn(3.5) se obtuvo:

BHP = 551

e.- C4lculo de la presifn ... de descarga (&D)

(B, p3)°°5 = (39.7 x 214.7)0%°5

g
]

P, = 92.3 psia
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' f.- Cc&lculo de la temperatura de deécafga (TD)
Substituyendo valores en la ecuacién(3.1)

TD = S598°R (13S°F)

En este caso es convetlente instalar sistémas de en
friamiento y depuradores como dispositivos
adicionales por etapa para mantener la tempe

ratura a las condiciones de succién (Ts =70°F).

5.0.- DIMENSIONAMIENTO DE LAS UNIDADES DE BOMBEO.

DATOS:
Qo = 5 0000 BPD Pb = 14.7 psia

D= 7.981 pg  Densidad= 39.364°API

T = 90°F ' Mo = 4.55 cp
Th = 60°F . : Pv = 5.psia (Presifn de vapor)

H = 107 pies (elevacibn del nivel de liguido en el tanque
al centro de la lfnea de succifén de la bomba)

82 pies (elevacibn de la carga muerta del tahque al

o
]

centro de la lfnea de succién de la bomba).

a). C8lculo de la cafda 'de presibén por fricciébn.

Empleando las ecuaciones(4.6),(4.8)y(4.5)se determinaron

los siguientes valores:
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NRe = 105009
f = 0.0190
APf = 1.142 psi

C4lculo del NPSHA

2.31 (pa - Pv - APf)/SGo + (H-h).

NPSHA =

NPSHA = 2,31 (14.7 - 5.0 - 1.142)/0.828 + (107 - 82)
NPSHA = 48.9 pies (17.5 psi)

El tipo de bomba que se :.elij‘awﬂ " debe tener un -

NPSHR menor al disponible (NPSHA)'para evitar'proble—-

mas de cavitacién.

Cilculo de la presién en la linea de succibn.

Como por conveniencia NPSHA = NPSHR
hs =‘NPSHA + 2.31 (Pv + APf - Pa)/ SGo

hs

48.9 + 231 (5 + 1.142 ~ 14.7)/0.828

H

hs = 25 pies,.
Luego:

hs + 2.31 (Pa - APf)/ SGo

Psuc.

i

Psuc,= 25 + 2.31 (14.7 - 1.142)/0.828
Psuc. = 62.8 pies

Psuc.= 22.5 psia (Presién minima de suéciﬁn)
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d). Cdlculo de la potencia tebrica

Para una presifn de descarga requerida de 710 psia =--
(50 kg/cmz) y substituyendo valores en la ecuacibn(3.31)

se obtuvo:

Potencia tebrica = 5 85 hp

e). Cédlculo de la potencia al freno

Considerando una efjciencia de 90% por ser unidades nue
vas:
BHP = Pot. tebrica/eficiencia = 585/0.9

BHP 650

6.0.- DIMENSIONAMIENTO DE LAS VALVULAS

6.1.- VALVULAS DE CONTROL DE PRESION EN EL AREA DE SEPARACION

6.1.1.- Separadores de primera etapa

La midxima produccibén de gas a manejarse en la
primera etapa de separacifn de acuerdo al cil
culo flash es del orden de 63.9’Mmpcn;fsin --
embargo, se puede tomar 1.5 de factor de segu
ridad (95.7 MMPCD). Paré la presién de entrada
en la vdlvula,se consideran las caidas de pre

sibén desde la salida de gas del separador has

ta la v&lvula de control de presifén.
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. DATOS:
Qg = 95.7 MMPCD k = 1.26 £ = 0.0134
P, =999.7psia Z = 0.80571 |
; SG = 0.709 Pg = 4.4865 Lbm/pie3 .
g D = 10.020 pg* Tf = 70°F '

a.~ Cdlculo de la caida de presién

Se puede calcular empleando la expresién siguien-

te:
AP = 3.36 x 1075 y? £/ Pg ... 0. @A)
W = Gasto mi&sico (Lbm/hr)

Substituyendo valores en la ecuacién anterior

AP = 31.9 psi

b.- Cdlculo del factor de expansién (Y)

Y =1 - X/3 Fk Xt. e e e e e .. (4.15)
o x =AP/P, = 31.9/999.7 = 0.0319

De la Tabla 4.2 para una vilvula de simple compuer

ta tipo tapén (V - Plug).

XT = 0,75

* Difdmetro de la lfnea colectora de gas.




)

i

e

g

1

!

,

-

}

3
L

;

!
|
t
|

Fk = 1.26/1.4 = 0.90

Substituyendo valores en la expresifén del factor de

expansién
Y = 0.9842

c.- C8lculo del coeficiente‘de la v8lvula (Cwvi)

‘Substituyendo valores en la ecuacién 4.16

cvi= 201 F

'Del catilogo de vdlvulas se debé elegir aquélla
que tenga en coeficiente de flujo (Cvi) igual o

ligeramente mayor al valor calculado.

FPinalmente las caracterfsticas de la vilvula de

simple compuerta serdén:

Difmetro de la v&lvula: 10.02" (ID)
Tipo de vélvula: tapén, V - plug

Coeficiente de vilvula (Cvi) : 291

6.1.2.- Separadores de segunda etapa

La mixima produccibn a manejarse en esta etapa de
acuerdo al cdlculo flash es del orden de 17.2 MMPCD,
tomando el mismo criterio del puntoé anterior (6.1.1)

y los datos siguientes:




o
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a.

Qg = 25.8 MMPCD . - Z = 0.95271
P, = 199.7 psia Pg = 0.8745 ng/pie3
SG = 0.818 : T = 70°F

D = 10.020p9. £ = 0,0135

K = 1,24

C8lculo de la cafda de presibn

Substituyendo valores en la expresifn(A.l)se tiene:

AP = 0,5 psi.

C&lculo del factor de expansién (Y)

Fk = 1.24/1.4 = 0.886

De la Tabla 4.2 para una vilvula de simple compuer-

ta tipo tapén (V - plug).

XT 0.75

0.5/199.7 = 0.0025

X

Substituyendo valores en la ecuacién (4.15)

Y = 0.9987

Cdlculo del coeficiente de la vilvula (Cv})

Substituyendo valores en la ecuacibn 4.16

Cvi= 1611




6.1.3.

Luego las caracteristicas de la v&lvula de simple

compuerta serdn:

Didmetro de la v&lvula: 10.02" (ID)
Tipo de vdlvula : Tapén - V plug
Coeficiente de la v&l?

vula (Cvi)

*e

1611

Separadores de tercera etapa

La mdxima produccibén a manejarse en esta etapa es del
orden de 5.62 MMPCD de acuerdo al cilculo flash efec
tuado. Tomando &l mismo criterio que en la primera -

etapé y los datos siguientes

Qg = 8.4 MMPCD 2 = 0.97919 f = 0.0142
Py = 30.7 psia D = 7.981pg(m) fg = 0.20627 Lbm/pie’,
SG = 1.20 k = 1,166 T§ = 70°F

a.~ Cdlculo de la cafda de presién

Substituyendo valores en la ecuacién(A.1)

AP = 0.04 psi

b.- Cdlculo del factor de expansién (Y)

0

Fk = 1.166/1.4 = 0.8329
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De la Tabla 4.2 para una vilvula de simple com-

puerta tipo tapén (V - plug)

0.75

>
i

X = 0.04/30.7 = 0.0013

Substituyendo valores en la ecuacién(4.15)

Y = 0.9993

c. C&lculo del coeficiente de la v&lvula (cvi)

Cvi= 6020

Luego las caracteristicas de la

compuerta serén:

Di&metro de la v&lvula

L13

Tipo de la vilvula :

Coeficiente de la v&lvula:

vdlvula de simple

7.981 pg (ID)
Tap6n - V plug
6020

VALVULAS DE CONTROL DE NIVEL EN EL AREA DE SEPARACION

En el dimensionamiento de este tipo de v&lvulas se tomari

en cuenta la mixima capacidad de manejo de liquido dél se-

parador de primera. etapa.

Los separadores de segunda y tercera etapas,de acuerdo al

dimensionamiento tienen una mayor capacidad de proceso no-

minal,pero obviamente manejar&n menores voldmenes de 11~




quido por 1

a liberacién parcial del gas disuelto en el ~--

aceite, aspecto que permite tener suficiente midrgen de se

guridad.

6.2.1. Separadores de primera etapa
DATOS:
Qo = 34850 BPD (1016.46 GPM) D = 2.067 pg
penstdad = 39.364°API L = 5 pies

_Pl = 1014.7 psia /“o = 2.22044 cp - :

Bo = 1.13538 fo = 47.8548 Lbm/pie’
SG = 0.709 '
a.-

Cdlculo de la cafda de presibn

“Para el cdlculo de las cafdas de presidén se toma

ri en cuenta un coeficiente de resistencia total,

el cual, incluye la rugosidad de la tuberfa y la

resistencia opuesta por la v&lvula.

Ap=18x120%%x P %% . ... a.2

‘donde:

>
el
i

Cafda de presibn (psi)

o
]

Coeficiente de resistencié (depende
del tipo de v&lvula)

Densidad del quuidO'(me/pie3)

i~
]

| )
i

Gasto de liquido (gpm)
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L}

D = Didmetro interior de,la‘tubefia (Pg)

Para una v&lvula tapsén de simple compuerta el -
coeficiente de resistencia de acuerdo a la refe-
rencia .34 esti dado por:

Kl f 18 Fo

Fop depende del difmetro de la tuberfa, de la mig
~ ma referencia Fp = 0.019 (para D = 2.067"), lue-
go: '

X4 T

Ky = 0.342
"o

" Substituyendo valores en las ecuaciones(4.6)y 4.8)

se obtiene:

£ =0.0197

"Para tuberfas el coeficiente de resistencia ests

dado por:
K, = £ L/D - X5
K2 = 0.0197 x 5 x 12 / 2.067 = 0.5718
Luego: K = Kl + K2 = 0.342 + 0.5718
K = 0.9138 |

4

Finalmente,substituyendo valores en la ecuacifn

(A.2) se tiene:

AP = 57.4 psi




b.- Determinacién de tipo de flujo

Para determinar el tipo de flujo se calcﬁla el .
coeficiente de la v4lvula para flujo turbulento
y laminar, el valor del cocienteide.amhos coefi
cientes permite‘identificar el tipo deiflujo co

mo se explicé ampliamente en el.GapItulo ¢uarto.

Flujo turbulento:

Substituyendo valores en la ecuacién (4.11)
Cvi= 139 (turbulento)

Flujo laminar:

Para una vilvula de simple compuerta tipo tapén
(v plug), de la Tabla 4.2 se obtienen los siguien

tes valores:
Fs = 1.05 Fp = 1.0

Substituyendo valores en la ecuacién (4.13)

Cvi= 1.0647 (laminar)

luego

(Cvi) turbulento _ 139 _
(Cvi) Taminar - T.0ed7 - 130.6 = 20

Como la relacidn de coeficientes es mayor del 1%




(39)

mite establecido , el flujo es turbulento pbr

tanto el coeficiente requerido es:
Cvy= 139

Las caracteristicas de las vilvulas serén las -

siguientes:

‘Diémetro‘de la védlvula: 2.067 pg

‘Tipo de vdlvula: tap6n - V plug

. Coeficiente de la v8lvula: 139

6.2.2.- Separadores de segundé etapa"

DATOS :

Qo = 34850 BPD L = 5 pies

P, = 214.7 psia Hop = 4.05234 cp
Bo = 1.02889 Dans.= 39.364°API
Po = 50.7623 Lb/pie’ SG = 0.818

D = 2.067 pg

a). C8lculo de la caida de presibn

o

Como se trata del mismo tipo de vdlvula gue en

el caso anterior:

Klvz 0.342

Substituyendo valores en las ecuaciones(4.6) -



(4.8)y<A.4§:

0.0201
0.5837
K, + K, = 0.342 + 0.5837
0.9257

=
0

Reemplazando valores en la ecuacibn(A.2)se tiene:

AP = 50,7 psi

Determinacién del coeficiente de flujo Cwi

El volumen a manejarse es ligeramente menor al de
la primera etapa,por lo que prevalecerin las con-

diciones de turbulencia.

Substituyendo valores en la ecuacién (4.11) ¢

Cvyi= 134
Luego las caracteristicas de las vdlvulas serdn:

‘Dismetro de la v&lvula: 2.067 pg
. Tipo de v&ilvula: ' Tapén - V plug

Coeficiente de la v8lvula: 134

' 6.2.3.~ Separadores de tercera etapa.

DATOS::

Qo = 34850 BPD
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Pl = 39.7 psia L = 5 pies
Bo = 1.00837 pog = 4.65205 cp
= 51.4251 Deng,= 39.364°AP
) fo Hapg's  Dans,= 39, API .
D = 2.067 pg SG = 1.29

a.- C8lculo de la cafda de presién.

Para el difmetro de tuberfa a utilizar ‘>4 Fp=0.019
Reemplazando este valor en la ecuacién (A.3}:

K, = 0.342

N

Substituyendo valores en las expresiones(4.6}ﬂ4.8)y

(A.4) se obtiene:

£ = 0.0201
‘ K, = 0.5837

K=K, +K,= 0,342 + 0.5837

K = 0.9257

Reemplazando valores en la ecuacifn(A.2)se obtiene:

AP = 49,3 psi

b.- Cdlculo del coeficiente de flujo:

- Por las mismas consideraciones anteriores y substi~

tuyendo valores en la ecuacifén(4.11):
Cvi= 133

Luego las caracterfsticas de las vdlvulas seridn las

siguientes:

i
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P

7Diametro de la vdlvula : 3,068 pg

L 1)

Tipo de vilvula Tapén - V plug

Coeficiente de la v&lvula: 133







OPTIMIZACION DE UN SISTEMA DE SEPARACION EN ETAPAS PARA
UNA MAYOR RECUPERACION DE HIDROCARBUROS LIQUIDOS DIAGRA~
, b MA DE BLOQUES.

DATOS: No. total de componentes de la mezcla, composicibn de la mez--
cla, peso molecular y densidad relativa de las fracciones mds
pesadas, temperaturas de separacién, para cada etapa y nﬁmero
de etapas de separacién.

Se efectda. el cdlculo de equilibrio con la ecuacidn de estado de -
Peng—Roblnson para cada etapa hasta completar el ndmero deseado de --
etapas. A continuacién, tanto para la mezcla como para cada fase se -
obtienen los siguientes pardmetros:

Fases | | Pardmetros
Mezcla ‘ Composicién y peso molecular
Liquida - Composicién, peso molecular, den-

sidad relativa, densidad mésica y

nfimero de moles.

Gas Composicién, peso molecular, den-
' sidad relativa, densidad masica y

nfimero de moles.

Se determina la relacién gas-aceite (RGA) por etapa del sistema, la -
densidad relativa en grados °API del aceite a las condiciones atmosfé
ricas y el factor de volumen del aceite para la presxén y temperatura
que se desea optimizar.

ey

Se grafican los valores de la RGAT, factor de volumen del aceite (Bobd)
y densidad relativa del aceite (en °API), contra el juego de valores
de presibn para la etapa en la que se desea optimizar la presién.

i La presifn 6ptima de la etapa correspondiente serd aquel punto para -
el cual se obtienen los valores minimos de la relacién gas-aceite --
| (RGAT), factor de volumen del aceite (Bob)y el mayor valor de la densi
dad relativa del aceite en °API.

Figura 1.1
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OPTIMIZACION DE UN SISTEMA DE SEPARACION EN ETAPAS PARA MINI-
MOS RECONOCIMIENTOS DE COMPRESION. DIAGRAMA DE BLOQUES.

DATOS' No. total de componentes de la mezcla, composicién de la mezcla,
peso molecular y densidad relativa de las fracciones mis pesa-
das, temperaturas de separacifn para cada etapa y n@mero de eta

pas de separacién.

Se efectda el cdlculo de equilibrio con la ecuacibn de estado de Peng-Ro
binson para cada etapa hasta completar el ndmero deseado de etapas.

La informacifn que se obtiene, tanto para la mezcla como para cada fase
es la siguiente: :

FaSe

Mé?dla
Liquido -

Gas

Parametros

Composicibén y peso molecular

Composicién, peso molecular,
densidad misica.y nftimero de

moles y densidad relativa.
Composicifn, peso molecular,

densidad relativa, densidad
mdsica y ntmero de moles.

Se determina la relacién gas-aceite (RGA) o el gas liberado en cada una

de las etapas

de separaci®n

Se calcula: la relacifn de compresibn (Rc), el nfimero de pasos de com-
presién (nc) si Rce> 4 y, finalmente con la ecuac¢ién 1.10 se calcula -
la potencia tebrica que se requiere para comprimir el gas separado en
cada etapa.

(23)

Con la eficiencia total calculada o supuesta por conveniencia' se
calcula la potencia al freno requerida para comprlmlr el gas separado
en cada etapa. ’

Se determina la potencia al freno total que se requlere para comprimir
el gas liberado en todas las etapas.

freno

i

Se graflcé‘la potencia al freno requerida (HP/B bl) contra los valores
e presién (psia), para la etapa que se desea optimizar. La presién 6p-
tima corresponde a aquel punto -donde se obtiene la minima potencia al

FIG. 1.5
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CALCULO DE LA CAPACIDAD DE MANEJO DE GAS DE SEPARADORES VERTICALES

60°F
14.7 psia

LI

SG = 0.65 P
Gravedad = 45°API

DATOS BASE: L = 10 pies Ts
S

Ec. 2.30 Ec. 2.40

OMPEC B& S*

« De Pd D Pf TE. Qgcs Qgcs Qgcs Qgcs
No. (pg) Psi pies psi °F MMPCD MMPCD MMPCD MMPCD
1 16 1000 1.22303 400 60 3.826 '3.670 3.630 2.750
- 2 16 1000 1.22303 500 75 © 4.453 4.038 4,050 3.100
3 20 1000 1.52878 300 60 4.552 4.966 4.300 3.800
4 20 1000 1.52878 500 , 75 6.958 6.310 6.250 4.900
5 20 1000 1.52878 700 - 75 9.515 7.508 8.200 5.800
6 24 1000 1.83454 300 60 6.555 7.151 6.500 5.400
7 24 1000 1.83454 500 75 10.002 9.086 9.250 7.000
8 30 1000 2.29317 300 60 10.242 11.174 9.900 8.400
9 30 1000 2.29317 500 75 15.655 14,197 14,460 11.000
10 36 1000 2.75181 300 60 14.748 16.090 14.290 12.000
11 36 1000 2.75181 500 75 - 22.543 20.444 21.190 15.750
12 48 1000 3.66908 ° 300 60 26.218 28.605 25.000 22.000
13 48 1000 3.66908 500 75 40.077 36.344 37.220 29,000
14 60 1000 4.58635 300 60 40.966 44,695 40.000 35.000
15 60 1000 4.58635 500 75 62{620_ 56.788 58.330 45.500

* Los datos de presifén interna de disefio se desconocen (se menciona Ginicamente para alta presién).




\

TABLA 2.2,

CALCULO DE LA CAPACIDAD DE MANEJO DE GAS DE SEPARADORES HORIZONTALES

DATOS BASE: L = 10 pies Ts = 6Q°F Gravedad: 45°API
56 = 0,65 Ps = 14,7 psia h = 1/3 De
Ec. 2.62 OMPEC B & S.*
De Pd D Pf Tf Qgces - Qgcs Qgcs
No. Pg Psi Pg Psi °p MMPCD MMPCD MMPCD
1 16 1000 14.6763 75 60 0.790 0,775 -
2 16 1000 14.6763 500 75 4.230 3.800 7.0
3 20 1000 18.3454. 75 60 1.235 1.210 -
4 20 1000 18.3454 500 75 6.609 5.80 12.0
5 24 1000 22.01448 75 60 1.779 1.763 6.4
6 24 1000 22.01448 500 75 9.517 9.00 17.0
7 30 1000 27.5181 75 60 2.780 2.70 10.5
8 30 1000 27.5181 500 75 14.871 14.00 25.0
- 9 36 1000 33.0217 75 60 4.003 4.00 16.0
10 36 1000 33.0217 500 75 21.414 20.00 39.5
11 48 1000 44.0289 75 60 7.116 7.00 20.5
12 48 1000 44.0289 500 75 38.070 35.00 72.0
13 60 1000 55.0362 75 60 11.119 11.730 42,0
14 60 1000 55.0362 500 . 75 59.484 . . .. 59.000 100.0

‘*Se desconocen los datos de presi6n de disefio de estos separadores,
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Fig. 4.1.- METODO DE EATON-DIAGRAMA DE BLOQUES

DATOS: Gasto de acelte,,gasto de gas, densidad relativa del aceite, -
densidad relativa del gas, viscosidad del gas y aceite, tempera
tura media de flujo, presién inicial, final.y longitud de la lf
nea,

Obtener el factor de volumen del aceite, relacién de solubilidad y el
factor de compresibilidad del gas para las condiciones de pre516n ini-
cial (P ), final (P ) ¥y media. (% . .

3.

'xéi la presifn media es mayor de 150 gsia‘(?b>150 péia)ASe puede despre
ciar el término de energfa cin&tica(30), . \

Suponer un difmetro de tuberfa (Ds) y calcular el 5rea de la secc16n -
transversal de la tuberia (a,). '

Calcular las veloc1dades superficiales de cada fase, para las COHdlClO
nes iniciales y flnales. Asimismo determinar la velocidad media de la~
mezcla. : '

¥
§

Determinar las den51dades del liquido y gas a las cond1c1ones inicia-
les, finales y medias de presién.

Calcular las masas de gas y aceite por barril de aceite fluyente y
las masas por unidad de tiempo.

Determinar las reléciones de masa de liquido y masa de gas a la masa
total. Calcular la masa total por unidad de &rea de la seccién trans-
versal de la tuberfa. : :

Determinar el factor de pérdlda de energia (f), mediante la correlacién
desarrollada por los autores ( Fig. 4.2)




settp———

Calcular el disdmetro de la tuberfa (Bc) con la ecuacibn b&sica del mé
todo. Comparar el valor calculado.con el supuesto, si no son iguales
se repite el procedimiento, empleando el valor calculado, hasta que
el dijmetro supuesto sea igual al calculado. ‘
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F16.42 GRAFICA PARAOBTENER EL FACTOR
DE PERDIDA DE ENERGIA, f32

TABLA 4.1
FR FACTOR DEL NUMERO DE REYNOLO®'. PARA FLUJO DE
. 1IRA N -

{1 2} {3} {1 {2) {3}
Fa Fo: Oy For g For Ap Fg For Cy For g For ap
0.46 048" 0.47 0.46 4.74 1.35 1.70 1.16
0.48 vt " s .49 0.76 1.50 2.10 1.27
0.50 ©s2 | 053 051 1 0.78 1.67 2.40 1.40
0.52 0.6% 0.57 0.54 0.80 1.90 2.90 1.55
0.54 0 50 0.62 0.57 0.82 2.20 3.40 1.72
0.56 0.68 v.67 0.61 0.84 2.50 4.3 1.95
0.58 088 0.73 0.65 0.86 3.00 5.6 2.30
0.60 ¢4 061 0.69, 0.88 3.75 7.9 2.70
0.62 0.4 1) R 0.74 0.90 4.9 12, .25
0.64 0.1 0.99 0.79 0.92 6.5 18. 41
0.66 RN 1.10 0.85 0.94 9.5 31. 5.2
0.68 1l 1.23 0.92 0.96 13. 50. 7.
0.70 1.1 138 0.99 0.98 20. 100. 10.
0.72 122 1.55 1.07

{1 RELACION: Cv TURBULENTO /Cv LAMINAR
(2)RELACION: O TURBULENTO /0 LAMINAR
{3)RELACION VAP TURBULENTO/ VAP LAMINAR
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FIG.4.3 DIAGRAMA DE MoOODY
SP. HEATS
SP. GRAVITY RATIO FACTOR
G k Fi
Acetylene i 0.897 1.28 0.914
Air B 1.000 1.40 1.00
Ammonia ' 0.587 1.29 0.921
Argon : 1.377 1.67 1.19
Carbon Dioxide 1.516 1.28 0.914
Carbon Monoxide 0.965 141 1.01
Ethylene 0.967 , 1.22 0.871
Helium 0.138 1.66 1.19 .
Hydrogen Chloride 1.256 1.40 1100
Hydrogen 0.0695 1.40 V 1.00
Methane ) 0.553 1.26 0.900
Methy! Chloride . ’. 1.738 : 1.20 0.857
Nitrogen . : 0.966 1.40 1.00
Nitric Oxide ; ' 1.034 1.40 1.00
Nitrous Oxide | 1.518 1.26 0.900
‘Oxygen c 1.103 1.40 1.00
Sulphur Dioxide 2.208 1.25 0.893
" Steam (dry saturated) Py
0-80 - 1.32 0.94

TABLA 43 DATOS DE REFERENCIA PARA G;QSES Y VAPORES

RUGOSIDAD RELMWA,E/D
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TABLA 4.2

- - -
. FLOW LINE SIZE BODY (D=d} HALF SIZE (D=2d)
BODY & Titini - DIREC : »
TYPE TION S N . |NaSy
TION Cq P, Xy Fg' Fg  Ke b+ FLP xTP Fs
Single Seat Globe R
Wing Guided Either 11 90 76 16 105 ¢ 28 .8 .75 1.04
V.Skirt Fither 9 90 .75 15 138 ¢ 23 86 .15 1.36
Contoured Open ] 11 B0 T2 1u 105 6L 28 5 .73 104
. Contoured Close Il 80 55 190 1.09 58 28 .16 .57 1.08
V-Plug Either 95 90 55 1.0 L0580 24 .86 75  1.04
Cape Open | 14 80 75 10 106 65 | 35 .82 .75 104
Cage - Cloze 16 A0 700 10 1.11 ¢ 40 .72 .1 1.08
Double Seat tilahe . ' :
Wing Guided . 14 a0 .18 71 0.84 N 35 .82. .75 083
V-Skirt L. 13 80 .75 i) .84 [ 33 .83 .75 0.83

; Contoured ) e 13 &5 70 T 0.85 70 33 .79 71 0.84

| V-Plug Lo 126 90 .75 .71 OR4 8O | 31 .83 75  0.84

1

D Angle .

CFull Port Cootearr lose Al B0 65 10 12 53 54 ®9 68 1.08
Full Port Conteur Open 17 a0 72 1.0 1.0% 64 13 i~ 73 1.04
Restricted Untour Uiose 6 g0 A5 Lo 13 < 1.5 69 .56 1.13
Restricted teataur Open =55 495 w0 )y 102 ¢ 1.3 .83 80 1.02
2:1 Tuperad v'nif. Close 12 A5 16 1D 1.31 ¢ 30 44 17 131
Cape Open 128 53 8810 LR ¢ a0 w66 106
{age Clase 128 80 60 tu 110 ¢ U .35 62 108

~Venturi Clee 22 )20 10 1.29 17 55 .4n .26 1.26

; Ball h ’ .

' it Bore . Rt RTINS Y 1.28 45 i 47 24 1.22

I‘ Character: 7z . 25 51 256 14 1.26 .22 6.3 b .33 1.21

i o ‘

L Ruttertly )

" GuDeg. Open T 17 68 38 T 0982 3 4.3 63 .43 .04t
G- Degr. Oress - Rt 55200 T .01 ¢ “7.5 .45 33 097 -

§

FACTORES REPRESENTATIVOS PARA EL
DIMENSIONAMIENTO DE LAS VALVULAS
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VARIACION DE LA RELACION GAS-ACEITE TOTAL
PARA DIFERENTES VALORES DE PRESIONES
EN LA SEGUNDA Y TERCERA ETAPA

@\o i — CURVA P, PSIA
\G—— ///_,,.»’
\_ — : 1 614.7
77— — ==Y 2 514.7
- ’ i 3 414.7
| 4 3147
| 3 2147
. ) 1847
: CONDICIONES FIJAS:
: CONDIC. .
!  Pya1014.7 PSIA ~ CONDICIONES OPTIMAS
| P2 147 PSIA | :,-_- 2147 :i‘u:
; ° ' ) s= 39,7
| Ta 78 °F . RGA,=1777.0 PieY/ BoL.
l
700L. I 5 : : — — : —>
10 20 2% 30 40 50 - 60 70 ; 80 90 100
P3cpsn

——M



VARIACION DEL FACTOR DE VOLUMEN DEL ACEITE
PARA DIFERENTES VALORES DE PRESIONES

EN LA SEGUNDA Y TERCERA ETAPA

2.05

204l ®

3

2.03] @ @

| ' A CURVA P, (PSIA)
202 1 814.7
: ) 2 3147
- ® 3 4142
/ s 2147
s 2147
Ok e & 1642
‘.
- ' CONDICIONES FIJAS: CONDICIONES OPTIMAS :
| Py=1014.7 PSlA Py =214.7 PSIA
Fam 147 PSIA Py = 397 PSIA .
l T= 7%, 9f Bob == 2.011 Pie ccl/?io acs.
00 . — : : : , — , >
0 10 20 25 30 40 50 60 70 80 90 100

P3 (P31
FIG.5.2



API
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VARIACION DE LA DENSIDAD API PARA

DIFERENTES VALORES DE PRESIONE S

EN LA SEGUNDA Y TERCERA ETAPA

. CURVA

P, (PSIA)

6147
%14.7
4147
314.7
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O RO W N
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~ DIAGRAMA DE FLUJO DE LAS LINEAS DE GAS
DE LA ESTACION MODUL AR

ettt e e s o Ao e o 1

108 10" A GASODUC TO
Y "&N {_‘_’:;.
o 10" pre “i’“— : i
PRIMERA SEGUNDA TERCERA e
ETAPA ETAPA ETAPA . D%
.. oo00 Pst . 200 Pst | , 29 Psi i f_ —at— ¢,
8* 10"
SHP, SHP,
% 8" 'y : s
Y
&
o " | 6" s
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o B A
o (s )
r .
A INSTRUMENTACION |
2~ LI
! : REFERENCIAS
¥\ ? )5 €4,C2 = COMPRE SORES
‘ , . D = DEPURADOR
. ‘ .
2 V > SHP = SEPARADORES DE PRUEBA
A LOS MOTORES DE COMBUTION INTERNA 3 M6 = SEPARADORES DE GRUPO
DA = vALVULAS DE COMPUERTA
& " = yALY. DE CONTROL DE PRESION
Nl = VALYULAS DE RETENCION
FIGC.54 -




DIAGRAMA DE FLUJO DE LAS LINEAS DE ACEITE

DE LA ESTACION MODULAR
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COMPOSICION DE LA MEZCLA DE FLUIDOS DEL CAMPO

COMOAPA
Comggnente A $ Molar Frac. Molar Peso molecular
1

H,S ‘ 0.4300 0.0043

co, 1.9800 0.0198

N, - 1.8300 0.0183

c,  54.5500 0.5455

c, 9.1100 0.0911

Cy 4.8900 0.0489

ic, . 0.9900 0.0099

nC, 2.2600 0.0226

iCg 1.0200 0.0102

nc, 1.2800 0.0128

Ce 1.6200 0.0162

C74  20.04 0.2004 215.0
SUMA 100.0000 1.0000

]

Presibn de saturacién 5370 psi a 266°F

0.0284 pie>/Lbm a 5370 psi

"Volumen especifico
Temp. .del Yacimiento = 266 °F

0.8577 gr/cm>.

Densidad de C7+




	Portada 
	Contenido 
	Resumen 
	Introducción 
	Capítulo 1. Determinación de las Presiones Óptimas de Separación 
	Capítulo 2. Capacidad de Tratamiento de Separadores 
	Capítulo 3. Requerimientos de Potencia 
	Capítulo 4. Dimensionamiento de los Elementos de Transporte 
	Capítulo 5. Diseño de una Bateria de Separación Modular 
	Capítulo 6. Conclusiones y Recomendaciones 
	Nomenclatura 
	Bibliografía 
	Anexos 

