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~n este escrito se presenta el diseño de una batería modu­

. lar de separaci6n gas-aceite, el cual se llev6 a cabo mediante 

un procedimiento obtenido en base a las principales t~cnicas 

existentes para la ingeniería básica en sistemas de separaci6n. 

El contenido comprende dos partes principales: en la primera, 

capítulos 1 a 4 inclusiva, se estudian los m~todos y correlacio­

nes más importantes que existen para los principales sistemas 

que componen una batería de separaci6n, con una breve discusión 

acerca de sus ventajas y limitaciones. Dentro de cada capítulo 

se describe las diversas técnicas con el mayor detalle posible y 

se ilustra mediante diagramas objetivos. Tambi~n se deducen ecua 

ciones matemáticas te6ricas y se presentan ejemplos numéricos -

para ilustrar su funcionamiento. Asímismo, se menciona el efecto 

que tienen el tipo y precisi6n de los datos de info+maci6n ca-­

racterísticas de los fluídos, parámetros de diseño y el conoci­

miento de los principios físicos fundamentales sobre los cálculos 

y análisis. La segunda parte comprende los, capítulos 5, 6 Y anexo. 

En ~sta se cubre el objetivo mediante la ingeniería básica del 

diseño de una estación modular con una capac~dad ,efectiva de pr~ 

ceso de 50 000 BPD de aceite y 100 MMPCD de gas. Los cálculos se 

basan en la información preliminar obtenida del pozo Comoapa 

l-A. 

En la determinaci6n de las presiones de operaci6n dadas -~. 
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las características de los fluídos producidos, se fij6 como obj~ 
.: ' 

tivo el de obtener una máxima recuperaci6n de hidrocarburos lí--

quidos en tanque a las condiciones atmosféricas, empleando la 

ecuaci6n 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 analíticas para d~ 

terminar la capacidad de tratamiento de los separadores conven--

cionales de diseño horizontal, así como los requerimientos de p~ 

tencia, dimensionamiento de las tuberías y conexiones generales. . , 

Finalmente se elabor6 un conjunto de conclusiones y reco--

mendaciones que permitirán obtener mejores resultados cuando se 

lleve a cabo la ingeniería básica del diseño de sistemas de se­
A 

paraci6n. 

\ 

* Referencias al final. 
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Las baterías de separaci6n gas-aceite en la industria pe-

trolera, est~n constituídas por un conjunto de sistemas interr~ 

lacionados (recolecci6n, separaci6n, almacenamiento y transfere~ 

cia de fluidos separados). Cada sistema cumple una·funci6n esp~ 

~ífica y contribuye a tener un adecuado control sobre la produ~ 

ci6n individual o de un determinado n6mero de pozos. 

No obstante que desde hace mucho tiempo se han estado di se-

ñando baterías de separaci6n, todavía existen instalaciones nue 

vas y antiguas que funcionan ineficientemente, porque durante la 

etapa de diseño no se tom6 en cuenta el efecto de varios facto-

res, tales como: las características-de los fluidos, el compor-

tamiento de los yacimientos, los elementos que gobiernan la sep~ 

raci6n de mezclas gas-líquido, los principios físicos fundamen-

tales, así como los principales m~todos de diseño estaban basa-

dos en t~cnicas empíricas. 

Afortunadamente,en la 61tima d~cada algunos aspectos tale, 

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

rados, la mayor cotizaci6n de los hidrocarburos líquidos 

de alta gravedad API, los recientes descubrimientos en 

tierra y mar de yacimientos de alta productividad, nuevos pro-
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cedimientos de optimizaci6n, ~odelos matemáticos más sofistica 

dos y finalmente los nuevos modelos de computadoras que permi­

ten dar soluci6n a los problemas anteriores en tiempos relati­

vamente cortos, han contribuído de manera definitiva a desper­

tar mayor interés por estos temas e inyectar una buena d6sis -

de dinámica a la Ingeniería Petrolera y a la ingeniería de pr2 

ducci6n en particular. 

El objetivo del presente trabajo es desarrollar un méto­

do eficiente para el diseño óptimo de baterías de separación -

gas-aceite, en base a las nuevas técnicas que se reportan en -

la literatura actual y que se emplean en la ingeniería básica 

del diseño. 
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DE SEPARACION' 

5 • 

1.1.- INTRODUCCION 

En los procesos de separaci6n de aceite y gas, én las bate~ 

rias de separaci6n de los campos petroleros, no existe un érité-

rio único para establecer las condiciones más adecuadas de oper~ 

ci6n de los equipos, puesto que dependen de cada situaci6n e~ -~ 

particular. Sin embargo, los criterios para establece~ las condi 

ciones de separaci6n, de acuerdo con los objetivos de exprd.tat:-i'6'n 

,fijados, no/han sido definidos en forma explícita. r>esde lue-gd .:." 

que no necesariamente 'el objetivo primario es la separaci6n efi .... 

ciente de las fases líquida y gaseosa, ya q.!!~~.en e le Itas cirC.uns 
~----~ =-=---===--"="-----"'-'" ------, ~~-, .=-, ..... ',- .' ~'~'. ". -.';';' -

tancias puede ser más importante: incrementar el rítmo de prodú~ 

ción, obtener aceite estabilizado, disminuir los costos de com--

presi6n, maximizar la recuperaci6n de hidrocarburos líquidos, mi 

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

aspectos antes mencionados inciden fundamentalmente en el ~engldn 
.. _. . ......, .. ---......-------...."-_ ... --~,...,,..,..~-_ ... ~ ~ ~ -económico, por lo que se pretenderá en cualquiera de las situacio 

nes alcanzar los objetivos deseados a un costo mínimo. 

Los sistemas de proceso tanto en la explotación marina co-

en la terrestre son bastante similares, la disponibilidad de 

espacio para adicionar equipo al diseño original, será la mayor 

variante importante entre ellos. En consecuencia, se deberá 

efectuar la mejor plani.ficación en la fase de diseño 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 qué se han p~ 

blicado en artículos técnicos (l)* para definir las condiciones -

de separación más apropiadas de acuerdo con los objetivos de pro 
---------~-

ducción establecidos. 

Frecuentemente estos objetivos están orientados a la obten 

ción de: 

A_.- Alta eficiencia en el proceso de separación del --

gas y aceite. 

B - Incremento en los volúmenes de producción. 

e - Mayor recuper~ción de hidrocarburos líquidos. 

D - Menores costos por compresi6n. 

E - Estabilizaci6n del gas y aceite. 

'.A - Alta eficiencia en el proceso de separaci6n del --

gas y aceite. 

Es usual relacionar la eficiencia de un proceso de 

separaci6n con 'la cantidad de hidrocarbúros licua-

bIes que contiene la fase gaseosa que abandona los 

separadores, es decir, cuanto más alta sea la efi 

ciencia de un separador, menor será la cantidad de 

*Referencias al final. 
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líquido arrastrado por la corriente de gas. La má-

xima cantidad permisible de arrastre para un sepa-

rador eficiente es de 0.1 galones de líquidos por 

mil16n de pies cúbicos de gas a condiciones están 

dar. La eficiencia de cualquier sistema de separ~ 

ci6n, depende fundamentalmente en mayor O" menor --

grado de sus parámetros de diseño tal como: tipo, 

tamaño y dispositivos internos del separador, de,-

las diversas características de los fluídos produ-

cidos, de los patrones de flujo, de las configura~ 

ciones de entrada y de los volúmenes a manejar, --

obviamente que este objetivo no necesariamente es -

el más importante • 

. B . - IhCreinen'to en los' volúmehe's de producci6n. 

Cuando las condiciones de explotaci6n de un yaci--

miento son favorables (principalmente por su alto 

contenido de hidrocarburos), el ritmo de producci6n 

de sus pozos puede incrementarse reduciendo su con-

trapresi6n en la superficie. La menor contrapresi6n 

y por consiguiente el mayor gasto, se obtiene colo 

cando el separador junto al pozo y ajustando su --

presi6n de operaci6n al valor que permita alcanzar 

la mayor producci6n con la mínima caída de presi6n 

entre el fondo del pozo y la superficie. 
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En algunos casos, la instalación'; de separadores a 

boca de pozo, se comparó favorablemente con la al-

ternativa de producir con bombeo neumático y permi 

tió incrementar considerablemente su producci6n(2)., 

1.1.3.- Mayor recuperación de' hidro~arburos líquidos. 

; 

La separación en etapas del aceite y del gas se realiza 

¡:nediant~- una serie de separadores que operan a -

presiones sucesivamente más reducidas, es decir, -

el líquido es descargado de un separador de mayor 

presión a otros separadores que operan 'con presio­

nes secuencialmente menores hasta llegar al tanque 

de almacenamiento, donde en forma natural se efectúa la 

última etapa de separaci6n a condiciones de presión 

y temperatura del medio ambiente. De esta manera, 

se obtiene la mayor recuperaci6n de hidrocarburos 

líquidos y simultáneamente se consigue un alto gra­

do de estabilización de ambas fases. 

Existen dos procesos de liberación de gas del líqui 

do bajo condiciones de presión. Estos son la sepa-

ración instantánea (flash) y la separación diferen-

cial. El primero ocurre cuando se reduce la presión 

en el sistema manteniéndose en contacto el líquido 

y gas. Este proceso produce más gas y menos líquido. 
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En el segundo proceso, el gas es;,removido de la fase 

liquida tan pronto como se libera al reducirse la -

presi6n en el si stema, produciendo, más, liquido y -

menos gas. En las baterias de separaci6n, ambos--

procesos están presentes. La separaci6n instantánea 

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 liberaci6n diferen--

~ial cuando los fluidos pasan atrav€s del separador 

donde el gas y liquido son separados y descargados 

en forma independiente. Para conseguir un proceso -

diferencial "ideal" se requiere de muchas etapas de 

separaci6n, pero normalmente el aspectoecon6mico -

limita el número de etapas a tres o cuatro.Se ha de 

terminado ~ue,un proceso que consta de;'cinco'á seis 

etapas pernitéóbtener las'condiciones ~ás,favorables(51 

donoée muestra en el cuadro inferior: 

No. de Etapas de 
Separ'acióh 

2 
3 
4 
5 
6 

Porcentaje de aproxima­
ción a un proceso dife­

, , rehcía!.' 

o 
75 
90 
96 
98.5 
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. . D .. - Menore s costo s de· compre s i6n'. .; . 

En la determinaci6n de las presiones de separación 

de un sistema en etapas, se puede fijar como obje­

tivo primario la minimización de los costos por -

el equipo de compresión que se requiera para trans 

portar el gas producido. Por regla general los co~ 

tos por este concepto resultan bastante· significa­

tivos, debido principalmente a los siguientesfac­

tores: 

a). Los volúmenes de gas que se separan en las ba­

terías son con frecuencia elevados, especial~­

mente en la explotación de yacimientos de acei 

te volátil que se caracterizan por sus altas -

relaciones gas-aceite. 

b). La presi6n con que 'debe llegar el gas a las 

plantas de tratamiento generalmente son del or 

den de 1000 psi, por especificación, de diseño -

de las propias plantas. 

c). Por lo regular las distancias entre las bate-­

rías de separación y las plantas de tratamiento 

son considerables. Esto ocasiona que sea nece­

saria cierta energía adicional para enviar el gas 

a +a planta. 
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E - Estabilización' del gas y acef te.: 

A fin de que el aceite no exp~rimente pérdidas ~-

substanciales durante su almacenamiento y transpo~ 

te,; es necesario estabilizarlo previamente. El pr~ 

ceso de estabilizaci6n del crudo efectúa en primer 

lugar una separaci6n de los flufdos volátiles y la 

adecúa para cualquier uso futuro. La presi6n de va 

por del crudo es importante para la estabilidad du 

rante el almacenaje y transporte, valores. altos de 

presi6n de vapor inciden en la pérdida de compone~ 

tes volátiles en los tanques de almacenamiento, --

por lo que se requiere que la presi6n de vapor sea 

menor que la atmosférica a la temperatura máxima -

esperada. 

En algunos casos la estabilizaci6n del aceite, ad~ 

más de reducir sus pérdidas por evaporación perm~ 

te incrementar la recuperación de hidrocarburos lí 

quidos producidos y remover el contenido de H2S,media~ 

te la eliminaci6n de los componentes más livianos. 

Los aceites volátiles sé estabilizan generalmente 

mediante el empleo de es.tabilizadóres. Un estabi-

lizador, es una columna fraccionadora, donde se va 

porizan los componentes ligeros, obteniéndose en -
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el fondo el aceite o condensado ya estabilizado. 

Mediante el uso de estabilizadores se obtienen pr~ 

ducciones de líquidos comparables en volrtmenes y -

propiedades con las que se recuperan empleando de 

cuatro a seis etapas de separación. 

Un gas estabilizado no formará condensados pID que-

dar sometido a los cambios de presión y temperatu­

ra durante su transporte por tuberías. Los conden-

sados se forman al disminuir la temperatura de un -

gas y, generalmente, al incrementarse su presión. 

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 COMPRESION. 

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

do al quemador, se debe poner más atención, a la selección del -

nrtmero apropiado de etapas de separación y presiones óptimas que 

puedan proveer un beneficio econ6mico signiffcativo por el efec ..... 

to de minimizar el encogimiento del aceite entre el yacimiento -

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

cogimiento, frecuentemente aumenta la recuperación en tanque de 

1 % o más (31 
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por otra parte ,este proceso dé, optinización': éstá también in­

fluenciada por los requerimientos de compresi6n (hps) si el gas 

producido va a ser enviado a una planta para su tratamiento y --

posterior comercia1izaci6n. Si éste es el caso, se deben conside 

rar las presiones de separaci6n del gas en cada etapa con el pr~ 

pósito de reducir a un mínimo los costos por compresi6n y reque­

rimientos de equipo. 

En este capítulo se presentan 3 métodos para optimizar las 

presiones de separación de un sistema en etapas: 

a). Determinación de las presiones de separaci6n de un sis-

terna en etapas, para maximizar la recuperación de hidro 

carburos líquidos. Existen muchos procedimientos para 

efectuar los cálculos de equilibrio vapor-líquido por 

etapa, pero para fines del presente trabajo, se empleó 

la ecuación de estado de peng-Robinso~4), cuya aplica­

ci6n, requiere que se establezca previamente el número 

de etapas de separación, presi6n, temperatura y compo­

sición de la corriente por etapa de separación. 

b). Determinación de la presión óptima de la segunda etapa 

en un proceso de separación en 3 etapas. Se presenta 

el método propuesto por J. M. Campbell y K. F. h~inery(4) 

que incluyen dos separadores más un tanque de, almacena~ien 

too La presión 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 por tanto, la pre-

si6n de la segunda etapa es la Ünica que puede variar -

indistintamente durante las operaciones de producci6n. 

c) • Determinaci6n de las presiones de separaci6n de un sis-

tema en etapas, para minimizar los costos por compresi6n. 

El procedimiento que se emplea es iterativo y requiere 

relativamente poca informaci6n. Para aplicar el m~todo 

como en el primer caso, es necesario determinar previa-

menté el namero de etapas de separaci6n. 

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

~mYOR RECUPERACION DE HIDROCARBUROS LIQUIDOS. 

La operaci6n de sistemas de separaci6n bajo condiciones -

que proporcionan la mayor recuperaci6n de líquidos, permite --

obtener incrementos importantes en los volamenes de aceite re--

cuperados a las condiciones atmosféricas y un mayor grado de es 

tabilizaci6n de ambas fases. 

Con este criterio, para establecer las presiones de sepa-

raci6n, se dispone de un método cuyos principios son los siguie~ 

tes: 
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.1.3.1.- Fundamentos del mé.todo para establecer las presi~ 

nes de separación. 

El proceso de la separaci6n del aceite y el gas -~ 

puede ser simulado mediante dilculos de equilibrio 

vapor-líquido (separación flash). 

Los procedimientos desarrollados para determinar ..,.. 

estos cálculos pueden ser divididos en dos catego-

rías. 

La primer categoría incluye métodos basados en el 

uso de gráficas de 'coeficientes o constantes de 

equilibrio (K)~ para determinar la composición de 

ambas fases (61. 

Su principal ventaja es la simplicidad relativa de 

su desarrollo matemático y proceso numérico, sin· 

embargo, presentan algunas desventajas corno: 

~). No siempre es fácil determinar el valor corred 

to de la presi6n de convergencia, parámetro bá 

sico del procedimiento. 

b). Las gráficas so1.o están disponibles para un número li-

mitado de componentes y presiones de convergen 

cia. 

el. El procedimiento proporciona únicamente la com,.. 

* Nomenclatura al final. 
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posici6n de las fases, de fonnata1 que las caracter1sti 

cas volumétricas deben ser calculadas por otros -

métodos. 

El segundo grupo de métodos comprende aquellos que -

emplean una ecuaci6n de estado, cuya principal venta 

ja es la soluci6n integral a los problemas de cálcu-

los de equilibrio; es decir, determina en forma simul 

tánea tanto las caracter1sticas volumétricas de las -

fases como su composici6n con un alto grado de preci-

si6n. 

Para fines del presente trabajo se empleo la ecuaci6n 

de estado de peng-Robinson(4) en los cálculos de equi-

librio vapor-l1quido por etapa. 

El método para establecer las presiones de separaci6n 

es iterativo. Una vez fijadas las presiones de separa- " 

ci6n en las etapas correspondientes, se efectúa el -­

" cálculo de separaci6n flash, con el cual se determina 

la relaci6n gas-aceite total (RGAT), la densidad del­

aceite a las condiciones atmosféricas (fo) y el factor 

de volumen del aceite a la presi6n de saturaci6n (Bob). 

El proceso se repite, hasta determinar las presiones 

que proporcionen los valores m1nimos de la relaci6n 

gas-aceite total, factor de volumen del aceite y el -

máximo valor de la gravedad API del aceite. 
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Los valores mlnimos de esta~ va~{ables correspon--

den a las presiones 6ptimas para cada etapa del --

sistema. 

1. 3.2.- Ej emplosde Aplicaci6n 

El procedimiento de cálculo del programa que se 

emple6 para este primer m~todo de optimizaci6n pue 

de ser fácilmente comprendido mediante el diagrama 

de bloques que se muestra en el Anexo B. (F:ig .1.1) • 

I !/ Los datos primarios en orden de importancia para -
:"1'. 

el proceso de cálculo son los siguientes: 

a). Compo·sici6n de la mezcla líquido-gas que entra 

al sistema de separaci6n en etapas. 

b). Densidad y peso molecular del '~hidr.ocarburo 

más pesado. 

c). Número de etapas de separaci6n 

d). Presiones y temperaturas de separaci6n por 

etapa. 

Los resultados que se obtienen son: 

a). Relaci6n gas-aceite total del sistema (RGAT) 
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- b). Densidad del aceite a condiciones de flujo y es 

tandar (fcf, fes) . 

c). Factor de volumen del aceite (Bo) 

Con estos resultados y las presiones previamente f~ 

jadas se traza en una sola gráfica (OAPI vs P, Bo 

vs P y RGAT vs P), corno se observa en las Figuras -

1.2 Y 1.3.* 

Aquélla presión para la cuál se localiza un máximo 

valor de los °API y minimos valores tanto del fac-

tor de volumen del aceite corno de la relación gas--

aceite, representa la presión óptima de separación 

para una mayor recuperación de liquidos. 

Corno ejemplo ilustrativo se tornó la compbsició~ de 

una mezcla de hidrocarburos (17) , en la cual se sup~ 

ne que la mezcla es un liquido con presión de satu-

ración de 2695 -psi y temperatura de yacimiento de --

220°F,~analizándose sistemas de separación de dos 

y tres etapas. 

a). Sistema de separación en dos etapas 

En los sistemas de dos etapas el principal objetivo 

es el de optimizar la presión de separación de -

la primera etapa (la segunda etapa por lo regular 

*Todas las figuras que se mencionan en este capitulo se encuen­
tran en el Anexo B. 
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. 
es fija e igual a 14.7psia)r: los resultados --

obtenidos fueron graficados de la manera corno -

se señaló anteriormente. De la Figura 1.2 se 

puede observar que los valores mínimos de la re 

lación gas-aceite, factor de volumen del aceite 

y máximo valor de la densidad relativa del acei 

te (en °API) son: 

RGAT = 481 pie3/Bbl 

BOD= 1.2696 pie3/pie3 

°API = 34.2492 

Los cuales corresponden a una presión de sepa-

raci6n de 200 psi (considerada corno presi6n 6pt! 

ma),desde el punto de vista de una mayor recup~ 

raci6n de líquidos en el tanque de almacenamien 

too 

b). Sistema de separaci6n en tres etapas 

En los sistemas de separaci6n en tres etapas, gene-

ralmente se fijan las presiones de la primera y 

última etapa por razones de facilidad de trans-

porte y/o eliminaci6n dé requerimientos de com-

presi6n, por lo que se trata de optimizar la --

presi6n de la etapa intermedia para una mayor -
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recuperaci6n de líquidos en l0s dispositivos de 

almacenamiento. 

Para el mismo ejemplo anterior, se fijó corno --

presi6n de separaci6n de la primera etapa 314.7 

psia, 75°P de temperatura y la ültima en 14.7 -

psia y 75°:r:, respectivamente. De la .F.i.gura 1 .. 3 -

se observa que los valores mínimos de relaci6n 

gas-aceite, factor de volumen de aceite y máxi-

mo valor de la densidad relativa del aceite son 

los siguientes: 
3 . 

RGAT = 546. O pie /Bbl 

Bob= 1.3204 p~e3/pie3 

°API = 33.023 

Valores que corresponden a una presión 6ptima -

de la etapa intermedia de: 

P2 = 59.7 psia (45 psi) 

Si por otro lado se fijara arbitrariamente la -

presi6n de separaci6n de la segunda etapa en 

124.7 psia (110 psi), para éste valor, de la 

Figura 1.3 se obtiene un factor de volumen del 

acei te igual a Bo = 1.336, luego: 

L:J.. Bo = Bo (Parb) - Bo (Pópt) .•... (1.1) 



substituyendo'valores en la expresi6n 1.1 

~ Bo = 1.336 - 1:3204 

~Bo = 0.0156 pie3/Pie3 

21. 

Esto significa que para obtener un pie cübico de 

aceite a. las condiciones de superficie, se re--. 
quiere, un volumen adicional de 0.0156 pies cüb! 

cos de aceite a las condiciones de yacimiento -

si se empleara esta presi6n arbitraria en vez 

de la 6ptima, de lo cual se infiere, que este 

aspecto es tambi~n un factor importante en la -

selecci6n del nümero apropiado de etapas para -

alcanzar los fines que se persiguen. 

1.4.0.- Optimizaci6n de la presi6n de la segunda etapa 

en un sistema de separaci6n de tres etapas. 

En ausencia de un m~todo simple y exacto para prede-

cir la presi6n 6ptima de separaci6n en un sistema de 

(18) 3 etapas, CAMPBELL y WHINERY propusieron.un m~to 

do sencillo que se describe a continuaci6n. 

Originalmente se decía que la presi6n 6ptima era una 

funci6n de la presi6n inicial y final; sin embargo,-

despu~s de un largo período de investigaci6n los au-

tores del m~todo encontraron relaciones te6ricas en 

(. 'ti 
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las que la composici6n de la mezcla de hidrocarbu--

ros, la presi6n y temperatura son también factore~ 

importantes, lo cual indica que la relaci6n básica 
.; " 

puede ser de la forma: 

••••• (1.2) 

donde: 

P2 = Es la presi6n de la segunda etapa (psia) 

Pi = Es la presi6n de la primera etapa (psia) 

A = Es una funci6n de la presi6n atmosférica 

(Ps) y la composici6n del sistema. 

n = Es una funci6n del número de etapas y la 

composici6n del sistema. 

Asímismo,analizaron 17 diferentes muestras de mez­

clas de hidrocarburos, las cuales variaban desde -

aceites de baja den~idad relativa (OAPI) hasta con-

LL. 

densados, para determinar el efecto de la composici6n. 

Cada muestra fue separada utilizando tres etapas, 

con el fin de obtener la presi6n 6ptima de la segun 

da etapa empleando las relaciones de equilibrio pr~ 

puesto por LATHAM y CAMPBELL. 

Los resultados fueron sujetos a un análisis empírico 

y se intent6 desarrollar una correlaci6n que cum 

pliera con los siguientes requisitos: (1) simple 

(2) exacta y (3) que ~liminara la necesidad de uti-
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zar cálculos de separaci6n instantánea (Flash). 

Este análisis 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 

0.6a6 
P 2 =" A (P1 ) + C1 ..•.. (1.4) 

donde: 

C
1 

= (A + 0.057VO.0233)} • ••• (1.5") 

Si SGo< 1.0 

0.765 P2 = A (P1 ) +C 2 ..•••.• (1.6) 

donde: 

C 2 = ,( A + O. O 2 al! O • 012 ) ) • (1. 7) 

como se puede observar, los coeficientes A y C son 

funciones de la composici6n. El Valor de A puede ser 

determinado de la Figura 1.4, empleando la densidad 

relativa de la mezcla de hidrocarburos y el porcent~ 

je molar de metano, etano y propano. Para prop6sitos 

prácticos, es conveniente considerar como peso mole­

+ cular del eptano y más pesados (C
7 

) ~l correspo~ 

dtente al octano (Ca)' 

Por tanto, para determinar la presi6n 6ptima de la 
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'segunda etapa se requiere conoceitlnicamente los si­

guientes factores: 

a). La densidad relativa de la mezcla de hidrocar-

buros. 

b). El porcentaje de metano, etano y propano. 

c). Presi6n de la primera etapa. 

1.4.1.- Ejemplo de aplicaci6n 

a). Se desea determinar la presi6n 6ptima de la s~ 

gunda etapa para un sistema de separaci6n de 3 

etapas. La presi6n de operaci6n de la primera 

etapa es de 600 psia y la composici6n de la --

mezcla de hidrocarburos se muestra a continua-

ci6n: 

Composici6n de la mezcla 

Componente Fracci6n molar 

C1 0.3550 

C2 0.1050 

C3 0.1625 

C4 0.1575 

C5 0.0805 

C6 0.0402 

C7+ 0.0993 
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Soluci6n: 
.; . 

(1 ) ( 2 \ ( 3) ( 4 ) 

Componente Frac. Molar Peso Molecular ( 2 ) x l3 ) 

Ci Xi Mi XiMi 

C l 0.3550 ' 16.0 5.6800 

C2 0.1050 30.1 3.1605 

C3 0.1625 44.1 7.1663 

C If 0.1575 58.1 9.1508 

Cs 0.0805 72.2 5.8121 

C6 0.0402 86.2 3.4652 

C7 + 0.0993 115. 2 ~ 11.4394 

Suma 1.0000 45.8743 

* Se emplea el peso molecular que corresponde al 
octano' (C 9' ) 

SGo - XiMi 
29 • • ,. • • . • . • • (1. 8) 

45.8743 
SGo 29 

SGo = 1.58187 

25. 

Dado que la densidad relativa de la mezcla es mayor que 1 

(S~o >1.0), se emplearán las ecuaciones(1.4)y(1.5t. 
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Por otra parte 

CI + C2 + C3 = 0.3550+0.1050 + 0.1625 

CI + C2 + C3 = 62.25% 

De la :Figura 1.4 con C1+C2+C3= 62.25% y SGo =1. 58187 

A = 0.45 

Consecuentemente de la ecuaci6n(1.5) 

C 
0.45 + 0.057 

0.0233-

C = 21. 7597 

Substituyendo todos los valores en la écuaci6n(1.4) 

O. 666 

P2= 0.45 (600) + 21.7597 

El valor obtenido corresponde a la presi6n 6pti-

ma de la segunda etapa. 

b) Se desea determinar la presi6n 6ptima de lasegu~ 

da etapa para el ejemplo 1.3.2 caso b. 

La composici6n de la carga de fluídos del pozo -

se muestra en el cuadro inferior. La presi6n de 

operaci6n de la primera etapa es de 314.7 psia. 
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Composici6n de la mezcla: 

Componente Fracci6n Molar· 

C l 0.3378 

C2 0.0694 
~ ",< 

C 3 0.0982 

iCI¡ 0.0133 

nC" 0.0299 

iCs 0.0125 

nC s 0.0193 

Cs 0.0299 

FW· C7+ 0.3897 

Soluci6n: 

( 1 ) ( 2 ) ( 3 ) , 4 } 

Componente Frac. Molar Peso Molecular (2) x (3) 
Ci Xi Mi XiMi 

C l 0.3378 16.0 5.4048 

C 2 0.0694 30.1 2.0889 

C 3 0.0982 44.1 4.3306 

iC" 0.0133 58.1 0.7727 

n:C,. 0.0299 58.1 1.7372 

iC s 0.0125 72.2 0.9025 

nCs 0.0193< 72.2 1. 3935 

C6 0.0299 86.2 2.5774 

C7 + 0.3897 115.2* 44.8934 

Smna 1.0000 64.1011 

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

29 

SGo = 2.2104 

.; <. 

La densidad relativa de la mezcla es mayor que 

28. 

1. O (SGo > 1. O), por lo que se emplearán las ecua 

ciones'1.4)y(1.51. 

Por otra parte: 

el + e2 + e3 = 33.78+6.94+9.82 = 50.54% 

De la Figura 1.4 para el valor de el + e2 + e3 

= 50.54%, Y la densidad relativa de 2.21 se ob-

tiene: 

A = 0.60 

Substituyendo datos en la ecuación(1.5) 

e = 0.60 + 0.057 
0.0.233 

e = 28.1974 

( 

Substituyendo todos los valores en la ecuación (1.4) 

o .68 6 
P2= 0.60 (314.7) + 28.1974 

Valor que corresponde a la presión óptima de la 

segunda etapa. 
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Para el ejemplo 1.3.2 caso'b, las presiones 6pt.:!:, 

mas obtenidas con ambos m~todos fueron: 

M~todo Presi6n 6ptima (psia) 

1er. 59.7 

2do. 59.2 

Como se puede observar,se obtuvieron resultados muy 

semejantes. La presi6n óptima calculada con el -

m~todo de campbell(18) tiene 1 % de diferencia -

con relación al valor obtenido con el m~todo de 

optimizaci6n de un sistema de separaci6n en eta-

pas para una mayor recuperaci6n de liquidos. 

En opini6n de los autores, la correlaci6n propue~ 

ta puede dar res,ul tados, con un error medio de -

5% _aprOXimadamente de acuerdo a pruebas experime~ 

tales de campo. 

Finalmente,esta correlaci6n no es una soluci6n -

absoluta a todos los problemas de separaci6n en 

etapasi pero es una buena herramienta para dar 

soluci6n a muchos problemas de campo, especial-

mente, durante las pruebas de formaci6n y/o pr~ 

ducción, donde el ingeniero de producci6n, debe 

tomar decisiones inmediatas y adecuadas~ 

I 
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1.5.0.- Optimización de un sistema de 'separación en etapas 

para mínimos requerimientos de compresi6n. 

En la mayoría de los campos petroleros con yacimie~ 

tos de aceite volátil y/o gas condensado, se mane-­

jan con frecuencia altos vo16menes de gas, por las 

elevadas relaciones gas-líquido que producen y con­

secuentemente, se hace indispensable transportar el 

gas que se separa en las baterías hasta las plantas 

de tratamiento, requiriendo algunas veces, cierta -

energía adicional. En estos casos, se puede fijar -

como objetivo principal optimizar un sistema de se 

paración en etapas para conseguir mínimos requeri-­

mientos de compresión, es decir, que nos permita 

disminuir al mínimo la potencia requerida para tran~ 

portar el gas separado, de tal forma, que los cos-­

tos por este concepto no sean significativos. 

1.5.1.- Fundamentos del m~todo 

La información mínima "que se requiere para aplicar 

el m€todo es la siguiente: 

a} Número de etapas de separación 

b) El gasto de aceite que se va a manejar en el sis 

tema de separación. 

c) La densidad relativa del gas separado 
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d) La densidad del aceite a cbndi~iones de tanque. 

e) La presi6n de envío a la planta de tratamiento 

del gas. 

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

del ,sistema de separaci6n. 

El procedimiento que se emplea en el método es ite­

rativo. En cada iteraci6n se deben asignar valores 

de presi6n por etapa, se calculan los volamenes de -

gas que se separan del aceite que entra al sistema 

de separaci6n y con estos parámetros se determina -

la potencia que se requiere para incrementar la pr~ 

si6n al valor que permita enviar el gas a las plan­

tas de tratamiento. 

Este procedimiento se repite para un juego de valo­

res de presi6n por etapa, hasta conseguir aquellos 

que permitan obtener la mínima potencia. 

Para calcular el volumen de gas liberado en la eta­

pa previa se puede emplear la siguiente ecuaci6n: 

Donde: 

Qg,n (Rs,n-l - Rs,n) Qo .......... (1.9) 

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

etapa "n"(pie 3/Bbl a c.s) 
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Qo = Es el gasto de 'aceiít"e que se maneja 

en el sistema de separación (Bbl acs) 

Rs ',n-1 = Es la relación de solubilidad en la 

etapa "n-1" (Pie3/Bbl acs) • 

Rs,n = Es la relación de solubilidad en la 

etapa "n" (Pie 3/Bbl acs) • 

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

terminadas a partir de correlaciones empfricas c~ 

mo las de MILTON VAZQUEZ(16), STANDING M.B. (19), 

GLASO o. (20) o por medio de cálculos de separación 

instantánea (flash) a partir de ecuaciones de es­

tado como las de peng-Robinson(4), Redlich-Kwong;21) 

etc. 

La potencii teórica para incrementar la presión -

del gas separado en cada etapa, se "puede determi­

nar mediante la siguiente ecuación(22), que es de 

uso práctico: 

H.P. =44.5 nc {Rck-l/k_1}{k/k_l} Qg,n .... {l.10) 

HP = Es la potencia teórica, en caballos de fuer-

za (H ) p 

nc = Es el nGmero de etapas de compresión. 

RC = Es la relación de compresión (Pd/Ps). 
K = Es la relación de calores especfficos (Cp/C~) 
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Pd = Es la presi6n de descárga;del compresor 

(psia) 

Ps = Es la presi6n de separaci6n que correspon-

de a la presi6n de succi6n de la compreso-' 

ra (psia) 

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

(MMPCD ac. s. ) 

Algunas publicaciones T~cnicas(14) recomiendan que 

la relaci6n de compresiÓn por etapa para altas pr~ 

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

Esta limitaci6n se debe a que al incrementar la re-

laci6n de compresión disminuye la eficiencia mecáni 

ca de las compresoras y se incrementan los esfuer-

zos mecánicos del equipo. 

Si se comprime el gas a bajos rangos de presi6n tanto 

Para proceso corro: para venta, la relaci6n de compresi6n 

no debe exceder de 4: 1 (Rc < 4 . O) • 

En cualquiera de las 2 situaciones si se exceden los 

lími tes de tolerancia fijados se debe programar,' 
~ 

mas 

d~ una etapa de compresi6n. Si ~ste fuera el caso, -

la relaci6n de compresi6n se determina de la siguien-

te manera: 

R = (Pd/P,s) l/nc ...••.... (l.ll) 
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Las técnicas de cálculo de la potencia necesaria 

para comprimir gas (Hp), la relaci6n de compresi6n 

(Rc), relaci6n de calores específicos (k), presiones 

medias (Pm),¡ temperaturas medias (Tm), factor de com­

presibilidad (z), etc., se darán más ampliamente en 

el capítulo siguiente. 

Finalmente,la potencia real requerida por etapa, se -

debe calcular dividiendo la potencia te6rica entre 

la eficiencia total del equipo de compresi6n. La efi 

ciencia es un parámetro que depende de !factor~s'--

tales como: características de diseño del equipo, ve 

locidad, relaci6n de compresi6n, altitud a la que se 

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

Para prop6sitos de estimaci6n de la potencia requer! 

da al f"reno, la eficiencia total puede ser utilizada 

porconveniencia~ Algunos autor.es (23) récomiendan 

emplear 75% como valor promedio razonable de eficie~ 

cia total, el cual será empleado para prop6sito de -

cálculo del presente trabajo. 

Para la aplicaci6n de este método es suficiente_e:mplea..:r-- una 

culadora de escritorio, tomando como constantes alg~ 

nos parámetros por la limitaci6n de su capacidad de 

proceso; sin embargo, un cálculo integral de separa 

ci6n instantánea con la ecuaci6n de estado de Peng­

""""" 
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Robinson y las ecuaciones antes escritas proporcio-
,; . 

nan resultados con un'alto grado de precisi6n. 

1.5.2.- Proceso de cálculo y ejemplo de aplicaci6n • 

El proceso de cálculo puede ser comprendido con ma-

yor facilidad, observando el diagrama de bloques --

que se presenta en el Anexo',B del trabajo (Fig. 1.5). 

Siguiendo los lineamientos antes descritos, se anal! 

z6 como ejemplo de aplicaci6n, el sistema de 3 

etapas del caso anterior para las mismas condiciones 

de flujo y misma composici6n (1.3~2. caso bl.,' 

Asímismo, con el objeto de simplificar los cálculos, 

Se tom6 el gasto de aceite como un valor unitario, 

puesto que el proceso de optimizaci6n es independie~ 

te del gasto de líquido, de tal forma, que la poten-

cia (HP/Bbl) mínima obtenida se deberá multiplicar 

por el gasto de aceite que entra al sistema de sep~ 

raci6n para obtener los Hps mínimos que se requieren 

para comprimir el gas que se libera en la segunda y 

tercera etapa de separaci6n. 

Para las condiciones del problema se tom6 como cons 
-' 

tantes las presiones de separaci6n de la primera --

(314.7 psia) y 6ltima etapas (14.7 psia), y se optim! 

z6 la presi6n de la segunda etapa. 
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Los resultados fueron los siguientes: '(Ver Fig. 

1.6) • 

a) Presi6n 6ptimasegunda etapa 

P6pt = 59.1 psia (45 psi) 

b). Potencia mínima requerida 

Hp/Bbl = 0.0161 

Si .el gasto de aceite que entra al sistema de se-, 

paraci6n fuera igual a 10 000 Bbl, la potencia -­

total requerida para comprimir el gas se.ría 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, válida la aplicaci6n de 

uno u otro procedimiento en condiciones similares 

a las del ejemplo,para conseguir la presi6n 6ptima 

que nos permita ~lcanzar los objetivos deseados 

de acuerdo a las condiciones de explotaci6n pre--

viamente establecidos.del campo. 
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CAPACIDAD DE TRATAMIENTO DE ~EPARADORES 

2.1.- INTRODUCCION 

Los separadores son dispositivos empleados para la separa-

.ci6n de mezclas de líquido y gas. 

La presencia de las mezclas en los campos petroleros se de 

be principalmente a las siguientes causas: 

a.- Generalmente los pozos producen líquidos y gas mezcla-· 

dos en un solo flujo. 

b.- Hay líneas en las que aparentemente se maneja s610 lí-
. 

quido 6 gasi pero debido a los cambios de presión y 

temperatura que se producen a. través de la línea, se 

produce vaporizaci6n de líquido o condensaci6n de gas, 

dando lugar al flujo de dos fases. 

c.- En Gcasiones el flujo de gas .arrastra líquidos de los -

equipos de proceso en cantidades apreciables. 

El separador es una de las piezas fundamentales del equipo 

de producción en el proceso de. separaci6n de gaS Y petr61eo.tle.bido el 

que. ~e coloca al comienzo de la corriente de proceso·; su rendimiento 

incidirá directamente en el funcionamiento de las instalaciones de 

producci6,n. Las razones principales por las que es impcrtante 

efectuar una separaci6n adecuada de líquido y gas, son 1as siguient.~s; 
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a.- En campos de gas y aceite donde no se cuenta con el --

equipo adecuado de separación y además se quema el gas, 

una cantidad considerable de aceite ligero que esarra~ 
f 

trado por el flujo de gas también es quemado, ocasioná~ 

do pérdidas conside~ables si se considera, que el acei 

te ligero, es el de mayor valor comercial. 

b.- Muchas veces es necesario transportar el gas a cierta 

distancia para tratarlo, por lo que, es conveniente --

eliminarle la mayor cantidad posible de líquido para -

evi tar pr.oblemas tales como: corro.sión y abrasión del -

equipo de transporte, aumento en las caídas de presión 

y disminución de la capacidad de transporte de las lí-

neas. 

COMPONENTES DE UN SEPARADOR 

Para una operación eficiente y estable sobre un amplio ra~ 

gode condiciones, unseparad6r está constituído por los siguie~ 

tes componentes: 

a.- Una sección de separación primaria para la separación 

de la mayor porci6n de líquido de la corriente y redu-

cir la tubulertcia del flujo. Esta separación se efec--

túa a. través de un cambio de dirección mediante una en-

trada tangencial, la cual imparte un movimiento 9ircu­

lar a los fluídos {induciendo una .. fuerza centrífuga al 
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flujo), reduciendo a la vez, la velocidad de ;Los mismos. 

b.- Una secci6n de separaci6n secundaria para remover las -

pe9Ueñas gotas de líquido.La mayor fuerza de separaci6n 

en esta secci6n es la gravedad, por lo que es importan­

te, minimizar la turbulencia y velocidad del gas a la e!!. 

trada y disponer de una longitud suficiente desepara--

doro 

c.-'Una secci6n de extracci6n de niebla para remover las -

gotas más pequeñas de líquido que no lograron elimi~a! 

:~e' en las secciones primaria y secundaria. El choque 

y/o fuerza centrífuga son los mecanismos de separaci6n 

en esta parte del separador. 

d.- Una secci6n de almacenamiento de líquidos para almacenar 
, 

y descargar el líquido separado de la corriente de gas. 

Esta parte del separador debe tener suficiente capacidad 

para manejar posibles baches de líquido, det~l manera 

que el líquido separado,. 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 (bifásico) y tres fases (trifásico). 

a.- El separador bifásico separa el fluído del pozo en 11-
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quido y gas, descargando po~ la parte superior del dis­

,positivo el gas y el líquido por la parte inferior. 

b.- El separador trifásico separa ei fluid~ del pozo . en 

aceite, gas yagua, el gas eS,descargadopo~ la parte 

superior, el aceite por la parte intermedia y. el agua, 

por la parte inferior del separador. 

Ambos tipos de separadores pueden ser diseñados 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 bifásicos como los trifásicos en -­

cualquiera de sus tres formas tienen ventajas y desventajas, sin 

embargo, algunos autores(S) han reportado que los separadores 

de diseño horizontal de un solo barril son los que ofrecen ma-

yores ventajas por las siguientes razones : rrejor eficiencia de separ! 

ci6n, estabilizaci6n de fluidos separados, adaptabilidad a la variedad de 
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condiciones, mayor capacidad de manejo (con el mismo diámetro), 

habilidad en el manejo de aceites espumosos, adaptabilidad ~l -

uso portátil, facilidad de inspecci6n y mantenimiento y final--

mente menor costo por unidad de capacidad. 

PRINCIPALES FACTORES QUE AFECTAN LA EFICIENCIA DE SEPARACION 
GAS-LIQUIDO. 

a.- !,amaño de las partículas de líquido 

Cuando la s e par a c i 6 n es por choque; 
el tamaño de las partículas es~n factor importante -

en la determinaci6n de la velocidad de asentamiento en 

la separaci6n por. gravedad, por fuerza centrifuga y en 

la determinaci6n de la distancia :de 'paro " .:, 

La'lvelocidad de asentamiento calculada para una gota 

de líquido de cie~to diámetro, indica la velocidad má­

xima que debe tener el gas, para permitir que partícu-

las de este diámetro o mayor se separen (7) • 
'"\ 

A 1 g u n o s au~ores ( 7 ) , indican que para un cierto 

diámetro base de partículas, el efecto neto d~ aumentar 

o disminuir el diámetro, se refleja en un ,incremento o 

disminuci6n subst~ncial sobre la eficiencia del separa­

doro Se dice(7) que el tamaño de las partículas de.l!--

quido que se forman en las mezclas durante una operaci6n 
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normal de separaciÓn es lo suficientemente grande para 

obtener una buena eficiencia de separaci6n. 

b.- Velocidad del gas. 

Los separadores se diseñan de tal forma que las parti­

culas de liquido mayores de 100 micras sean separados 

en la secci6n secundaria y las part!culas más pequeñas 

en la secciÓn de extracciÓn de niebla. 

, . 
Un incremento en la velocidad del gas. ocasiona, arras-

tres repentinos de baches de l!~idos en el flujo de -

gas que sale del separador y consecuentemente disminu­

ye la eficiencia deseparaci6n 

c.- Presi6n de separaci6n. 

Es uno de los factores más importantes en la s~paraciÓn, 

desde el punto de vista de la recuperaciÓn de liquidos, 

En ocasiones al disminuir la presi6n de separaciÓn (en 

yacimientos de gas y condensado), aumenta la recupera­

ciÓn de liquidos. Sin embargo; es necesario considerar 

el valor econ6mico del incremento de volumen de liquidos, 

contra la compresiÓn extra que pudiera necesitarse pa-. 

ra transportar el gas. La capacidad de los separadores 

también está afectada por la prest6n de separaciÓn, al 

aumentar la presi6n, aumenta la capacidad de separaciÓn 

de gas y viceversa. 

, 
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d.- Temperatura de separaci6n. 

En cuanto a la recuperaciOn de ltquidos, a medida que 

disminuye la temperatura de separaci5n,. se iI.1crementa . 

la recuperaci6n de liquidos en el. séparad6r·(pe~ó oca..:, .. 
. ,. . 

siona grandes pérdidas por evaporaci6n en tanque) y .. 1 

efecto neto de un aumento en la temperatura de separa­

ci6n es la disminuci6n de la capacidad de separaci6n -

de gas. 

e.- Densidades del liqUido y delgas. 
, 

" 

Estos factores afectan la capacidftd de manejo de gas -

en los separadores ya que la capacidad es directamente. 

proporcional a la diferencia de densidades e inversa-~ 

mente proporcional a la densidad del gas. 

f.- Viscosidad del gas • 

. Utilizal1do la ley:de ., stokes,,:, para determinar la velo­

cidad de asentamiento de las particulas de. cierto dHl~ . 

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 S EPARACION· DE' MEZCLAS' LIQUIDO-GAS 

2.2.1. - Mecanismos de separaci6n·, 

La separaci6n de mezclas l!quido:-gas: se logra me .... 
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diante una apropiada combinaci6n de los siguientes 

mecanismos: gravedad, fuerza centrífuga y ~hoque. 
j • 

2.2.1.1.- Separaci6n por gravedad. 

En los separadores, el asentamiento por gr! 

vedad tiene lugar principalmente en la sec­

ci6n secundaria, por lo que támbién se de-

nomina como secci6n de asentamiento por 
" 

gravedad. 

Cuando el flujo es vertical y ascendente, -

como en los separadores verticales, las pa~ 

tículas de l!quido que se van a separar 

caen en sentido contrario al f,lujo de gas. 

Estas partículas descendentes se aceleran -

por la acci6n de la,gravedad, hasta que la 

fuerza de arrastre se balancea con la fuer-

za gravitacional. 

En este instante, las part!culas contindan 

cayendo a una velocidad constante, conocida 

como velocidad de asentamiento o velocidad 

terminal(7). 

Para calcular la velocidad de asentamiento 

( vt ,), se puede establecer u~ balance de -

fuerzas que actdan sobre una partfcula de ~ 
'. , 
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líquido en una corriente de gas (Fig. 2.1) 

FUERZA DE GRAVEDAD 

GOTA 

DE 

LIQ.UIDO 

FUERZA . 

I DE 

FRICCION 

FUERZA 

DE 
EM PUJE· 

C o RRI E N TE 

DE GAS 

Fig. 2.1.- Fuerzas que actaan sobre una gota 
de líquido. 
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Fuerza total que actaa = 
~obre la particula 

Fuerza de 
gravedad 

Fuerza de 
empuje 

Resistencia por 
fricciOno 

Pp 

Ft = Fg - Fe - Ff · · • • • · • · .(2.1) 

Pero: 
d -\/t 

Ft =F v dt • · • • • • · • • (2 .2) 
P P 

.Pp v 
2 F P • (2.3) • • • • • • · • 9 gc 

F = 
Pp VE 9: • • • • • • · • • (2 .4) 

e gc 

Ff 
f A 12 

vt 2 p 
• (2 .5) = 2gc 

e • • • • • • · 
Substituyendo las ecuacionesC2.2h(2.3l,(2.4)y(2.51en (2.1) 

V d vt PE VE SI fg VE 9 fA P v t 2 
p - E SI • (2.6) dt 9 . gc 2gc c 

Dividiendo la ecuaci6n 2.6 entre el término Pp V p' 

d vt 9 Pg 9 f Ap p~ V t 2 
dt = (2.7) gc • • • · p gc 2 P Y gc P P 

Tomando en consideración ql;le la velocidad de asentamiento 

en constante ( Vt = cte), entonces: 

= o 

Despejando Vt de la ec~aci6n(2.7) se tendrá: 
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0.5 ( pp (2.8) • • • • • • • 

Considerando las gotas de!quido como p~rt1culas.ªsf~rt~ 

cas y r!gidas, su volumen are a ser4n: 

Vp = 1T d~3. 

A 1T dp2 
P = 

4 , . 
El cociente Vp/Ap sera: 

• • • • (2.9) 

Substituyendo(2.9len la ex~resi~n(2.8)se tiene: 

v r 4 g dp 
t = [3 f }g 

Como en la ecuaci6n general se desconoce el di!metro de la 

part!cula y el coeficiente de arrastre (f), se deben apli 

car las leyes que rigen la sedimentaci6n por grave-o ,--

dad. 

~l coeficiente de arrastre f,se puede calcular de la Figura 

2.2 (35) que se muest~a a continuaci6n: 

• dp = diámetro de una gota esf'rica de l!quido. 
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FIG.2.2 GRAFICA PARA DETERMINAR El 
e o E F I C I E N T E DE AR R A S TRE I f 

De la figura 2.2 se observa que el coeficiente de arrastre 

para NRe < 0.3 está dado por; 

f == 24 
NRe 

. . . . . . . . . . . (2.11) 

Expresi6n que corresponde a la porci6n recta de la Figura -

2.2. Substituyendo la expresi6n(2.111y el valor del ndmero 

de Reynolds en la ecuaci6n (2 .101, ~sta toma~la, foima',de>la .ley de 

Stokes, quedando: 

g d 2 
v'_ c P 
t- .,....,lS .... JL---A.

g
-

. . . . .(2.12) 
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Para valores intermedios del ndmero de Reynolds en la Fig~· 

ra 2.2 (0.3 <NRe < 1000), el coeficiente de arrastre est4 -

representado por: 

f .. . . . . . •••• ~ (2.13) 

Substituyendo esta ecuacion(2.131y el valor del Ndmero de 

Reynolds en la expresionC2.10l, la velocidad de asentamien­

to toma la siguiente forma: 

_O _,1_5_3_g c_0_._7_1_d....aP'-1_._1_4 (f p _ f g) O • 71 

P 0.29 ,",)"g 0.43 
9 . . . .(2.14) 

J 

Los valores comprendidos entre 1000 y 200,000 del Ndmero 

de Reynolds (1000 < NRe < 200.000) en la Figur~ 2.2 se co­

noce como región de la ley de Newton{35). En esta región el 

coeficiente de arrastre tiene un valor aproximadamente cons 

tante y est4 dado por: 

f = 0.44 • • • • • • • • • •• (2.15) 

Substituyendo este valor en la ecuación (2.101, la velocidad 

de asentamiento para esta regi6n toma la siguiente forma: 

Vt= [l. 74 [gC dp(Pp ;/2 1 ] .o.~ '.' ..• (2.1111 

Cuando el flujo de gas en la sección de separacion, es hor~ 

zontal, la velocidad de asentamiento es aquélla a la cual, 
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las partículas suspendidas viajan a través de la 

corriente de gas(7). Esta velocidad puede ser uti 

lizada para determinar el tiempo de retenci6n're­

querido para que una partícula de tamaño dado, se 

deposite en la parte infe~ior del separador. 

2.2.1.2.- Separaci6n porfuer'za' centrífuga. 

La fuerza centrífuga que se induce a las partí-
, 

culas de líquido suspendidas en una corriente -

de gas, puede ser, varios cientos de veces ma--

yor que la fuerza de gravédad que actaa sobre -

las mismas partículas. Este principio se aplica 

en la secci6n primaria y secci6n de extracci6n -

de niebla (con extractores de niebla tipo cic16 

nico) del separador". 

La ley de Stokes puede aplicarse al proceso de 

separaci6n centrífuga, substituyendo la gra~edad 

(g) por la aceleraci6n (a) debido ,a la fuerza -­

centrífuga, por tanto la expresi6n(2.12) quedará 

de la forma siguiente: 

. . . . . . (2.17) 

Considerando que la velocidad de asentamiento -

,Vt) permanece constante en magnitud e igual 
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a la velocidad media ( vm) y por definición: 

. . . . . • (2 .. 18) 

Por otra parte: 

Fc = 

s· = 

Substituyendo estas expresiones en la ecuación 

(2.18) se tiene: 

a = 21TN 
S 

(2.19) 

Reemplazando el valor de la aceleración en la ecua 

ción 2.17 se tendr~: 

.• (2.20) 

Con ésta expresión se puede calcular el tamaño de 

las partículas de líquido que 'se pueden separar -

por fuerza centrífuga, tal que: 

___ 9~fl __ g:.....S---,. __ [ j
O.5 

dp = TI N vrn (.p
p 

- f[J) 

••• (2.21) 
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2.2.1.3.- Separaci'6n pOr choque 

Este mecanismo de separaci6n es por'lo 

regular el que más se emplea en la eli­

minaci6n de pequeñas partfculas de lf--

quido suspendidas en una corriente de -

,gas, las cuales, chocan con las óbstru~ 

ciones de los iriternos del separador do~ 

de quedan adheridas. 

Se conoce como distancia de paro, a,la -

distancia que:una~part!cula de cierto ~ 

diámetro viaja através de una línea de -

corriente de gas. Este p'artimetro se puecfe obt~ 

ner modificando la Ley de Stokes y tóman-

do en consideraci6n la velocidad inicial 

de la siguiente manera: 

. . ••.• (2.22) 

De acuerdo a esta altima expresi6n, la -

distancia de paro (Sp) es directamente -

proporcional al cuadrado del diámetro de 

la.partfcula de lfquido, lo cual s1gnif! 

ca que para partfculas más pequeñas, su 

distancia de paro es más pequeña y por -
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tanto, tendrán mayor tendencia a .~dherirse 

alrededor de la obstrucci6n. 

2.3.0.- CALCULO 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 siguientes 

factores (9) : 

a). Diámetro y longitud del separador 

b). Dise50 y arreglo de las partes;intetnas 

del separador. 

c). NUmero de etapas de separaci6n. 

d). Características físicas y qutmicas de 

los f1uídos del pozo. 

e). Presi6n y temperatura de operaci6n del 

separador. 

f). Nivel de líquido mantenido en el sepa-

rador. 

g). Patrones de flujo de los f1uídos del -

pozo(estab1e o baches). 

h). Contenido de material s61ido arrastra-

do por los fluidos. 

i). Tendencia del aceite a formar espumas. 
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j). Condiciones f!sícas del separador y -

sus componentes. 

2.3.1.- CAPACIDAD DE SEPARACION' DE GAS. 

De la ecuaci6n de'continuidad: 

Vt "Af· .. • • • • • '(2.23) 

Pero 

Substituyendo la expresi6n anterior en la 

ecuaci6n(2.23) 

íTD2 
Qgcf = 4 

V t ..•..•. (2.24) 

Por otra parte: 

Q gcs = 
don de ! 

, Qgcf 
Bg •••••••• (2.25) 

De la ecuaci6n general de gases reales pa­

ra condiciones base y de operaci6n del se-

parador se tiene: 

Pi Vf = zr n R Tí, Ps Vs =Zs n R Ts t (2.26) 

SUbstituyendo(2.26)en'2.25) se tiene 

Qgcs = Pi 'ZS Ts 
Ps Zf' Tf Qgcf •• • • t (2.27) 
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Tomando en consideraci6n que: 

Ps = 14.7 psia 

Zs = 1.0 

, 520' X' '3.1416 Pt 0
2 I 

Qgcs = 4 Vt 
14.7 x Z{ TE 

Qgcs 27.78 
' , Pi: 0 2 

, Vt (pie3/seg) .• (2.28) = Zí Ti: 

Transformando a unidades de campo (l'día 

= 86400 seg). 

, 6' P" 0 2V t 3 ' 
Qgs = 2.4 x 10 Z¡ Ti (pie /día) ••• (2 .29) 

Para objeto de diseño de separadores se -

reporta (8) que el coeficiente de arrastre 

(f) es de la 'forma de la expresi6h(2~11h 

Para estos valores bajos del NGmero de 

Reynolds, la velocidad de asentamiento to 

ma la forma de la Ley de, Stokes, (lc.:~~2h.'2}¡, 

Substituyendo la expresi6nC2.12len la eco 

(2.29)y considerando que gc = 32 .174 'p~e/seg2 

se tiene : 
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Donde Qgcs es el gasto de gas en MMPCD* me 

dido a condiciones est§ndar que puede mane­

jar el separador sin posibilidades de que -

partículas de mayor di§rnetro al dp empleado 

puedan ser arrastradOs por la corriente de 

gas. La capacidad de manejo de gas de un -

separador vertical es directamente prop,or-

cional al §rea.de la secci6n transversal -

del separador e independiente * la longi--

tud del cuerpo corno se observa en la ecua-

ci6n(2.30l;sin embargo, un incremento de -

la longitud del, cuerpo de un. si:parador de 

10 pies a 15 pies, puede incrementar la -

capacidad de manejo un valor menor al 5% y 

una disminuci6n de 10 pies a 7 pies puede 

disminuir menos del 3% (5.> • 

Finalmente,este aspecto es m§s dependiente 

de los fabricantes de equipos, así por ej~ 

plo, la capacidad de manejo de gas de los 

separadores verticales fabricados por la 

compañía "Oil Metering. ana Processing EqutE.· 

ment Corp", es independiente de la longí-­

tud del separador (emplea longitudes norni ... 

*Nornenclatura al final 
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na1es de ~O pieS)r en cambio, la cqpae~ 

dad de manejo de, gas de los separadores 

verttca1es fabricados por la campañ!a 

"B1ack and Siva11s Corp" y reportados -­

por Siva11s(10}, es enteramente dependte~ 

te. 

2.3.1.1,' EJEMPLO DE APLICACION 

Antes de pasar al procedimiento de c~l--

culo es convenien~e señalar algunas con-
.. 

sideraciones tomadas de la compañ!a man~ 

facturera "Oi1 Metering and Processing -
"j • ,. 

Equipment Corp", ras"c:ua14ft 'IOón '(aé. ~1::CJUlentes: 

1. Los volámenes son medidos a las condi-

ciones base de 14,7 psia y 60°F de pr!:,. 

si6n y temperatura respectivamente. 

2. El flujo de entrada al separador es pe~ 

manente y sin cabeceos. 

3. El aceite no tiene tendencia a formar 

espuma. 

4. La longitud del separadores de 10 pies. 

5. La temperatura de operaci6n está PQr -
-

encima de la temperatura de formac:i:6n 

de hidratos. 



58. 

6. La densidad relativa del gas es 0.65 

(aire = 1. O) 

7. El líquido arrastrado a la salida de la 

corriente de gas es menor o igual al.0 

GAL!MMPCD 

Debido a que normalmente se desconoce el 

diámetro de la partícula de líquido que -

se separa por gravedad, no es malo consi 
, -

derar, para prop6sitos prácticos, que di-

cho diámetro sea maY,or o igual a 1'00 mi-­

eras (1 micra = 3.28 x 10-4 pies). 

PROCEDIMIENTO DE CALCULO 

De = 24 pg SG = 0.65 dp = 100 micras 

Pf = 500 psi °AP! = 45' (3.28 x 10-4 pies) 

Tí = 75°F Ps = 14.7 psia 

Pd = 1000 psi Ts = 60°F 

El procedimiento de cálculo como se mostrara a --

continuaci6n es muy simple y puede resolverse en 

pocos minutos ~tilizando calculadoras programa-­

bIes de bolsillo, para efectos del trabajo, se -

emple6 una calculadora HP - 41C Y su secuencia -

progresiva de cálculo es la siguiente: 
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a.- calculo del factor de compresibilidad (2:) 

Se emplea la ecuaci6n modificada de Beggs y 

Brill. (12) 

59. 

Z = A + (1 _A)/eB + C pprO 
donde. ! 

.•••••.• (2.31) 

A = 1.39(Tpr - 0.92)0.5 -

B = (0.62 - 0.23 Tpr) Ppr 

+ 0.32 
9 10 (Tpr-l) 

" 

0.36 Tpr -

+r 0.066 
LTPr-O. 86 

Ppr 6 

c = (0.132 - 0.32 log Tpr) 

0.101 

-0.0~~ 

O = 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 

Luego: 

B = 0.26509 C = 0.08095 

O = 0.9625 

Zf = 0.9196 a Ti y Pi 

b. - C:ilculo de la densidad' del gas (f s) 

fg = 2.703 x SG x 
. Pi . . . . . • (2.32) 

,," 514.7 
¡ s = 2.703 x 0.65 x 0.9196 x 535 1.83807 Lbm 

Pie3 

fg = 0.02941 gr/cm3 
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c. - C~lculo de viscosidad del gas (f- g') 

Empleando la correlaci6n de Lee(ll) se tiene: 

~g= 10-4 k exp X (gY •••• ~ • ~ (2.33) 

PM = PMa x SG 
donae: 
k (9.4 + 0.02 PM) T1 . 5 · 

= 209 + 19 PH + T 

X / 3.5 + 9~6 + 0.01 PM 

y = 2.4 - 0.2 x 

La!> unid.a a.1!~ &on ~ 

f-g = (gr/cc) /g = cp 

Para los valores del problema." 

PM = 18.~305 

k = 109.8055 x = 5.531296 Y = 1.293741 

Luego el valor de la viscosidad del gas es 

LL = 7.8175 x 10-6 ',Lbm =.(0.0117139 cp) 
j"g p1e-seg 

d.- C~lculo del di~etro interior(D) 

De acuerdo a especificaciones AS ME (13), la 

f6r.mula b~sica para calcular el, espesor de 

cuerpos cilíndricos est~ dada por: 

I 

I 
I 

I 
I 

I 
I 

I 
I 

I 
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PR 
t = SE _ 0.6 p.' t • t •• • • .(2.34) 

Como: 

De = 2R + 2t 
R = 

De - 2t ••. {2.35) 
2 

SubstituyendoC2.35~en(2.34)$e tiene 

donde: 

t = 

De = 

P = 

S = 

E = 

t = 0.5 P De 
SE + 0.4p 

. . . . . . . • • (2 .36 ) 

Espesor de pared del cuerpo ciLíndrico (?g) 

Diámetro exterior del separador (Pg) 

Presi6n m!xima de trabajo (psi) 

M!ximo esfuerzo disponible (ps'i) 

Eficiencia de la junta (adiÍ..m) :' 

Campbell (14) recomienda tomar el 25% de la resis-

tencia a la tensi6n del acero coman para efectos de 

calculo del maximo esfuerzo disponible (S) y 85% 

de eficiencia (E) pa~a juntas con doble soldadu­

ra (radiografiada por puntos), de tal forma que: 

Resistencia a la tensi6n = 55000 psi 

S = 0.25 (55000) psi 

S = 13750 psi. 

E = 0.85 
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Para valores del problema. 

t = 0.99276 pg 

D = 22.01448 pg 

D = 1.83454 pies 

e.-Cá1cu10 de la densidad del aceite (Jp) 

=fp 141.5 = 131.5+ oAPI 
x fw .. . . . 

62. ' 

.(2.37) 

, " 

Para las condiciones del problema y fw = 62.4 tom/pie. 

f Lbm P = 50.02606 pie3 

f.- Cálculo del gasto de gas a condiciones estandard 

(Qgcs) 

Fina1mente,substituyendo todOs los par§metros 

calculados y los datos del problema en la ex--

presi6n l2. 30) se ti e n e : 

Qgcs .= 4.291 x 106 z~f. T" 
f f 

6 514.7 -4 
Qgcs = 4.291 x 10 0.9196 x 535(3.28 x 10 ) 

50.0261 1.83807} (1.8345}2 
7.8175 x .1:0-6 

Qgcs = 10.0 MMPCD 

2 



~I 

63. 

Esta manera de determinar la capacidad de manejo 
. ,". 

de los separ~dore~ vertica¡e~ es una aproxim~ci6p 
, 

semi-emp!rica d~bido principalmente ~ qu~ ~9 p~~~ 
" " 

den ser medidos con exactitud el tamaño de l~s --

part!culas y otras variables, por tanto, muchas -

de las suposiciones hechas en la: ecuación antes" 

escrita (2.30) no se satisfacen en la práctica.-

Por otra parte, la velocidad aparente en el espa-

cio abierto al flujo de gas está generalmente da-

do por: 

[ - J O S v = ks rL - f g • 

fa 
. . 

" 
• • (2.38) 

donde: 

v = Velocidad permisible del gas (pies/seg) 

ks = Constante emp!rica -

~L = Densidad del l!quido (Lbm/Pie3 ) 

jg = Densidad del gas (Lbm/pie3 , 

El valor emp!rico ks depende de todos los factores 

que afectan al proceso de separaci6n tales como la 

densidad de los flu!dos, for.maci6n de emulsi6n, ~~ 

fl~jo pulsante, presencia de sÓlidos, longitud de 

separaci6n, etc. Por esta raz6n no es sorprendente 



que varíe ampltamente e~ 'VAlor de ks en d;q;ere~ 
. ' :",' 

tes aplicaciones y la 'mejor manera de detemj;n~r 

lo es expertmen~almente, 

El rango normal de variac;í:6n de ks para separa .... 

dores verticales es el siguxente(1S): 

0.06 "'" 1's. "0.35 (promedj;o 0.21) 

Con la ecuaci6n' 2.381 Y el Srea del separador conodda,~e 

puede calcular el gasto de gas a condiciones de 

flujo de la siguiente mane~a: 

Qgcf = TI -r 
. , . . t •• , , (2.39) 

Como normalmente ·se reporta el, gasta a condicio-

nes estandar: 

Qgsc = Qgcf 
B 

9 

Bg = VI. 
Vs 

Considerando: 

ks = 0.21 

Ps = 14.7 psia 

Ts = 60°F 

1 día = 8~ 400 se9' 



j 

"" 
.. 

,65. 

la ec:uación (2.39) quedarc!i de la forma siguiente: 

Qgcs 

• (2.4 O) . 

Donde el gasto de gas a condiciones estandar 

(Qgcs) está en MMPCD. Para las mismas condiciones 

del problema anterior 

De = 24 pg 

Pf' = 500 psi 

Ti = 75°F 

Pd = 1000 psi 

SG '= 0.65 

°API = 45' 

Los valores calculados para estas condiciones --

fueron: 

fL = 50.0261 lbm/pie 3 

fg = 1.83807 lbm/pie] 

,g = 7.8175 x 10-6 lbm/pie-seg. 

Z = 0.9196 

D = 1.83454 pies 

Substituyendo estos valores en la ecuación(2.40) 

se tiene: 

Qgcs = O .504 x 10, ... 6 (1.83454) 2 "1 0.9196 

514.7, 
, 535 ( 50.0261 - 1.83807)ís 

1.83807 ' , 
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Qgcs = 9.086 ~MPCD. 

Como se puede observar el valor obtenido con la 

ecuaci6n(2.40) tiene una diferencia de 9,14 % con 

relaci6n al valor obtenido' con la ecuaci6n(2.301· 

? ar a los ·r.lisnos dat.qs q,el; p~lerna ej~lo' y con . el p~si to de 

establecer unacanparaci6n,los valores obtenidos a 

partir de las gráficas de las compañías "Oi1 Me 

tering and Processing Equipment Corp" (OMPEC, y 

"Black and Sivalls Corp" (~S & B) son los siguie~ 

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) 

Aparentemente los separadores fabricados por la 

compar..ía "Black and Sivalls" tienen menor capac!.. 

dad de manejo de gas que los de la OMPEC para el 

mismo di4metro. 

Las gráficas proporcionadas por los fabricantes 

de los equipos de separaci6n normalmente son .el 

resultado de largas pruebas expeJ:ime~tal'es. a.las . . '. - . . 

que son sometidas dichas unidades. PosibleDt~lÍ.te 
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la ,eficiencia que consiguen de sus equipos al 

someterlos a pruebas experimentales bajo diferen 

tes rangos de gastos sea la raz6n por la que exis 

tan diferencias en la capacidad de manejo de gas 

entre los separadores fabricados por, la's compa--

ñ!as OMPEC y BS &B. 

Para diferentes juegos de datos se calcularon las 

capacidades de manejo de gas con las ecuaciones -

(2.30)~2.40),gráficas de las compañías OMPEC y BS 

&B. Los valores obtenidos se muestran en la Ta-
, 

bla 2.1 del Anexo B.De la revisi6n de la Tabla 1.1 

se observa' lo ~iquien te '. 

a.- Para presiones de operaci6n menores de 500 

psi, los valores obtenidos ,con la ecuaciOn 

(2.30}son muy parecidos a los obtenidos con -

las gráficas de la OMPEC. 

b.- Para presiones de operaciOn mayores de 500 

psi, los valores obtenidos con la ecuac16n ~ 

(2.40)son casi iguales a los obtenidos con las 

gráficas de la OMPEC. 

c.- Los valores obtenidos con las gráficas de la 

compañía BS &B son de 15 a 24% más bajos que 

los otros procedimientos de cálculo 
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d.- La temperatura de flujo,.es un factor'quei!: 

cide directamente en la capacidad de mané!:l'o 

de gas de los separadore~ ya que al aumentar 

la temperatura disminuye la capacidad de pro 

ceso de gas,~y ~,\J Le e '.J e l'9a. Este aspecto es -

una gran limitaci6n de los m~todos gr~ficos 

ya que no especifican rangos de temperaturas 

para los cuales fueroncbtenidas las gr~fi-

caso Tomando como temperatura base, 7S?F,-

los valores obtenidos con las ecuacionesC2.30) 

y (2. 40),tanto para al t~s como para bajas pre ... 

siones,se aproximan más a los valores obteni 

dos con las 9r~ficas de la OMPEC. 

2 .. 3.2.-CAPACIDAD DE SEPARACION DE LIQUIDOS 

La capacidad de separaci6n de líquidos de un se 

parador verticalda.'ptn d. e ''PrilVt 11 en: m e-l\"t' & ' 

de las siguientes variables; 

a .... Altura delnivel del líquido en la secci6n de 

acumulaci6n del separador. 

b.- Tiempo de retenci6n. 

c.- Diámetro del separador. 

d.- Factor de volumen del aceite a las condicio-
',' 

nes de opetaci6n. 
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a. - Altur'a' del nivel dell1:9u,i:do' (Jll 

La altura del nivel dell!quido es d,i:rectamen 

te proporcional a la capac$dad de manejo de 

líquidos del separa'dor .. Algunos ¡ a~u:'to"'t 6&', . 

. recomiendan(5} como pr~ctica normal que 

la altura del nivel d~l!quido en la sección 

de acumulaci6nnQ'exceda de 1 a 3· veces el -~ 

diámetro del separador aprox~adame~te, de~~ 
, . ' 

pendiendo del diseño exacto del d~spos,i:tivo 

(es práctica coman en ~eparadores vert,i:cal~s' 

utilizar como altura del nivel dell!quido el 

tamaño del diámetro exterior del separador] t 

El tiempo de retención es unaf0,.ma ind;lrecta 

de fijar la capacidad necesaria de un separ! 

dor para'manejar cierto volumen de ltqu,i:do.g~te 

es un parámetro importante porque para que -
• 

exista una buena separaci6n, se requiere de -

un tiempo suficiente para obtener buenas con 

diciones de equilibrio entre el l!quido yla 

fase-ga~~alas condiciones de presi6n y tem­

'peratura de operación~ El criterio básico de 

diseño para tiempos de retención de l!,quido 

en separadores ha sido determinado por numero 
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sas pruebas de campo (15) . 

Los tiempos m!nimos de retenci6n recomendados 

en condiciones normales de operaci6n son los 

siguientes: 

Separaci6n Gas-Aceite: 

o - 600 psi ••••• 1 minuto 

600 1100 psi ••••• 50 segundos 

Mayores a 1100 psi •••• 30 segundos. 

Separaci6n a alta presi6n . 
de aceite~gas-agua ,.,,2 a 5 minutos 

Separaci6n a baja presi6n 

de acei te-gas-agua •••• 5 a 10 mino a 100°F o • 

10 a 15 mino a 90°F 

15 a 20 mino a 80°F 

20 a 25 mino a 70°F 

Si el aceite tiene tendencia a formar espuma 

es recomendable incrementar el tiempo de re-­

tenci6n de 3 a 6 vece~ del que se requiere p~ 

ra manejar un aceite que no tiende a espumar. 

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

Este par&metro juega tambi~n un papel importa~ 
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te en la determinaci6n de la capacidaa de ma 

nejo de líquidos de los separadores. Es un -

factor crítico debido a que ningan procedi-­

miento de cálculo simula las condiciones rea 

les de separaci6n por las siguientes causas(8). 

1.- Los factores de volumen del aceite se ob 

tienen generalmente a partir. de un análi­

sis PVT a la temperatura del yacimiento,­

la cual, difiere de las temper~turas:' de -

separaci6n. 

2.- .Los factores de volumen del aceite gene- ... 

ralrnente se obtienen en laboratorio por -

un proceso de liberaci6n diferencial, 

mientras que un .sistema de separaci6n ap~ 

nas se aproxima a un 98% de ~ste proceso 

con seis etapas (9) I disminuyendo la apro­

xirnaci6n al reducir~itln~ero de etapas. 

3.- Debido a los cortos tiempos de retenci6n 

y a la poca agitaci6n de los flu!dos en 

el separador,no se alcanzan las condicio­

nes de equilibrio entre las fa<ses¡ .e.lc;c:ua.l 

s~ se establece en laboratorio. Debido a 

esto, el aceite en el separador está su-­

persaturado y su factor de volumen es ma­

yor que aquel que se obtiene a las condi-
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ciones de equ!l!br!o. 

Con las observaciones anteriores, se debe elegir 

el valor del factor de volumen calculado por 

~ _ .él procedimiento que mejor simUle las condi-­

ciones reales d~ separaci6n. 

El volumen de líquido que pued~ manejar un sepa-

rador vertical está dado por: 

VL = Axh = . . • (2.41) 

Luego,el gasto de líquido que puede manejar un --

separador. vertical a las condiciones estándar se-

rá: 

••• (2.42) 

donde: °LCS = Gasto de líquido (pie3¡min. a c.s.) 

D = Diámetro interior del separador (pies) 

h = Altura del nivel de líquido (pies) 

t r = Tiempo de retenci6n (min) 

Considerando quel0ía = 1440 min y 1 Bbl = 5.615 pies 3 • 

el gasto de líquido en unidades de campo estará da 

do por: 

Q = 201.420 "Les 
0 2 h 
Botr •••••• (2,43) 
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2.3.2.1.- Ejemplo de Aplicaci6n. 

De las correlaciones que existen para cal-

cular las propiedades físicas de' los flu!-

dos, la que mejor se aproxima a las condi­

ciones reales de separaci6n es la propue! 

ta por Milton V4zquez y H. Dale Be9gs(16), 

mism,Q¡ que ser4 empleada para efectos del -

presente trabajo. 

El aspecto relevante de esta correlaci6n, 
# 

es la correcci6n del valor de la densi--

dad relativa del ,gas de pres~6n descono­

cida a una presi6n de operaci6n de 

100 psi. 

Eligi. eron este valor de presi6n porque a 

través de sus pruebas experimentales obse! 

varon que representa mejor las condiciones 

, reales de operaci6n y proporciona menos-

error que la densidad relativa tomada de -

una muestra de gas con presi6n ,de separa-­

ci6n desconocida. 

Para el desarrollo de sus ,correlaciones 

efectuaron un an41isis de regresi6n a 

m4s de 5000 puntos obtenidos experime~ 
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talmente y los resultados fueron los si--

guientes: 

a). C4lculo de la densidad relativa corre-

. gida. 

SGs = SGgp [1. + 5.912 x 10-5 (SGo) 

. P 1 I 

T 10g(114.') •••••• '. (2.4'4) 

b). C4lculo de la relaci6n de solubilidad 
(Re) 

Para efectos de cálculo de este parámetro 

dividieron el aceite de acuerdo a su --

densidad relativa en grupos, es decir, -

para aceites de densidad relativamente me 

nores de 30 °API Y para mayores de 30 oAPI, 

tal que: 

R C SGs PC2 
s = 1 exp (C3 (SGo/T ~+460) ) 

••••••• (2.45) 

Los valores de los coeficientes están da 

dos por: 
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Coeficiente SGo·<30 0A:P¡ SGo:>30 °API 

C1 0.0362 0.0178 

C2 1.0937 1.1870 

C3· 25.7240 23.9310 

c). Cálculo~ del factor de volumen del aceite (Bo) 

Debido a que este parámetro es dependiente 

del valor de la relación de solubilidad to-

maron el mismo criterio, luego: 

r 

Bo = 1 + C1 Rs + C2 (T-60J SGo +. C3 (T.-60} 
Rs 

SGs SGs 

. • . • , . . • • (2.46) 

Los valores de los coeficientes están dados 

por. 

Coeficiente SGo<30oAPI 

4.677 x 10-4 

SGo'>30oAPI 

donde: 

4.670 x 10-4 

C2 1.751 x 10-5 1.100 x 10-5 

C3 -1~811 x 10~8 1.337 x 10-9 

Bo = Factor de volumen del aceite 

(pie3 /pie3 ) • 

P = Presi6n de operación (psia) 

SGo 
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Rs = Relaci6n de solubilidad (pie3/Bbl 

SGgp = Densidad relativa del gas obteni­

da a las condiciones de presi6n y 

temperatura de separaci6n (prome-

dio si son m&s de 3 etapas) 

SGo = Densidad relativa del aceite (OAPI) 

SGs = Densidad relativa del gas (aire=1.0) 

para 100 psi de presi6n de separa-

ci6n 

T = Temperatura de operaci6n(OF) 

Para los ejemplos' siguientes se empleará esta corre 

laci6n y los datos siguientes: 

,,' 

a.- Separadores de alta presi6n (mayores de 500 psi 

de Pd) 

Pd = 500 psi 

L = 10 pies 

h = 3.0 pies 

De = 36 pg 

tr = 1 mino SGo = 35°API 

Pf = 500 psi 

Aplicando los mismos conceptos anteriozes(ecuacio-

nes(2.34l,(2.35)y(2.36) • 

D = 2.87382 pies 

Bo = 1.05176 (pie3/p¡e3) 



'. '(2'. 87'382').' X' 3' 
° 

¡:::: 20.1.420. , Lc~ '1.0.5176 X 1 

0LCS = 4 745 BPD 

b.~ Separadores de baja presi6n 

Pd = 125 psi 

L = lO. pies 

h = 3.0. pies 

De ;::: 36 pg Tf ;::: 6o.oP 

tr ;::: 1.0. min SGo = 35 PAPI 

Pf'= 10.0. psi 

De las ecuaciones(2.34l,(2,35)y(2,36) 

o = 2.9680.5 pies 

Bo= 1.0.0.753 pie3/P1e3 

'(2. 9680S') 2. x '3' = 20.1.420. X 
1,o.o.753x1 

° = 5284 BPD Lcs 

77. 

Para las mismas condiciones del problema en sus 

casos a y b, los resultados obtenidos con la' ~~ 

ecuaci6n(2.43)y los proporcionados por las, gr4-

ficas de la OMPEC son los siguientes 

a.- 0Lcs = 4745 BPD (ec. (2.43<" 

QLcs = 4750. BPD COMPEC) 

b.- °LCS = 5284 BPD ~(ec. (~. 4,3 n 

°LCS = 5290. BPD (OMPEC) 
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Como se puede observar, se tiene '."$'Q, lo"> ':u n'a'" "", -, 

alfar,encía' eá 0.1'''.- en ambos casos empleando los 

dos procedimientos. 

2.4.0.- CALCULO DE LA CAPACIDAD DE MANEJO DE LOS SEPARA 
, DORES HORIZ'ONTALES DE 2' 'FASES' . (BIFASICOS') 

La capacidad de manejo de los separadores horizon 

tales, es un tema poco tratado en la literatura ~ 
, 

técnica, por 10 complejo y laborioso que resú1ta 

la eva1uaci6n de algunos pa~ámetros que intervie­

nen en el proceso de cálculo, Se han dado., algunas 

ecuaciones empíricas que dan resultados menos que 

razonables, misroás que deben ser ajustados con -

pruebas experimentales de campo, 10 cual no siem 

pre es posible, debido a las po1!t.tcas de exp10ta~­

ci6n y a las necesidades de consumo interno y/o -

externo. 

De hech.o, la mejor determinaci6n de la capac;tdad 

se efectda mediante un proceso gr4fico, Las. grá­

ficas que se emplean son proporcionadas por las 

compañías que manufacturan los equipos de separ~ 

ci6n, tales como: OMPEC, BLACK &SIVALLS, NATCO y 

otras. La mejor aproximaci6n ana1!t.tca (24) a los ~ 

valores obtenidos por el método gráfiCO se prese~ 

ta y discute a continuaci6n: 
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2.4.1.- CAPACIDAD DE SEPARACION DE GAS. 

Para desarrollar una ecuaci6n que nos permit·a ob 

tener en forma confiable la capacidad de separa ... · 

ci6n de gas se deben hacer dos suposiciones bás~ 

cas, los cuales dependen del diseño espectfico _ 

del separador: 

1.- La trayectoria de la part!cula en la secci6n 

secundaria del separador forma un ángulo .. de 
, 

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

tra en la !igura:2.3: 

DePA 

Fig. 2.3.~ Diagrama de un separador horizontal 
donde se ilustra el ángulo de ca!da 
de la gota de l!quido. 

'. 
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1. Secci6n de separaci6n primaria 

2. Secci6n de separaci6n secundaria 

3. Secci6n de extraccitln de niebla 

4. Secci6n de almacenamiento de líquido 

5. Salida de líquidos 

6. Salida de gas 

7. Entrada de la mezcla de fluídos 

2.- La longitud de la secci6n secundari~ de sepa 
, -

raci6n es igual a dos veces la diferencia en-

tre el diámetro interiqr' y la altura del ni-­

vel de líquido 2(D - h) I corno se ilustra a . 

continuaci6n: 

9::450 

O' 

~1·-----{D-h)---,p~I·~---{D-h)---·~1 

Fig. 2.4.- Diagrama que representa la distancia 
de separaci6n entre la seccitln prima­
ria y secci6n de extracci6n de niebla. 
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~sentamientQ de lªª. gotaª ae l~~yigo (vf) e~ta 

(laQopor; 

•••••• (2.47) 

pero 

d = (2) o • 5 (O-h) • • • • • • 

substituyendo (2. 48) en (2.4'7) s,e tle t\ e ~ 

Vt = 2 O • :5, (O'-h) 
tr • • • • • • •• (2.49) 

Luego el tiempo de retención ser~ '. 

• ••••••• (2.50) 

Por otra parte, la velocidad del gas en la sec­

ción de separaci6n secundaria; cuya longitud es 

igual a dos veces la diferencia del diámetro me- . 

nos el nivel ael:tíc¡viao está dado por: 

. 2' (D-h) 
Vg = tr • t • • • • t t (2. 51 ) 

Substituyendo el valor del tieml'0 de retenciÓn -

en la expresi6n anterior se tiene: 
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2 (D-h) 2,.2°· ~,' 
Vg = 'Vt, 

2°·5 (P""hl.lYt: 2 ° t 5 ':-lO:,S 

Vg = 2°·5 Vt . . • . ' . . • • • ~'; !2 .52 , 

De la ecuaci6n de continuidad; 

QgCf = Vg Af = 2°·5 VfAf 

o.gcf = 2°·5 Vt A~ . ' . .(2.53) . . . . . 

El área ocupada por el líquido en la secc~On de 

acumulaci6n como se muestra ~n la figura 2.5 pu~ 

de calcularse de la siguiente manera: 

~~~----~--------l------------~~ 

T 
h 

1 

Fig. 2.5 Gráfica que ilustra el área de flujo del 
gas y el área ocupada por el líquido acu­
mulado. 

o 
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= 1í 0 2 1T 0 2, arc' 'sen' (' O' .... 2h,' __ CO .:.;. h) 
AL a- - 4 '.180 O 1, 2 

(Oh _ h 2 ) O • 5 • . . . . . ~ • • • • • 

Luego el área de flujo del gas se puede calcular 

de la siguiente manera: 

A' { = 'A.r - AL . • • . . . , . • • • • • (2.55) 

, , i1' 02 
(Area de la base)" , (2.,56) A.r = 4 • • , 

SubstituyendoI2.56)y~2.5~~n la e~presiOn(2.551se 

tiene: 

A'f' -_ ir 0
2 

'11 0
2 

,. TT ó2 
arc sen '(O' o'-2h) +'(~ .,..h) 

~ ~ a- + 4 180 ~ 

• • . . ... . • • • (2.57) 

• • • • • • • • •• (2.58) 

Empleando la ecuaci6n de estado para gases rea--

les, se puede transformar el gasto de ~:as con-

diciones de flujo a las condiciones est~ndar de 

presi6n y temperatura 

Ps Qges._ Pi Qgcf 
Zs R Ts - Zf R Tf' 



Qgcs= 1 
zi 

.11::. . Ts Qgcf 
p~ Ti . 
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. , . . ; l2 • 59>. 

Substituyendo la ecuaci6n'2,53)en la<2.59l : 

Considerando: 

Ps = 14.7 psia 

Ts = 520 0 R 

1 Día = 86400 seg. 

t , 

Qgcs= 4.3223 x 10 6"~ vt · Af:" (2.60) . Zf' Tf T: 

Por ot'ra parte como se analiz6 en la '~ntroducción 

de este Cap!tulo,las funciones de cada una de los 

internos que componen el separador, en la secci6n 

primaria,se reduce considerablemente la velocidad 
. 

de los flu!dos, tal. que en la sección secundaria, 

los valores del Ndrnero de Reynolds caen dentro de 

la porción recta de la Figura 2 ~ 2 (~~~ < 0.3), de 

modo que; 

f = . 24 
N.re "'tlt •• (2,11} 

Por tanto la velocidad de asentamiento toma la ~ 

forma de la Ley de Stokes aa'a po, la expresión (2,12) 
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• (2.12) 

Substituyendo la ecuaci6n(2.12len la expresi6n -

(2.60~queda de la siguiente manera: 

6 "<dp2 (Pt- r q) ': J' Pj " 
Qgcs = 4.3223 x 10 ~ 9!-g, 'Zi, Ti'" Af 

. . . . . . . . . . . • (2.61) 

Considerando que:' 

, ,2' 
9 = 32.174 pie/seg {Aceleraci6n 'de la'gra-

vedad) 

.dp_.= 3. 28 x, 10 -4 pie~ '(lOO micras) 

Qgcs = 0.8312 

La expresi6n(2.62) permitir4 calcular la cap~ 

cidad de proceso de gas de cualquier separador -

horizontal que reQna las, caracter!sticasCo por lo 

menos parecidas ). , descritas al, inicio del desarro 

110 de la ecuaci6n ~.62. 

2.4.1.1.- EJEMPLO DE APLICACION 

Es conveniente señalar que en el procedimiento de", 

cálculo, se deben tomar las mismas consideracio-

nes que se' citan en el punto 2.3.1,1, Otro as--

pecto relevante en el cálculo ~e la capacidad de 

manejo de los separadores horizontales es la -
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cantidad de l!qui.do que ~e acuI'(lula en el fondo 

del separador, ya qUe la capacidad de manejo del 

gas de un separador horizontal es proporcional ~ 

al 4rea de la secci6n transversal disponible pa~' 

ra el flujo de. gas como se ilustra en la Figura 

2.5. Por tanto, el diámetro del separador y la 

altura del nivel dell~quido controlan la capaci­

dad de manejo del gas, 

, 
M.oclií.~,~.a:o la longitud convencional (10 pies) de 

un separador horizontal no cambia r¡n fOT ma :a'fticiablQ la 

capacidad de manejo delga~( 5), pero si se aumen 

ta o disminuye ·'·1/.12 avo la altura del n;t.vel de 

l~quido puede aumentar o disminuir respectivamen-
'. te hasta un 14.75% la capacidad de manejo del gas 

del separador horizontal. 

Este aspecto pone de relieve la vers.atil;tdad de 

este tipo de separadores ya que se ajusta al com ... 

portamiento caprichoso de los yacimientos petro~ 

leros y sa-tisface las necesidades presentes y fu ... 

turas. 

Para prop6sitos de dimensionamiento de los sepa­

radores horizontales, la literatura t~cn.tca re~­

porta (15) que se puede tomar como altura de ntvel 

de l~quido normal 1/2, 1/3 Y 1/4 del diámetro ex-

terior del separador, pero es mas comlln emplear ... 



"' I 

~ 

87. 

1/3 del d~árnet.ro exterlo.r para p;rop6sitos pr4ct! 

cos y este mtsmo criterio se tomará en el desa-­

rrollo del presente trabajo. 

PROBLEMA: 

Se desea calcular la capacidad de manejo de gas 

de un separador horizontal, cuyas caracter1sti .... ,... 

cas son las siguientes: 

DATOS: 

L = 10 pies Pd ;:: 1000 ps;t 

De ;:: 24 pg (2.0 pies) SG 0,65 

Pf" ;:: 500 psi SGo ;:: "0,8017 (45 °API) 

Tf = 75°F h ¡::: 8pg (0.6667 pies) 

dp ;:: lOa micras" 
(3,28 x lO" -4 pies} 

SOLUCION: 

a.- Cálculo de las propiedades del" gas, 
, 

Empleando las mismas correlaciones del ejemplo 

de aplicac.t6n para separadores verticales se 

obtuvo: 

Zf = 0.9196 a Pf y Ti 

1'g = 1.83807 Lbm/Pie3 

I"g = 7.8175 x 10-6 Lbm/pie-seg 

fL = 50.02606 Lbm/pie3 
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b. - C~lcu1"o del' di4n¡etro' ~nterior tPl. 

Para las mismas condiciones anteriores y las 

ecuaciones (2.34\,(2,35) Y (2. 36) se obtuvo : 

. 
t 0.9926 pg 

O = 22.01448 pg ." i 

c. - C41cul'c; del área de flUjO 'C&) 

De la ecuaciOn(2.58) : 

, 1102 + '11'02 'are: sen 'O'--2h 'o h } Af = 8 -r 180 ( o l+ (2 -

(Oh - h2)O .5 

Substituyendo valores, 

arc Seh (22~01448' --' 2'x 8 ) 
180 22,01448 

+ (22,01448 - 8) (22.01488 x 8 ... 8 x a) 0.5 
2 

At' = 255.68634 pg2 

Af = 1.7756 pies
2 

d. - c4lculodel gasto' de g~s' a condiciones" es't'an -

dar (Qgcs) 

Finalmente, substituyendo los valores del pro-



, 
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b1ema y los parámetros obtenidos, en la ecua-­

ci6n(2.62\se tiene: 

Qgcs = 

Qgcs = 

0,8312 ~, ·fL' ~,rg Af Z! T ' ( ) 
f .Jl'g 

0.8312 x 
' 514'.7' ' 

0.9196 535 x 

x (50'.02606- 1',83807) x 1,,7756 
7 • 8175 x 1 O ~6 

Qgcs = 9.51753 MMPCD 

89. 

Se puede observar que para las mismas condicio--

nes del problema y los valores obtenidos con la 

ecuación (2.401, el separador horizontal puede roa .. 
'. 

nejar vo1amenes ligeramente mayores que el sepa-

rador vertical con similares especificaciones de 

diseño. Sin embargo; es importante recordar que 

toda comparación en este aspecto es relativo ya 

que depender4 siempre de la altura del nivel de 

l!quido que se quiera manejar. 

El criterio que debe prevalecer, para efectos de 

comparaci6n, es el volumen de lIquido que pueden 
I 

manejar ambos dispositivos, desde 4ste punto de 

vista, para un mismo volumen de lIquido a mane­

jar, se puede afirmar en t4rminos absolutos que 

los separadores horizontales manejan mayores vo 
, -
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lúmenes de. gas que los separadores verticales. 

Para las mismas condic~ones del problema, los ~-

valores obtenidos con la ecuaci6n(2.62\,las grá~ 
.. 

ficas de la OMPEC y las gráficas de Black and ~-

Sivalls son los siguientes: 

Qgcs = 9.5 

Qgcs = 9.0 

Qgcs =17.0 

MMPCD (Ec, (2.62)) 

MMPCD COMPEC) 

MMPCD (SS &SL 

Los separadores horizontal~s fabricados por la ~ 

compañia Black and Sivalls·aparentemente manejan 

mayores volúmenes de. gas que los separadores fa~ 

bricados por la compañía OMPEC, pero es impol:t·a~ 
... 

te tomar en cuenta las observaciones que se efec 

tuaron anteriormente, 

Para diferentes juegos de datos se calcularon las 

capacidades de manejo de gas con las ecuaciones ~ 

(2.62) gráficas de OMPEC y Black and Sivalls, los 

cuáles se muestran en la Tabla 2,2 del Anexo ,S. 

De los resultados obtenidos se observa que: 

a, - Los valores. calculados·· con la ecuaci6n (2.62 \ son 

ligeramente mayores que los obtenidos con las 

gráficas de la OMPEC, con un rango de.varia~­

ción de O - 2% para presiones de operaci6n b~ 

jas y de 2 -10% para éiltas presiones de ope-
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raci6n. 

b. Los valores calculados con las gráficas de la 

compañía Black and Sivalls.para altas presio­

nes de operaci6n casi doblan a los obtenidos 

con la ecuaci6n{2.62)y OMPEC. Para bajas pr~ 

siones de operaci6n las diferencias son subs­

tanciales, por lo que se deben tomar con·mu­

chareserva los valores obtenidos con las grá­

ficas de esta compañía. 

2.4.2.- CAPACIDAD DE SEPARACION DE· LIQUIDO S 

Como se ilustra en la figura 2.5, el área ocupa~ 

da por el líquido en la secc16n de acumulac16n -

del separador horizontal está dado po:]!": 

are ·sen( D ~. 2h) 
180 D 

_ ( ~ _ h ) (Dh ~ h 2) O • 5. • • • • • (2.54) 

Por tanto, el volumen disponible para manejar el 

líquido que entra al separador será: 

VL = L AL ••• , •• , • t • (2.63) 

Luego,el gasto de l~quido, medido a condiciones 

estándar que el separador horizontal puede mane­

jar, tomando en consideraci6n los tiempos de re-



.' 

tenci6n recomendados está dado por: 

Considerando 

1 Día = 1440 minutos· 

1 Bbl = 5.615 pies3 

. AL xL. = 256.456 Bo tr 

2.4.2.1.- EJEMPLOS DE APLICACION 

• • ti • 

. . . . 
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.(2.64) , 

(2.65) 

a. Se desea calcular la capacidad de manejo de ~ 

líquido de un separador horizontal cuyas ca-­

racter!sticas son lar. si9u~ent.es :" 

DATOS: 

L = 10 pies Tf = 60°F t)ensbla-a = 35°API 

Pd = 125 psi tr = 1 min De 24 pg 

P' f = 75 psi SG = 0.65 h = 8 Pg. 

a .1. - Cálculo de· La·s· prop1edade·s· del· líquido. 

Aplicando las correlaciones mencionadas en la 

sección de separador~s verticales, se obtiene: 

Rs = 12.04574 (Pie1Bbl \ 

·33 
Bo = 1.00563 (píe /píe ) 
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a.2.- Cálculo del diámetro interno del separador (D) 

Empleando las ecuacionesl2.34\,(Z.35)y(2.36) 
<:>e t len e. : 

t = 0.1278 pg 

D = 23.74441 pg 

a.3.- Cálculo del área ocupada por el l!quido (A~) 

Substituyendo valores en la ecuaci6n(2.54) 

se obtiene: 

. 1T D2 .arc sen (D - 2ht( D _ h) 
4 180 D 7 

(Dh _ h 2 ,O.S 

A = 3.14 x (23.7444)2 
L 8 

3 • 14" x ( 2 3 • 74 44 ) 2 
4 

(23.7444 x 8 - 8 x 8)°·5 

AL = 0.91053 pies2 

a.4.- Cálculo del gasto de l!quido a condiciones 

estandar (QLcs) 

Finalmente,substituyendo valores y los pa-
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rámetros obtenidos en la expresi6n(2.ó5): 

°LCS 256.456 Al! x L = Bo tr 

°Lcs 256.456 x 0.91053 x 10 = 1.00563 x 1.0 

°Lcs = 2322 Bbl 

Para las mismas condiciones del problema, 
, 

los valores obtenidos con la ecu~ci6n(2.65hlq 

gráficas de la OMPEC y gráficas de la com­

pañía Black and Sivalls,son los siguien-­

tes: 

° 
= 2 322 Bbl (ec. (2.65») Lcs 

0LCS = 2.350 Bbl (OMPEC) 

0LCS = 2 320 Bbl (BS & B) 

Como se observa,e~iste muy poca diferen-­

cia (1 %) entre los valores obtenidos con 

los diferentes métodos. 
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REQUERIHIENTOS DE POTENCIA' 

3.1. INTRODUCCION 

La selecci6n de las condiciones de separaci6n como se --

mencion6 en los capítulos precedentes dependen, fundamental--

mente, de los objetivos de producci6n establecidos, dentro de 

los cuales destaca los mínimos costos por,compresi6n. 

Este objetivo es de mucha importancia en aquellas b~te-­

rías donde se manejan fluidos producidos de yacimientos con -

aceite volátil, ya que los voldmenes ~e· 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'energ!a, la creciente es--

tructura de precios tanto del gas como del petr6leo, la sati! 
/"-' 

facci6n de las especificaciones de diseño de las plantas de -

proceso y finalmente las distancias, por lo regular considerá 

bIes entre lasbater!as de separaci6n y las plantas de trata­

miento de gas y petr6leo, hacen indispensable la nece~idad de 

cierta energía adicional, 'la cuál es suministrada a.través de 
\ 

\ 
ciertas unidades generadoras de potencia. 

95 • 

El transporte de aceite y gas es un problema de gran 

importancia y su soluci6n debe efectuarse con la mejor plantf~c! 

ci6n en la fase de diseño, con un detalle muy minucioso que -

permita vencer cualquier contratiempo. El transporte de hi-
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drocarburos en fase mixta puede presentar dificultades que se 

traducen en sistemas de operación que ofrecen menores posibi-

lidades de capacidad de transporte al aumentar la pérdida de 

carga y la potencia necesaria. Estos factores inciden directa 

mente en el aspecto económico. 

otra consideración importante que debe tomarse en cue~ 

ta durante la etapa productiva del campo, es el control de 

las condiciones operativas de las plantas de compresión y. 

bombeo, el cual, se hace en función de la potencia entregada 

por los equipos. Reportes sistem~ticos del estado de las l!-­

neas y las máquinas en funcionamiento ~ermitir~n programar el 

máximo rendimiento operativo con mínima potencia. Las unida-

des generadoras de potencia.a que nos referiremos en este 'ca-
"~O 

p!tulo son: bombas y compresores, mismos que ser~n discutidos 

brevemente a continuación. 

3.1.1. COMPRESORES 

Un compresor dado puede ser analizado util,izando fórm~ 

las adiab~ticas, poli trópicas e isotérmicas. En los 

años recientes, las compañías fabricantes de compreso-

res centrífugos y de flujo- axial las diseñan para que 

sean analizadas con fórmulas politrópicas(2S). Estas -

máquinas operan esencialmente a una carga y eficiencia 

politrópica constantes,en cambio las fórmulas adiab~t! 

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 operaci6n adiabática (25) • 

Por esta raz6n, la eficiencia adiabática es te6ricamente 

más rttil que cualquier otro tipo de eficiencia ya sea -

politr6pica o isotérmica. 

La eficiencia adiabática (Ea) se def'ine como el cociente 

que resulta de dividir la potencia te6rica o isotr.6pica 

entre la potencia transmitida al gas tal que: 

IHP Ea = GHP 

La eficiencia mecánica (Em) se define como el cociente -

que resulta de dividir la potencia transmitida al gas en 

tre la potencia al freno,tal que: 

Em = GHP 
BHP 

La eficiencia adiabática total (Eat,), se define como el 

cociente que resulta de dividir la potencia te6rica en-­

tre la potencia al freno', tal que: 

Eat = IHP 
BHP = Ea x Em 

La eficiencia adiabática 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. 
t 

Los limites generalmente aplicados para la operaci6n de 

los principales tipos de compreso~s mencionados, basa-

dos en la pr~ctica cotidiana, es la que se muestra a .:..-

continuaci6n (Fig. 3.1) 

<C 
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FIG.3.' RANI'IO APROX,IMAOO De APLlC'ACION 
PARA COMPRESORES RECIPROCANTes, 
ceNTRIFUGOS y ce fLUJO AXI.AL2.'l 
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A.- COMPRESORES RECIPROCANTES 

Este tipo de compresores se consideran aplicables 

cuando los vol~menes de entrada a condiciones de flu 

jo son menores o iguales a 3000 MPC. 

Es decir que son diseñados para manejar bajos vol~m~ 

nes de gas" 'y altas presiones de operaci6n. La máxima 

" 1 "'. relaci6n de compresi6n pot-e:t.ap&:. vana aproximadamente 

de 3:1 a 4:1. Mayores valores de relaciones de co~pr~ 

si6n pueden disminuir .la eficiencia,volumétrica y mec! 

nica e incrementar los esfuerzos mecánicos. La temp~ 

ratura de salida también limita la relaci6n de com--

presi6n y no debe .. ser mayo~ ,de 350 a 400 0 p,que es 

el limite de diseño mecánico de las unidades. 

Los compresores reciprocantes tienen más partes en '-

movimiento y, por tanto, tienen menor eficiencia me-

cánica que los centrífugos. 

La eficiencia adiabática total (Eat) varía con la re 

laci6n de compresi6n como se observa en la Figura 

3.2 , de donde se pueden qbtener valores con muy -

buen grado de exactitud. Sin embargo; el rango de va 

riaci6n normal es de 0.72- 0.82,por 10 que se puede 

tomar un valor promedio de 0.75 para estimar rápida-

mente la eficiencia adiabática total. 
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Los compresores reciprocantes son los más comunmente 

utilizados en la industria del, gas. 

lO.90 
"'\ 

.el; 

~ 0.80 ... 
.el; 
ID 
<11( a 0.70 
.el; 

<1 
- 0.60 
u 
Z 
w -~ 0.150 
u.. 
w 

0.40 

.,.....- -
V --

/ 

/ 
I . 

1.0 2.0 3.0 4.0 6.0 7.0 

REI.ACION DE C:OMPRESION, Re: 

Fig. 3.2. Eficiencia del compresor 
• ' (26) 

(Kat1. 'y Co). ,) 

B • - COMPRESORES CENTRIFUGOS 

, Este tipo de compresores son aplicables en procesos -

donde se manejan vol~menes de entrada de gas a condi-
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ciones de flujo del orden 500 a 200 ,000 MPC y ran 
/' 

gos de presión de descarga de 20 a 10,000 psia, -es 

decir, manejan mayores voldmenes de, gas y menores -

presiones que los compresores reciprocantes. 

Estos compresores comprimen el gas o aire utilizando 

una fuerza centrífuga, donde el trabajo esproporci~ 

nado al gas por un rotor. El gas es descargado con -

una velocidad alta a un difusor, donde la velocidad 
I 

es reducida y su energía cinética es convertida a -

presión estática Los compresores centrífugos tienen 

pocas partes en movimientO (tlnicamente el eje y el 

rotor). Por esta razón los costos por lubricación y 

mantenimiento son bastante bajos. Tienen habilidad 
." 

de descarga o entrega contInua, sin variaciones cí--

clicas, y el enfriamiento por agua es normalmente --

innecesario por su baja, relación de compresión y pé­

queñas p~rdidas por fricción. El límite usual de -

temperatura es de 400 a 450°F, estos rangos son ba-

jos porque los compresores centrífugos tienen dia-

fragmas entre los rotores que son muy sensibles a la 
, . 

temperatura. 

La eficiencia politrópica (Ep), es ampliamente utili 

zada para describir el comportamiento tanto de los -

compresores centrífugos como los de flujo-·axial. Es­

te tipo de eficiencia suficientemente exacta para -
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prop6sitos de estimaci6n se muestra en la Eigura 3.3. 

La eficiencia politr6pica puede variar con la, 'veloci­

dad, diseño del rotor, relaci6n de compresi6n 'y otros 

factores. 

Los cálculos de potencia, carga politr.6pj.ca y temp!:. 

ratura de descarga pueden ser efectuados empleando -

ecuaciones politr6picas. 

Tanto los compresores reciprocantescomo ,los c~ntr:1f~ 

gos son ampliamente utilizados en la industria del -

gas • 

..----r 
... ~ ... >- COMe.oe 'WJO AXIAL 

~ 

---~""" 
.-¡.....-j 

, .---..- COM'. Cf! N 1'R I "U 60s 

-f- ¡.... .... 
>-

.,/ " 
/' 

7.000 10 .• ,(.1') 20flOO 40,000 70,\100 '110,000 200,000 

VOLUMeN DE SUCCfON (Icfm) 

PIG.3.' EfiCIENCIA POLITROPICA APROXIMADA PARA 

COMPRESORES CeNTRlfuGOS y D! fLUJO AXIAL 

400,000 600.000 
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C.- COMPRESORES DE FLUJO-AXIAL 

Estos compresores son más eficientes que los centri-

fugos, son de alta capacidad pero trabajan con muy -

bajas presiones de descarga, factor que la acondicio 

na a usos muy limitados. Los axiales son generalmente 

utilizados ,: para. e o"m"'p r '1, tn' i"r i:ái're'~o~,'gasés- -

limpios no corrosivos porque son más susceptibles a 

dep6sitos, corrosi6n y erosi6n que los centrifug~~. , . 

, '. 

La máxima relaci6n de compresi6n por etapa está limi 

tada por la temperatura de sal1.da (600,OF aproximada-

mente) • 

Como se aprecia en la figura 3.1, por encima. de 

75,000 MPC los compresores axiales están usualmente 
.,.,r 

limitados a un~ presi6n 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 años recientes por su amplia 

variedad de aplicaciones. Algunas de las razones --

principales que motivan el· uso de los compresores -

centrifugos antes que los reciprocantes en las pla~ 
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tas de proceso de hidrocarburos son las siguientes (25) : 

a.- Aspecto ambiental. 

Ocupan menos espacio, operan con m!nima atenci6n 

y son ~ás silenciosos. 

b.- Menor costo de operaci6n. 

Pueden trabajar ininterrumpidamente de 12 a 30·­

meses sin reparaciones mecánicas. Los costps de 

mantenimiento son aproximadamente una· tercera 

parte de los costos'de operaci6n de un compresor • 
• 

c.- Menores inversiones iniciales. 

Los costos de una turbo-impulsora son más bajos que 

un motor con engranaje reductor o una turbina de 

vapor. El costo de tales impulsores y compreso--

res centr!fugos es aproximadamente igual al m!n! 

mo costo del tipo de compresores reciprocantes -

accionados por motores sincr6nicos para una pote~ 

cia del orden de 2500 hp. 

En el campo de la exp10taci6n de yacimientos, sobre -

todo en aquellos que se inyecta gas para mantener la 

presi6n del yacimiento, se prefieren los recipr9can-­

tes a los centr!fugos porque permiten manejar altas -

presiones de descarga. Si se requiere manejar gran--
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des volt1menes de, gas con moderada presi6n de descarga, 

son preferidos los compresores centrífugos antes que -

los reciprocantes. En la selecci6n de los nuevos 

equipos de compreSi6n, el ingeniero. de producci6n -

debe considerar cada uno de los siguientes' factores,(27) • 

1.- Costo estimado de inversi6n 

2.- Costo anual estimado de operaci6ny mantenimiento 

3.- Eficiencia relativa de combustible 

4.- Incremento de los costos de operaci6n y, manteni-, 

miento sobre la vida dtil del equipo. 

5.- Incremento de los costos de'combustible sobre la 

vida t1til del proyecto 

6.- Requerimientos específicos o limitaciones de ca-

da aplicaci6n. 

Por tanto, la decisi6n de! ingeniero de producci6n o 

del ingeniero de diseño debe basarse primariamente en 

el aspecto econ6mico, con las consideraciones necesa-

rias para cada tipo de instalaci6n y sus respectivas 

limitaciones operacionales para cada aplicaci6n espe-

cífica. 

3.1.4.-BOMBAS 

Existe una gran variedad de bombas utilizadas en las 

operaciones de producci6n, pero todas ellas pueden -
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ser catalogadas en dos grandes grupos: 'las centrífu­

gas y las de desplazamiento positivo que incluyen 

las bombas reciprocantes y las rotatorias. 

. . . 
1. - Las centrífugas o de tipo dinámico, incluyen el 

tipo centrífugo propiamente dicho, las de h~li--

ces y otras. 

Estas bombas dinámicas imparten energ!a de velo- . 

cidad al líquido. Esta energía de velocidad es 

convertida a energía de presión tan pronto sale , 

el líquido del rotor y va ~trav~s de mm espiral 

estacionaria o caja de di~usión. 

Todas estas bombas tienen la característica de -

que el volumen de flujo varía en funciÓn de la -
'". 

presiÓn, o en otras palabras, la presiÓn produci 

da d~pende del volumen de flujo. 

Este tipo de bombas manejan grandes voldmenes a 

presiones moderadas. 

2.- Las bombas de desplazamiento positivo incluyen 

las de tipo pistÓn, tornillo y otras. 

La mayor parte de estas bombas funcio~:an mecáni­

camente y tienen un desplazamiento positivo, es 
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decir cada revolu.ci6n o ciclo de funcionamiento des 

plaza un volumen determinado, impartiendo energía -

al líquido. 

Este tipo de bombas manejan bajos vol~menespero a 

altas presiones. 

En la selecci6n del tipo de bomba; a ser utilizada para 

,cualquier aplicaci6n en las operaci?nes de producCi6n, 

se deben considerar primariamente las caracter!sti-­

cas de los diferentes tipos de bombas. Estas.carac~~ 

r!sticas son brevemente explicad's a continuaci6n. 

3.1.4. TIPOS DE BOMBAS 

A). Bombas Reciprocantes 

Estas bombas pueden ser de acci6n directa, dia--

fragma o de potencia. 

Las bombas de potencia pueden ser de tipo pist6n 

o ~mbolo. Dependiendo del n~mero 'de ~mbolos uti 

lizados, las bombas pueden ser clasificadas en -

d~plex, tríplex, qu!ntuplex, etc. 

La descarga de las bombas reciprocantes depende 

~nicamente de la. velocidad. Su comportamiento no 

es afectado por los cambios de viscosidad y dens! 

dad de los líquidos que se manejan, se adaptan me 
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jor a las descargas severas y altas cargas. Su 

~rincipal desventaja es que su comportamiento es 

menos que satisfactorio cuando el liquido contie­

ne s6lidos en suspensi6n y el diseño del sistema 

de succi6n para el NPSH apropiado es critico. 

Estas bombas son normalmente empleadas en los se~ 

vicios de glycol para producir;, al tas cargas con -

bajos voldmenes de liquidas. 

B) BOMBAS ROTATORIAS 

La capacidad te6rica de estas bombas dependen pri~ 

cipalmente de la velocidad de operaci6n. Su volú-­

men de entrega es disminuida por el Eesbalamiento, 

es decir, por el escurrimiento del liquido de la -

descarga ala bomba .. trav~s del espacio libre de tr!!. 

bajo, contra ~l lado de la succi6n. Este resbala­

miento incrementa con el aumento de la presi6n di­

ferencial y con la disminuci6n de la viscosidad, -

por lo que, su uso es más apropiado para fluidos 

de alta viscosidad. La presi6n de descarga de estas 

bombas es esencialmente independiente de la capac.! 

dad, son capaces de desarrollar altas presiones -

con un by-pass de seguridad en la descarga,~ane~­

jan liquidas con un amplio rango de viscosidades. 

Debido a que tienen pocas partes 'en movimiento son 
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más econ6micas y ofrecen más ventajas que las re­

ciprocantes pero no son adaptables a manejar lí-­

quidos con' s61idos en suspensi6n ni líquidos no"­

lubricantes. 

B) BOMBAS CENTRIFUGAS. 

Estas bombas manejan altos voldmenes de líquido -

y son muy eficientes," las de multietapa son capa­

ces de operar contra altas carqas, son de si~ple 

construcci6n con un mínimo de componentes, lo 

cual hace que sus costos de mantenimiento sean ~ 

bastante bajos. 

Las bombas centrífugas "incrementan ~~directamente 

la presi6n al aumentar la energía"cin~tica del 11 

quido. Esta energía cin~tica (velocidad) es, ento~ 

ces reducida y convertida en energía interna, la 

cual es reflejada por un incremento en presi6n. -

Son más ampliamente utilizadas en las operaciones 

de producci6n por su adaptabilidad a cualquier -­

servicio. 

Las limitaciones más 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'fluidos viscosos, el límite 

sup'erior de vis cosidad está entre 1000 y 3000 

SSU. 

c). No pueden ser utilizadas para manejar diferen 

tes líquidos contra diferentes cargas, porque 

su capacidad depende de la carga, viscosidad­

y densidad relativa del líquido que maneja. 

3.1.6. CRITERIOS DE SELECCION 

Al elegir una bomba apropiada para un uso determi­

nado, deben tenerse en cuenta numerosos factores, 

tal corno: tipo, diseño, construcciÓn, materiales­

de que está construida, funcionarnien;to, rendimien­

to, costos iniciales de operaciÓn, mantenimiento, 

servicio y flexibilidad de operaciÓn. 

La tendencia actual de las compañías manufacture-­

ras es 'la de fabricar bombas de hierro colado, ma­

terial que los abarata y permite dar servicios sa­

tisfactorios en un gran n~mero de usos. Sin embar­

go, con el uso, el hierro colado puede resultar -­

costoso, corno sucede cuando se requiere resisten-­

cia a la abrasiÓn y corrosiÓn; en tal caso, el 

ahorro inicial lo anulan las reparaciónes y el man 

tenimiento. 
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Al evaluar costos iniciales de funcionamiento y 

de mantenimiento, no s610 'debe examinarse el tipo 

de bomba, sino también el mecanismo ,o combustible 

que las mueve. La mayoria de las bombas requieren 

velocidades variables de bombeo para las diferen­

tes capacidades y éstos dispositivos de' velocidad 

variable pueden ser tanto o más costosos que la -

instalaci6n y mantenimiento de la bomba misma'. 

La flexibilidad de operaci6n se logra disponiendo 

de un cierto ndmero de unidades, de tal forma 

que permitan operar rtnicamente a aquéllas que se 

necesiten para mantener los volrtmenes requeridos 

y al mismo tiempo asegurar la continuidad de ope­

raci6n, sobre todo en aquellos casos en que se -­

presenten dificultades mecánicas o que se necesi­

te cumplir el programa de mantenimiento usual. 

No existe un criterio rtnico para la selecci6n del 

equipo de bombeo adecuado; cada soluci6n tiene -­

que ser estudiada por mérito propio y dedicando -

especial atenci6n a lOS requerimientos especifi-­

cos o a sus limitaciones. 

3.2. REQUERIMIENTOS DE POTENCIA PARA COMPRESORES. 

El objeto ~e comprimir es el de entregar el gas a u~a -

presi6n mayor de la que originalmente tenia. De esta ma-
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nera, cualquier máqu~na que incrementa la presi6n de un 

gas debe ser llamado compresor. Las estaciones de compr~ 

si6n son dimensionados por los hps 'reque:: ridos· para com-

primir un gas a \J ~"6 d condiciones dadas, tal .como: 10-

calizaci6n, presi6n, temperatura y calidad del gas (la -

calidad se refiere al grado de pureza del gas, es decir 

qué tan seco y libre de impurezas está). 

CONDICIONES.BASE PARA COMPRIMIR UN GAS. 

Para determinar las hp requeridos para comprimir un gas, 
, 

se requieren conocer dos conjuntos de datos: 

a.- Propiedades físicas y termodinámicas del gas que va 

a ser comprimido.· 

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

compresi6n. 

A.- Propiedades Físicas y Termodinámicas 

Estas propiedades se determinan del análisis de una 
o 

muestra de gas a las condiciones de succi6n del com 

presor o empleando una ecuaci6n de estado que dete~ 

mina las características volumétricas del gas y su 

composici6n simultáneamente a partir de cálculos 

flash a las condiciones de separaci6n, como se ex--

plic6 ampliamente en el primer capítulo. 
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Del análisis anterior se evaldamlas siguientes pro-

piedades: 

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

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

c.- Factor de compresibilidad (Z). 

d.- Densidad másica o peso especifico de la mezcla 

e. - Volumen especifico (v = 1/~)., 

f.- Relaci6n de calores especificos (k = Cp!Cv) 

B.- Condiciones de Compresi6n 

B.1.- Temperatura del gas. 

La temperatura del gas que va a ser comprimi­

do es normalmente considerada 5°P menoI(23) -

que la temperatura fluyen'te del gas, peb í d o' 

a' la expansi6n del gas del separador. 

En una compresi6n adiabática, todo el trabajo 

aparece como energia en el gas comprimido, de 

tal forma que la temperatura del gascompri-

mido puede incrementarse y este incremento --

puede obtenerse por medio de la siguiente ex­

presi6n: 

T D = T S (Rc k -l/k) ••• ~ • • • ( 3 • 1 ) 
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Donde: 

TD = Temp.eratura de descarga ( °R) 

TS = Temperatura de succi6n ( °R) 

RC = Relaci6ri de compresi6n . 

k = Relaci6n de calores especificos a -

la temperatura de succi6n. 

b.- Presi6n 

Conociendo la presi6n de succi6n y de --

descarga, la presi6ri·media puede calcular 
. .. 

se como sigue: 

Pm .... . '3.2) 

donde: Pm· = Presi6nmedia (psia) 

P1 = Presi6n de succi6n (psia) 

P2 = Presi6n de descarga (psia) 

Se deben tomar en cuenta todas las caídas 

de presi6n tanto a las condiciones de suc 

ci6n como a las condicione.s de descarga, 

aunque sean parte misma de la eficiencia 

de compresi6n. 
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c.- Relaci6n de Compresi6n (Rc) 

Es la relaci6n de la presi6n absoluta de 

descarga entre la presi6n absoluta de su~ 

ci6n y se QQ!tn-a-e\\ \a f;;'c3'"ieh'te. !oyma. ~ 

Rc 

donde: Rc = Relaci6n de compresi6n 

Po = Presi6n de descarga en la 'lf­

nea (psia). 

Ps '= Presi6n de succi6n en la lfnea 

(psia). 

~P~ = Cafda de presi6n en la lfnea 

de descarga del compresor (psi) 

APa = Cafda de presi6n en la lfnea 

a las condiciones de succi6n 

(psi) 

d.- Eficiencia 

La eficiencia repr~senta todos los cambios 

que t~'!nln lugar durante el proceso de com-

presi6n, constituyen pérdidas ~rreversibles,' 

debido a la fricci6n mecánica, fricci6n del 

flufdo, pérdidas de pre'si6n y: gas, diferen..: 

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

fine por medio de la sig'uiente expresi6n: 

Eficiencia = Potencia te6rica 
Potencia al freno • (3. 4 \ 

de donde: 

Potencia al freno Potencia te6rica 
= Eficiencia .{3.S) 

En la industria petrolera se utilizan muchos , 
, 

términos para diferentes grupos de eficien-

cias tal corno: eficiencia mecánica, eficie~ 

cia dinámica, eficiencia hidráulica, eficie~ 

cia de compresi6n, etc. La eficiencia adia 

bática varía con la relaci6n d~ compresi6n· 

y se puede determinar con muy buen grado de 

exactitud de la Eligura 3._2, sin embargo, pa-

ra prop6sitos del presente trabajo se 

. tornarÁ un valor promedio de 0.75 " el cual' es 

normalmente recomendado en la literatura téc 

nica (23) 

3.2.1. METODOSDE CALCULO 

Corno se mencion6 en la parte inicial de éste ~ 

capítulo, la mayor parte de los compresores a 

escala industrial se aproximan a la operaci6n 

adiabática, por tanto, es más dtil discutir y 



117. 

concentrar la atenci6nlU\ las ecuaciones adia-

báticas. Existen muchos métodos para calcu--

lar la potencia te~rica requerida para compri 

mir un gas, sin embargo; ~or conveniencia y - . 

facilidad de cálculo,· se pueden conjuntar laSque 

existen en tres. grupos de ecuaciones princi-

pales: 

a.- Ecuacio~es que emplean gasto másico 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 
" 

(MMPCO) • 

A.- Ecuaciones que emplean gasto másico y carga. 

La potencia te6rica requerida, empleando concep-

tos de gasto másico y carga está dada por la si-

guiente expresi6n: 

hp W x H 
33,000 . . . . . ~ . . . 

donde: W = Gasto másico (llmVmin) 

H = Carga (Lb-pie/Lb) 

• t3. 6 ) 
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a.~ Cálculo del ga~t6 másico 

Si el gasto está referido a condiciones es-, 

tándar, entonces se debe también referir la 

densidad del gas a las mismas condiciones. 

luego: 

w o x f 
1440 . . . . . . 

donde: W = Gasto más-ico en (Illllv'min)' 

O = Volumen de gas (pie3/dia)­

f = Densidad del gas (Lb/pie 3 ) 

b.- Cálculo de la carga 

13.7) 

La carga de compresi6n se define corno la en 

talpía que es agregada al gas por el compre­

sor. Esta carga es una medida de la densidad 

de energfa impartida a la corriente de gas -

por el compresor y es calculada de la siguie~ 

te manera: 

k-1 H = Zs x R x Ts x k x(Rc---- - 1) .. ~3.8) 
PM K=r k 

donde: H = Carga (Lb-pie/lb) 

K = Relaci6n de c-alores especfficos 

PM = Peso molecular (Lb/Lb-mole)_ 

R = Constante universal de los gases 

, 
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Rc= Relaci6n de conpresi6n 

119 .• 

Ts= Temperatura a las condiciones de suc 

i::i6n (OR) 

Zs= Factor de compresibilidad a las condi 

ciones de succi6n. 

En forma adicional, como un caso particular, se 

puede señalar que la expresi6n(3.8)puede también , 

ser e~pleada para calcular la carga politr6pica· 

substituyendo tlnicamente -el exponente adiabáti-

co por el politr6pico de la siguiente manera: 

n-1 

H = Zs x R x Ts 
PM 

xn x (RC 
n-l 

--n 
- 1) 

. (. J • • • . \ 3 • 8 I 

donde: (n-1Vn = m = Exponente politr6pico. 

El exponente politr6pico m puede ser calculado 

a partir de la relaci6n de ca-lores espec1ficos 

(k) y empleando la eficiencia politr6pica de -

la siguiente manera: 

1 (k -1 m = Ep j() 

k - 1 n - 1 
Ep .. = (. k / n 



n = 1 - 1 
Ep 

1 
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•••••.. '3.8'" 

Conociendo el volumen de,gas a manejar,,. sepu~ 

de'determinar rápidamente la eficiencfa politi:~ 

pica de larigura 3.3 y con el valor de la rela 

,ci6n. de c;alores especificos se puede determinar 

fácilmente el exponente y la carga politt6pica, 

respectivamente. 

I 

Es conveniente señalar que algunos autores toman 

un valor promedio del fac~or de compresibilidad 

entre las condiciones de entrada y salida. Un 

buen factor de correcci6n para el factor dé com-

presibilidad puede determinarse e~pleando (Zl + 

Z2)/2 Zl (23) • 

Se puntualiza este aspecto .porque el valor del 

factor de compresibilidad incide directamente en 

la potencia calculada ya que un aumento o dismi-

nuci6n del factor de compresibilidad entre las 

condiciones de entrada y salida puede aumentar -

o disminuir los requerimientos de potencia. 

B. 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 expresi6n: 

k-1 

hp' = Ps x Vs X k x ~ , , 229 K-I (Rc - 1) ••• ( 3 .. 9 ) 

donde: 

Ps = Presi6n a las condiciones de succi6n 

, " (psia), 

Vs = Volumen de gas a condiciones de escurri 

miento (pie3/min) 

a.- Cálculo del volumen a las condiciones de 

succi6n (Vs) 

donde: 

w Vs = '- ys 
•• (3.10) 

, '. 

fs = Densidad del gas a las condicio­

nes de succi6n (DhYPie 3 ) 

Otra fo~a d~ calcular el volumen a las condi--

ciones de succi6n:, ' es la siguiente: 

Q PB TS ' 
Vs 1440 x-p¡ x TB x Zs •••••• (3'.111, 

acn a~ ; 
Vs = Volumen de gas a las condiciones de 

succ16n (pie3/min). 

PB = Presi6n a las condiciones estandar 

(14.73 pSia)' 
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PS = Presi6n a las condiciones de succi6n 

(psia) 

o = Volumen de gas a condiciones estándar 

(PCO) 

TB = Temperatura a las condiciones están-

TS = Temperatura a las condiciones de suc 

ci6n (OR) 

Zs = Factor de compresibilidad a las con­

diciones de succi6n. 

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

condiciones estáhdar. 

Este grupo de ecuaciones son las más empleadas 

por su simplicidad y rapiddzde cálculo. Los 

requerimientos de potencia pueden ser obtenidos 

por cualquiera de las 3 ecuaciones que se pre­

'" sen tan y en donde el gasto se expresa en MMPCO: 

. hp = 0.005836 x O x PB x TS x Zs x k~l x 

k-l 
-r 

( Rc ;.. 1) . . . . . . 

h = 0.08531 x O x Ts x 
P 

Zs k-1 
k 

C3 .12) 

- 1) 

.(3.13) 
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k-1 

hp = 44.5 x Q x. k_k1 x (RC~ -1) .(3.14) 

3.2.2. Ejemplo de Aplicación 

Se requiere conocer los requerimientos de pot~n~ 

cia para comprimir el gas que sale de un separa-

dor operado con una presi6n de 715 psia y a una 

temperatura de 60°F la preSi6n requerida de des.-

carga para satisfacer las velocidades de transpo~ 

te es de 2515 psia. La composici6n de la mezcla 

de gas que se obtuvo de un an4lisis a las condi-

'" ciones de succi6n y otros datos de inter~s se I 

listan a continuaci6n: 

DATOS: 

Presi6n de succi6n = 715 psia 

Presi6n de descarga = 2515 psia 

Presi6n base 

Temp. de succi6n 

Temp. ambiente 

Temp. base 

Volumen de gas 

Caída de presi6n en 
la tubería de suc-

= 14.73 psia 

= 60 MMPCD 

ci6n = 5 psi' 

Caída de presi6n en 
la tubería de des-
carga = 5 psi 
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iJl 

Composici6n del Gas 

Componente " Mol. 
.. 
t 

CO2 1.24· 

N2 0.50 

CH4 91.53 

C2H6 5.00 

, C3Ha ' 1.21 

iC4H10 0.12 

nC4H10 0.10 

iCSH12 0.20 

nCSH12 0.10 

C6H14 Trazas 

Total 100.00 
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1.0.- Cálculo de las propiedades físicas y termodinámicas 

1.1. Cálculo del peso molecular de "la mezcla de gas (PM) 

Este parámetro se obtiene siguiendo el procedimie~ 

to siguiente: 

( 1 \ ( 2) ( 3) (4) ( 5 r ( 6 ) 

I 

Comp. , Mol Frac. Mol PM (6) MCp(6} MCp, "X Comp. Pm x Comp. 
a 60°F (5J x (3) " ,(4)x(3) 

\ 

CO2 1. 24 0.0124 44.010 8.76 0.109 0.546 

N2 0.50 0.0050 28.13 6.95 0.035 0.140 

CH4 91.53 0.9153 16.043 8.46 7.743 ',14.684 
, 

C2H6 5.00 0.0500 30.070 12.32 0.616 ' 1.504 

C3H8 1.21 0.0121 44.097 17.13' 0.207 0.534 

" iC4Hio 0.12 0.0012 58.124 22.50 0.027 0.070 

nC4H10 0.10 0.0010 58.124 22.71 0.023 0.058 

iC5H12 0.20 0.0020 72.151 27.61 0.055 0.144 

nC5H12 0.10 0.0010 72.151 28.01 0.028 0.072 

C6H14 Trazas - - - - -

Total" 100.00 1.0000 - - 8.843 17.752 

De donCJe: 

PM = 17.752 Lb/Lb-Mol 

1.2.- Cálculo de la densidad relativa (SG) 

Es la relaci6n del peso molecular de la mezcla de gas entre el 

peso molecular del aire (PMa = 28.964). 

PM . 
SG = PMa 

• ••••••••••• (3.15) 
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substituyendo valores. en la expresi6n~3.15) 

17.752 
SG = 28.964 

. SG = 0.613 

1.3.- Cálculo del factor de qompresibilidad (Z) 

Donde: 

Existen mt!todos gr4ficos y·anal!ticos (empleando 

correlaciori.es)par~ ·determinar este par~etro;' -

Para prop6sitos de este trabajo se empleará la -

ecuaci6n publicada por la canadian National Gas 

Associatiori(23) .. 

1 
Z = -----~-.;.....-1:--s. 7""'S"'S,....x"='SG'=" • •...• • • (3. 16) . 

( (344 400 :X P)· x 1'0 ~1) 
'T 3•S25 

Z = Factor de compreSibilidad 

P = Presi6n absoluta (psia) 

T = Temperatura abso~uta (OR) 

SG = Densidad relativa de la mezcla de gas 

. a.-· Para las condiciones de Succi6n. 

". :. 

Substituyendo los . datos a·las condiciones de succi6n 

en la expresi6nl3.16) 

Ps = 715 :psia 

Ts = 520 °R 

:SG = 0.613 

Zs = 0.889 
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b.~ Para las .condiciones de descarga 

Substi tuyendo los dato<s a las condiciones de 

descarga en la expresi6nC3.16) 

Po = 2515 psia SG = 0.613 

To = 520 °R 

Zo = 0.695 

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

El valor promedio puede ser obtenido aplicando 

la siguiente ecuaci6n: 

Zm . . ...... •.• (3.17) 

Substituyendo valores: 

Zm = 0.891 

1 ~ 4. - Cálculo de la densidad del <gas (F) 

a.- La densidad de la mezcla de gas a las condici2 

nes de succHSn puede ser calculada utilizando 

la siguiente expresi6n: 

fS = PMx PS. ••• ~ ~ •••• (3.18) 
R x Ts x Zs 
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donde: fs = Densidad de la mezcla de gas a 

las dondiciones' de succi6n (I.'~/Pie3) 
PM= Peso molecular de la mezcla de gas 

Ps = Presi6n a las condiciones de suc--

ci6n (psia) 

Ts = Temperatura a las condiciones de -

succ i6n (O R) 

R = Constante universal de los gases, 

~ 3/, (para ($\.e ,asoe5,lQ. 73 psia-piE7 Lb-
I 

Substituyendo valores en la ecuaci6n (3.18)' 

. fs = 
17.752 x 715 

10.73 x 520 x 0.889 

f s = 2.559 Lbm;/pie3 

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

tándarc1 puede ser obten1dtL a partir de: 

r = r aire x SG . ••• (3.19) 

Substituyendo valores en la expresi6n(3.19) 

f= 0.0763 x 0.613 

f= , 3 
0.047 Lbm/pie 



"1.5.- Cálculo de la relación de calores específicos "(k) 

La relación de calores específicos se define como 

el cociente que resulta de dividir el calor espe­

cífico a presión constante {Cp) entre el calor es 

pecífico a volumen constante (Cv), de" donde: 

k=~ 
Cv" .(3.20) 

En los cálculos de compresión se emplea con más -
" I , 

frecuencia la capacidad calorífica molar para 

ei"llO'la'I rápidamente el valor ,de k, la cuál se ob--

tiene multiplicando el calor especifico a presión 

o volumen constante por el peso molecular de la -

mezcla "de gas tal que: 

como: 

Mep = MCv + 1.987(6) 

MCv= MCp 1.987(6) 

Substituyendo valores en la ecuación anterior: 

k 8.843 
8.843 - 1.987 

k = 1.290 



2.0.- Cálculo de las condiciones de compresi6n 

2.1.- Cálculo de la re1aci6n de compresi6n (Rc) 

Substituyendo datos en la ecuaci6n<3.3)se -

obtiene: 

Rc = 2515 + 5 
715 - 5 

Rc = 3.549 

2.2.- Cálculo de la presi6n media (Pm) 
... 

. Reemplazando los datos del problema en la -

ecuaci6n (3.2) se tiene: 

2 715 x 2515 
Pm =--3-- (715 + 2515 - 715 + 2515) 

Pm = 1782.183 psia 

2.3.- Cálculo de la temperatura de descarga (TO) 

T
O 

= 520 «3.549)1.29-1 ) . 1.29 

TO = 691.3 °R (231.3°F) 

2.4.-· Cálculo de la Temperatura media (Trn) 

La temperatura media puede ca19u1arse me-­

diante un promedio aritrn~tico o empleando 

la siguiente ecuaci6n: 

.130. 
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Tm 
2 T T 

= 3 1 Ts + TO - T: ¡~O ) •••• (3.22) 

"Reemplazando valores se obtiene 

Tm = 609.7 °R (149.7 °F) 

3.0.- Cálculo de los requerimientos de potencia (hp) 

Empleando el primer grupo de ecuaciones de -
. - .; ~ 

los tres mencionados anteriormente y que uti 

lizan conceptos de flujo másico y carga se -

tiene: 

3.1. Cálculo del flujo másico (W) 

Substituyendo valores en la expresi6n (3.71 

6 W 60 x 10 x 0.047 
- 1440 

W = 1958.3 Lb/min. 

3.2. Cálculo de la carga (H) 

Empleando valores a las condiciones de suc­

ci6n en la expresi6n(3.8) 

H = 58959 (Lb-pie/lb) 

I 

I 

I , 
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3.3.- Cálculo de la potencia te6rica (hp) 

substituyendo los valores del flujo má~ico 

y carga en la expresi6n(3.6) se obtiene la 

potencia te6rica de la siguiente manera: 

hp = 1958.3 x 58959. 
33000 

hp = 3499 

3.4. Cálculo de la potencia al freno (éh~)· 

Empleando la eficiencia recomendada por í." 

"Itq1l00S aut,OIQS~(23) (E = O.7~) Y substitu­

yendo valores en la· ecuaci6n '3.5) &e tie n e. : 

Bhp _ 3499 
O. 75 . 

Bhp = 4665 

Empleando los tres grupos de ecuaciones se- .. 

. ñalados anteriormente, para las mismas con­

diciones del problema, y variandO {inicamen­

te la relaci6n decompresi6n, se obtuvo el 

~iguiente cu~drQ comparativo de resultados 

(Tabla 3.1) 



Rc 

1.1 

1.2 

1.3 

1.4 

1.5 

2.0 

2.5 

3.0 

3.5 

4.0 

l 3.6) 

230 

444 

645 

835 

1014 

1791 

2429 

2975 

3455 

3884 

Tabla 3.1. Potencia te~ri.caobteriida para 
relaciones de compresi6n de 1.1 
a 4.0, empleando diferentes 
ecuaciones 

Ecuaciones empleadas 
( 3.9 ) ( 3.12 ) ( 3.13): (.3.14) 

Potencia te6rica (hp) 

230 230 228 257 

445 444 440 497 

646 644 638 722 

835 833 a24 933 

1014 1012 1000 1133. 
~ '-, 

1792 1788 1761 .. 2003 "\ 
\ 

2430 2426 2381 2717 

2976 2971 2909 3327 
'"' 

3456 3450 3371 3863 

3885 3878 3783 4343 
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TD 

°F 

71 

82 

92 
" 

101 

110 

148 

179 

206 

229 

250 

De la Tabla 3.1 se hacen las siguientes observacion~s: 

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

ecuaciones (3.6) ,(3. 9~ ,(3 .121 Y (3 .13), se obtuvieron r~ 

su1tados muy parecidos con muy poco márgen de error 

para cualquier cambio en la re1aci6n de compresi6n, 

10 cual, Su.g i e x: e. que pQede emplearse cualquiera -

de ellas. 

b. - La ecuaci6n (3.14), es bastante tlti1 por su simp1ici-
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dad de cálculo para obtener valores estimativos de 

de los hp requeridos. No es conveniente utilizarla, 

si se necesita conocer con cierto, grado de preci-­

si6n los requerimientos de potencia ya que tiende 

a sobrecalcular los Hp al 'aumentar les valores de 

relaci6n de compresi6n por encima de 1.5J como se -

observa en la Tabla 3.1. 

3.3.- REQUERIMIENTOS DE POTENCIA PARA BOMBAS 

Para determinar la potencia req~erida para transferir 

cierto volumen de l!quido y elegir apropiadamente el 

tipo y tamaño de bomba, se requiere conocer la siguie~ 

te i~formaci6n básica(6): 

A.- Caracter!sticas del l!quido 

Las caracter!sticas más importantes son: 

a.- Tipo de l!quido a manejar 

b.- Temperatura de bombeo 

c.- Densidad relativa del l!quido a la temperatura 
• 

de bombeo. 

d.- Elementos corrosivos presentes y caracter!sti-

caso 

e.- Presi6n de vapor del l!quido a la temperatura 

de bombeo. 
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B.- Ri tIno de bombeo deseado a la temEeratura de bombeo 

en galones Eor minuto o barriles Eor dia. 

C.- Condiciones requeridas de presión. 

a.- Presión 

b.- Presión 

C.- Presión 

de descarga (Pd) 

de succión (Ps) 

diferencial en psi o en 

pie de carga = 2.31 AP 
SG 

pies de carga 

•• (3.23) 

d.- Alternativas o condiciones futuras de carga -

para bomba. 
~ 

e.- Operación en serie o en paralelo con otras uni 

dades de bombeo. 

D.- Carga neta positiva de succión disponible CNPSHA= 

Net. Positive Suction Pressure Available) 

La información básica detallada en los puntos A, -

B Y C .e.$. bastante explicitA. y no requiere mayo-

res comentarios, sin embargo, el punto» es un con 

cepto muy importante y conviene puntualizarlo 

porque incide directamente en el rendimiento y vi-

da üti1 de las unidades de bombeo. 

Carga neta positiva de succión CNPSH) 

Existen dos tipos de cargas netas positivas de succi6n 

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

crítico en la selecci6n de las unidades de bombeo. 

a.- Carga neta positiva de succi6n requerida (NPSHR) 

Las compañías manufactureras de bombas son las -

que determinan mediante pruebas, la carga neta -

positiva que requiere cada unidad para satisfacer 

sus condiciones de operaci6n. De esta manera el -

NPSHR no es calculado o .. especificado por el ~sua , 
, 

rio, sino que es dado por las compañías fabrica~ 

tes y está relacionado con "el diseño y tamaño de 

de la bomba, válvulas, relaci6n de áreas de válvu 

la al vástago, características del resorte de la 

válvula, etc. 

b.- Carga neta positiva de succi6n disponible (NPSHA) 

Este tipo de carga es la calculada y especificada 

por el usuario y su valor siempre debe exceder, -

por seguridad, a la carga mínima requerida por la 

bomba (NPSHA~NPSHR). Este márgen de seguridad -

permite eliminarlos problemas de cavitaci6n. 

La cavitaci6n se forma cuando el líquido libera p~ 

queñas burbujas de gas provocando una disminuci6n 

de la capacidad de bombeo, vibraciones, eficien-­

cias muy bajas y en casos críticos puede ocasio--
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nar la destrucci6n misma de la bomba. 

3.3.1.- METODO DE CALCULO. 

En la industria petrolera, tanto las bombas recipr~ 

cantes como las centr!fugas son ampliamente utiliza 

das, pero para prop6sitos del presente t 7abajo se -

discutirá más ampliamente el caso de las reciproca~' 

tes~ Para cumplir con este prop6sito conviene divi-.· 

dir esta secci6n en dos partes: 

1.- 'Consideraciones del sistema de succi6n 

2.- Requerimientos de potencia 

1.- Consideraciones del ~istema de succi6n. 

El diseño del si'stema de succi6n para -las bombas r~ 

ciprocantes requiere reunir muchas condiciones para 

obtener una operaci6n satisfactoria. 

Un diseño apropiado de este sistema, permite obte-­

ner una adecuada presi6n de l!quido para compensar 

todas las p~rdidas que ,se presenten en las tuber!as 

y conexiones y minimizar los efectos'de aceleraciÓn 

del 1!qUido(28). 

El sistema de succi6n puede estar asociado a tanques 

de alimentaci6n abiertos o cerrados. 

En las Figuras 3.4 y 3.5 del, anex08~wpueden obser­

var con bastante detalle la resistencia, p~rdidas, 
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efectos de inercia y tipos.de instalaci6n de la­

succi6n en sistemas abiertos y cerrados respecti­

vamente. 

1.1 cálculo de la carga estática mínima en la succi6n 

(hsmin). 

Sistemas abiertos con la succi6n elevada. 

Si 
Pa - 1s;>(NPSHR + Pv + hf + ha) 

la elevaci6n es posible y l~ máxima elevaci6n de -

la succi6n debe ser: 

Ismáx = Pa ~ (NPSHR + Pv + hf + ha + 1s) .• (3.24) 

donde: 

Ismáx = Máxima elevaci6n de la succi6n (pies) 

'1s = Elevaci6n estática de la succi6n (pies) 

hf = Pérdidas friccionales en la succi6n 

(pies) 

ha = Carga de aceleraci6n (pies) 

Pv = Presi6n de vapor absoluta del líquido 

a la temperatura de b9mbeo (pies) 

Pa = Presi6n atsmosférica absoluta disponi­

ble en el lugar (pies) 

NPSHR = Carga neta positiva de succi6n reque­

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

nivel del líquido. 

Si: 

Pa «NPSHR + Pv + hf + ha) 

la elevaciÓn es imposible, luego la mínima carga 

estática de succiÓn será: 

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

, . 

donde: hsm!n = M!nima carga estática ·de succiÓn 

(pies) 

Sistemas cerrados con líquido saturad6: 

hsmin = ha + hf + NPSHR . . . . ••• (3.26) 

1.2. Cálculo de la carga neta positiva de succiÓn dis-

ponible. (NPSHA) 

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

o igual que el NPSHR para evitar los problemas de 

cavitaciÓn, se puede calcular de la siguiente ma-. 

nera: 

Sistemas abiertos con la succiÓn elevada. 

NPSHA = Pa - (Pv + hf + ha + Is» ••••• (3.27) 
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donde: 

NPSHA = Carga neta positiva disponible en 

la succi6n (pies) 

Sistemas abiertos con la succi6n por debajo del ni-

vel del líquido. 

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

Sistemas cerrados 

NPSHA= hs - (ha+ hf~ '. . . . . ••• (3.29) 

2.0.- Requerimientos d~ potencia (hp) 

La potencia te6rica requerida para mover cierta canti­

. dad de líquido contra una determinada carga es medida 

en unidades de potencia hidráulica y se expresa por -

medio de las siguientes ecuaciones(6): 

Donde: 

Q x h x SGL 
hp - 3960 ••••••••.•• '3.30) 

•••••• ~(3.31) 

hp = Potencia . hidrául.ica te6rica. 
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h = Carga total en pies. 

Q = Capacidad de la bomba (gpm) 

PD = Presi6n de descarga (psi) 

Ps = Presi6n de succi6n (psi) 

SGL = Densidad relativa del l!quido 

La potencia al freno se puede determinar dividiendo -

la potencia te6rica obtenida entre la eficiencia de -

la bomba. La 1 itera tura técnica'· 1 29) recomienda ern--
I 

plear una eficiencia de 90 % para cualquier unidád,de' 

bombeo nueva. 

Las eficiencias var!an de unas a otras bombas, y de-

penden del tipo de bomba y del tipo de fluIdo a trans 

portar, si no -está manejando flufdo viscoso, los valo 

res de diseño, razonables, de eficiencia son de 80% -

~ara bombas reciprocantes y de 75% para bombas centr! 
, (29) 
fugas . El valor de la eficiencia del equipo se -

puede obtener con más exactitud después de que se ha 

iniciado y estabilizado la operaci6n de una estaci6n 

de bombeo. 

Tomando en consideraci6n estos aspectos, las ecuacio-

nes que se emplean para calcular la potencia al freno, 

son las siguientes: 

= Q x h x SGL 
bhp 3960 x E .(3.32) 



donde: 

bhp Q X (P,o - Ps) •••••••• (3.33) 
1715 x E 

bhp = Potencia requerida al freno 

E = Eficiencia de la bomba (fracci6n deci-

mal) 

3.3.2.- EJEMPLO DE APLICACION 

Problema 1.0 

Una bomba reciprocante triplexde 2 1/4" Y 4" es 

operada a 350 rpm (n) para manejar 69 gpm de agua 

a l80 o P. La unidad '5e ei'l(,uellm instalada a una altu-

ra de 5000 pies por encima del nivel del mar. El 

sistema de succi6n está constituido por una tube-

ria de 30 pies de longitud y 3 pg. de diámetro y 

está conectado en la parte inferior del nivel de 

líquido de un tanque abierto. 

142. 

El NPSHR dado por la compañía fabricante para ésta 

bomba es de 16.7 psi. Hallar la minima carga está 

tica requerida. (viscosidad del agua = 0.35 cp) 

Soluci6n: 

a.- cálculo del NPSHR en pies de carga. 

NPSHR P x 2.31 

SGL 
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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 = 16.7 x 2.31 
0.971 

NPSHR = 39.73 pies 

b.- Cálculo de la presi6n atmosférica. ePa) 

Pa = Pan - fax b. (3 34) 144 •••••••• 

donde: 

Pa = Presi6n atmosférica al nivel de referen-

cia (psia) 

Pan = Presi6n atmosférica a nivel del mar (psia) 

fa = Densidad del aire (0.0765 !J,D\/Pie3 ) 

h = Nivel de referencia (pies) 

Substituyendo datos en la expresi6n(3.34) 

Pa 14.73 0.0765 x 5000 = - 144 

Pa = 12.07 psia 

Pa 12.07 x 2.31 = 0.971 
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Pa = 28.71 pies 

. c.- Cálculo de las caídas de presi6n por fricci6n 

en la succi6n (hf) 

NRe = 50.6 oP . . . . .(3.35) 
djA' 

. . . • 

NRe 
50.6 x 69 x 60.59 = 3 x 0.35 

NRe = 201417 

Empleando el diagrama de Moody para el valor·-

obtenido se obtiene: 

f = 0.019 

c.2.- Cálculo de la caída de presi6n (hf) 

Como NRe es mayor de 2000 (NRe> 2000,), el flu­

jo es turbulento por tanto se aplicará la si-

guiente ecuaci6n: 

2 0.0216 x f x P x O (Psi ) h f =- 5 ~.. .(3. 36) d 4VV p~es 

Substituyendo datos en la expresi6n anterior: 

hf = 0.0216 x 0.019 x 60~19 x (69)2 
(3)5 

hf = 0.49 (psi/lOO pies) 

hf = 0.49 x 0.30 

hg = 0.15 psi 
I 



hf = O 15 2.31 
. x 0.971 

hf = 0.36 pies 

d.- Cálculo de la presi6n de vapor (Pv) 

La presi6n de vapor del agua a 180°F es: 

Pv = 7.51 psia 

Luego: 

Pv = 7.51 x 2.31 
0.971 

Pv = 17.87 pies 

e.- Cálculo de la carga por aceleraci6n (ha) 

145. 

La carga requerida para acelerar una columna de 

fluido depende de la longitud de la linea de -

succi6n, la velocidad promedio en la linea, la 

velocidad de la bomba y del tipo de bamba. 

La carga por aceleraci6n puede calcularse em-­

pleando la siguien.te expresi6n (28) : 

ha 

Donde: 

LVNC 
kg . . • • • . . • • • .(3. 37 ) 

ha = Carga por aceleraci6n (pies) 

L = Longitud de la linea de succi6n 
(pies) 
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v = Velocidad en la línea de succi6n 

(pie/seg) • 

n = Velocidad de la bomba (rpm) 

g = Aceleraci6n de la gravedad (32.2 pie/seg2) 

k = Factor que representa el recíproco de 

la carga te6rica por aceleraci6n. 

k = 1.4 para agua (a temperatura alta) 

k = 2.5 para aceite (a temperatura alta) 

c = Constante que depende del tipo, de bom-

ba. 

c = 0.200 (bombas dQplex de simple --

acc,i6n) 

c = ,O .115 (bombas dúplex de doble 

acci6n 

c = 0.066 (bombas tríplex de simple o 

doble acci6n) 

c = 0.040 (bombas quíntuplex de simple 

o doble acci6n) 

c = 0.028 (bombas s~xtuplex de simple 

o doble acci6n) 

c= 0.022 (bombas n6nuplex de simple o 

doble acci6n. 

substituyendo datos en la ecuaci6n(3.37) 

ha = 
30 x 3.14 x 350 x 0.066 

1.4 x 32.2 
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ha = 48.27 pies 

f.- Cálculo de mínima carga estática requerida (hmin) 

Finalmente,substituyendo todos los valores obteni 

dos en la expresi6n(3.25.)~ 

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

hsmin = (39.73 + 17.87 + 0.36 + 48.27) - 28.71 

hsmin = 77.52 pies. 

Suponiendo que la carga estátiCáde~ se dispone 

(hs) es de 80 pies, aa cual, debe ser mayor que 

la carga!estática mínima requerida (hsmin), se _ 

puede calcular la carga neta positiva disponible 

a las condiciones de succi6n (NPSHA). ~.mpleando 

la ecuaci6n(3.281de la siguiente manera: 

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

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, b:alo estas condiciones, _ . ... 
se .Q" 1. t a. t a. n futuros problemas de cavitaci6n. 
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Problema 2.0 

Para las condiciones del problema anterior, cal-

cular la potencia.requerida para bombear 69 gpm 

contra una presi6n de descarga de 1000 psia. Con 

sidere nueva la unidad de bombeo. 

Soluci6n: 

a.- C4lculo. de la presi6n de succi6n (Ps) 

De la .Figura 3.4', Y las condiciones del proble 

ma anterior, la presi6n en la línea de succi6n 

se determina de la siguiente manera: 

Ps = (pa + hs"- hf) x SGL 
2.31 . . . . . .(3.38) 

Ps (28.71 + 80 0.36) x 0.971 = - 2.31 

Ps = 45.5 psia 

b.- Cálculo de la potencia requerida al freno (bhp) 

b.1.- Potencia te6rica (hp) 

Empleando la expresi6n(3.31} 

hp = Q x (PD - PS) 
1715 

hp 69 x (1000- 45.5) 
1715 

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

Para las condiciones del equipo, se reco­

mienda(6) tomar una eficiencia de 90% 

LuegQ de la ecuaci6n(3.33) 

bhp =~ 
E 

bhp 38.4 
0.90 

bhp = 43 
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DiMENSiONAMIENTO DE LOS ELEMENTOS DE TRANSPORTE 

4.1.- INTRODUCCION 

El dimensionamiento de los elementos de transporte en una 

batería de separaci6n desde el punto de vista de la ingeniería 

básica de diseño, comprende tres aspectos fundamentales:. 

a.- Dimensionamiento de las tuberías. 

b.- Dimensionamiento de las válvulas. 

c.- Dimensionamiento de las conexiones generales. 

Cada uno de ellos contribuyen en mayor o menor grado a -

las caídas de presi6n que ocurren en las secciones de alimenta-

ciOn y descarga del conjunto de dispositivos que componen las -

baterías de separaci6n de los campos petroleros. 

Muchas correlaciones y f6rmulas empíricas han sido propue! 

tes para la soluciOn del problema de flujo de fluídos en tuberías, 

válvulas y conexiones. La mayoría de ellas presentan grandes li-

mitaciones y son aplicables anicamente cuando· las condiciones del 

problema se aproximan a las condiciones particulares para las cua 

les fueron derivadas. El análisis de tales correlaciones salen 

del alcance de este capítulo, ya que el propOsito principal es r 

presentar las fOrmulas o correlaciones más empleadas y las que -

mejor sé ajustan a las condiciones de cada problema y a las nece-

sidades de campo. 

Las baterías de separaci6n de los campos petroleros compre~ 
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den cuatro sistemas principales de proceso y conviene puntua1i-­
J 
zar10s 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 Separaci6n y Medici6n 

3.- Sistema de Almácenamiento 

4.- Sistema de transferencia 

El sistema de recolecci6n está constituido generalmente -­

por un colector o mttltiple de reco1ecci6n y es el punto de con-­

vergencia de· las lineas de escurrimiento de los pozos producto­

res del campo enexplotaci6n. Las lineas de recolecci6n transpor-

tan los fluidos del pozo bajo condiciones de flujo multifásico. 

El flujo multifásico en tuberias se define(30) como el mo­

vimiento concurrente de gases y liquidos en' '~0l:'l11á: 'liQre. El flujo 

'puede ir en cualquier direcci6n y bajo diferentes combinaciones 

de patrones de flujo. El problema de flujo multifásico entube­

rias puede dividirse en varias categorias, pero para prop6sitos 

de diseño de baterias de separaci6n, el paso de los fluidos del 

colector a los separadores representa un problema de flujo multi 

fásico horizontal. 

En los sistemas de separaci6n, medici6n, 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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independiente. 

Finalmente, casi todas las instalaciones de las baterías -

de ~eparaci6n, contienen un ndmero considerable de válvulas y c~ 

nexiones generales. El conocimiento que se tenga de su resisten­

cia al fiujo de fluidos, permite determinar las características 

de flujo de un sistema completo de tuberías. 

4.2.- DIMENSIONAMIENTO DE TUBERIAS. 

Existen muchas líneas de alimentaci6n y descarga en el con 

j unto de instalaciones que componen las baterías de separa.;" 
~ ~ .~;:- .. 

. :«: 

ci6n. El procedimiento de cálculo para algunas de ellas es 
i 

bastante similar y tienen muy pocas variantes. Las líneas 

de mayor inter~s desde el punto de vista de diseño son las 

siguientes: 

a.- Líneas de alimentaci6n del colector al los separadores 

b.- Líneas de gas: 

b.1.- Líneas de descarga de gas de los separadores 

b.2.- Líneas de recolecci6n de gas 

c.- Líneas de aceite! 

El dimensionamiento de estas líneas comprende' 105 sigui 
entQ.!t a~'P4lf,"lO~ : 

c.1.- Líneas de descarga de aceite d~ los separadores 

a la línea colectora de aceite 

c.2.- Líne~ de recolecci6n de aceite 

c.3.- Línea de aceite del colecto~ al tanque de alma-
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cenamiento. 

c.4.- Lineas de a1imentaci6n a las bombas de transfe-

rencia. 

4.2.1.- Dimensionamiento de las lineas de alimentaci6n del 

'mrtltiple de recolecci6n a los ,separadores. 

Se coment6 al principio del capitulo que el paso -

de los fluidos del mrtltiplede recolecci6n a los 

separadores representa un problema de flujo'multif! 

sico'horizontal. Para la soluci6n de este .tipo de 

problemas se han desarrollado 'muchas correlaciones 

por lo que resulta bastante dificil elegir aquellas 

que se consideran las mejores. La literatura t~cni 

ca(30) reporta que las mejores correlaciones para -

todos los rangos de gastos y diámetros de tuberias 

son las de: Dukler(31), Eaton(32) y Beggs y Brill(33) I 

por tanto, cualquiera de estas correlaciones pueden 

ser rttiles para dimensionar el diámetro más adecua 

do de las lineas de alimentaci6n a los separadores. 

Para dar soluci6n a este proplema particular se se­

leccion6 la correlaci6n de Eaton(32). 

Debido a la pequeña longitud de la linea de alimen 

taci6n 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-

si6n. En este caso el procedimiento de cálculo es 

por ensaye y error. Se supone un diámetro y se 

calcula el valor del diámetro con la ecuaci6n bá-

sica propuesta por el autor. El procedimiento se 

repite hasta que el valor supuesto sea igual al -

calculado. 

o 
En la Figura 4.1 del anexoB,se presenta un diagr~ 

ma de bloques simplificado para comprender con ma 

yor facilidad el procedimiento de,cálculo. 

4.2.1.1. Ejemplo de aplicaci6n 

Se desea dimensionar el diámetro de la l!nea de 

alirnentaci6n a los separadores de grupo para un -

mrtltiple de recolecci6n de 8 entradas. Se conoce 

que 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 l!nea 

es de 50 pies. Los datos adicionales se muestran 

a continuaci6n: 

P1 = 1050 psia AP = 50 psia 

P2 = 1000 psia SG = 0.7 
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Soluci6n: 

Para este ejemplo en particular se obtuvo el si-

guiente cuadro de resultados: 

D.s 
(pg) 

AT 2 
(pies ) 

f Tlc 
(pg) 

6 0.42 

3.53 

0.196 

0.068 

0.044 

0.044 

0.012 

0.004 

0.004 

0.004 

1.18 

2.81 2.84 

2.834 2.833 

De la revisi6n del cuadro se observa que el valor 

del diámetro calculado (nc) es casi igual al va--

lor supuesto (ns), por tanto, puede darse por con 

cluído el proceso de cálculo. 

La fase final del diseño implica consultar un catá 

logo de tuberfas(34) y seleccionar una que satisfa 

ga las condiciones calculadas. Para un diámetro in 

terior de 2.833 pulgadas, el más próximo en valor 

de acuerdo al. catálogo presenta las siguientes ca-

racterfsticas: 

Diámetro exterior = 3.5 pulgadas 

Diámetro nominal = 3.0 pulgadas 

Diámetro interior = 3.068 pulgadas 
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Identificaci6n = Sch~qu1e No. 40, STO • 

.. 
4.2.2.- Dimensionamiento de las líneas de gas. 

En la industria petrolera existen muchas ecuaciones 

para calcular el flujo de gas en tuberías; sin ém--

bargo, dos de ellas son las más populares o las de 

mayor uso: Weyrnouth y Panhandle. 

La ecuaci6n de panhandle es ampliamente utilizada -

para problemas de altas presiones y diámetros de tu 

bería mayores de 12 pulgada~. 

La ~cuaci6n de Weyrnouth es generalmente preferida -

para tuberías de pequeño diámet;ro (O <. 12 pg) y ran 

gos moderados de presi6n(36). 

Normalmente las líneas de gas en una batería de se-

paración son menores de 12 pulgadas por lo que re-

sulta más conveniente emplear la ecuación de Weymouth. 

Esta ecuación se"deriva mediante un balance de ener-

gía entre dos puntos. En el caso de flujo horizon--

"tal, los puntos están a la misma elevación. Las su-

posiciones que se efectdan en esta situación de flu 

jo son las siguientes(15): 

1.- El cambio de energía cinética es despreciable 

y puede ser tomada como cero. 
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2.- El flujo es régimen permanente e isotérmico. 

3.- El flujo es horizontal. 

4.- No existe transferencia de calor del gas a -­

los alrededores o v ice.., e I~a.. 

S.-NO hay trabajo proporcionado por el gas duran 

te el flujo. 

Con estas suposiciones,del balance de energia se 

óbtuvo la sigu~ente ecuaci6n en la que se consid~ 

ra el diámetro en pulgadas y la longitud en millas: 

Qgcs = 3.23 Ts 
Ps .(4.1 ) 

Weymouth propuso evaluar el factor de fricci6n (f) 

en funci6n del diámetro de la siguiente manera: 

. f = 0.032/01/ 3 . . . . ~ •• 4.2 

substituyendo el valor del factor de fricci6n en 

la ecuaci6n{4.1) 

Qgcs = 433.5 

Donde: 

Qgcs = Gasto de gas a Ps y Ts (pie3/dia) 

O = Diámetro interior (pulgadas) 

L = Longitud de la linea (millas) 

P1 = Presi6n de entrada (psia) . 

P2 = Presi6n de salida (psia) 
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Ps = Presi6n atmosférica o básica (psia) 

Ts = Temperatura atmosférica o básica (OR) 

~ = Temperatura de flujo.lOR) 

SG = Densidad relativa del gas (aire = 1.0) 

Z = Factor de compresibilidad a las condicio-

nes medias de presi6n y temperatura. 

De esta manera, la expresi6n(4.31, es una forma de 

la ecuaci6n de Weymouth expresada en unidades de 

campo que permitirá dimensionar adecuadamente el 

diámetro de las líneas de gas de una batería de _. 

separaci6n. 

4.2.3. Dimensionamiento de las líneas de aceite 

Para dimensionar las líneas de aceite de una bate­

ría de separaci6n, generalmente se emplea la ecua­

ci6n de Darcy-Weisbach. Esta ecuaci6n se deriva ha 

ciendo uso del principio de l~ conservaci6n de la 

energía. Este principio establece qQe, para flujo 

en régimen permanente, la energía que entra al sis 

tema -es igual a la que sale. 

Las suposiciones que se efectdan en esta situaci6n 

de flujo son las siguientes: 

1.- El cambio de energía cinética es despreciable 

y puede ser tomada como cero. 
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2.- El flujo es régimen permanente e isotérmico -

3.- El flujo es horizontal y el di!metro constan-

te. 

4.- No existe transferencia de calor del llquido 

a los alrededores o ~ic:e'lleIsa.. 

5.- No se efectda trabajo mec~nico. 

6.- Se considera la calda de presi6n positiva en la 

'direcci6n de flujo. 

Con estas suposiciones, del balance de energla se llega a 

la siguiente expresi6n: 

•••••••••••••• (4~4) 

La expresión 4.4 es conocida como ecuaci6n de Darcy-weisbach 

y tiene una Aplicaci6n extensa en el campo de la mec~nica 

de fluidos. 

Tomando unidades de campo y expresando la ecuaci6n(4.4Jen 

términos de caida de presi~n: 

Donde; 

!::::t. p = 0.000216 f~ k 02 

D 
. . . . 

!::::t.P = caida de presi6n (psi) 

f = Factor de fricci6n 

L = Longitud de tuberia (pies) 

••••• (4.5) 
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Q = Gasto de lt:quido '<gal/min) 

D = Diámetro interior (pulgadas) 

f = Densidad del liquido (Lbm/pie 3) 

El factor de fr icci6n (f) de la ecuaciÓn (4.5) , depende de la 

rugosidad de la tubería . ( f) Y del nt:hnero de Reynolds (NRe)' 

El nt:hnero de Reynolds (NRe) se define como: 

NRe = 50.6 -.!ll . . . • . • • . . . . . . • (4.6) 
1)/0 

Donde: NRe = Nt:hnero de Reynolds 

Q = Gasto del fluido . (gpm) 

P = Densidad del fluido (Lbm/pie3) 

II = Diámetro interior de la tubería (pg) 

)"-0 = Viscosidad del fluido (cp) 

CALCULO DEL FACTOR DE FRICCION (f) 

Para calcular el vá'lor de f, se hace necesario determinar 

el r~gimen de flujo. En tuberías, 'los fluidos pueden moverse ba-

jo condiciones de flujo laminar o turbulento (la,ecuaci6n de Darcy 

es válida ,para flujo laminar o turbulento de cualquier liquido 

en una tubería). 

El flujo laminar ocurre cuando laspart!culas del fluido 

se mu~ven en lineas rectas, paralelas al eje. del conducto (37). 

A velocidades mayores, las partículas se mueven de una manera caÓ 
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tica fonnando v6rtices y remolinos, en este caso, el flujo es-

"turbulento. 

Reynolds estableci6 experimentalmente un parámetro para d~ 

terminar el régimen de flujo en tuberías (ecuaci6n (4.6»). A este 

parámetro se le conoce como Ndmero de Reynolds (NRe). El flujo 

laminar se presenta cuando NRe < 2000 Y el flujo' turbulento p~ 

ra NRe>- 4000. 

Para flujo laminar de una sola fase, el factor de fricoi6n 

depende exclusivamente del ndmero de Reynolds, y está dado por: 

f = 64 • • • • • • • (4. 7 ) . . . . . . 
NRe 

Para flujo turbulento existen muchas correlaciones, las -­

cuáles fueron obtenidas mediante pruebas experimentales. La más 

comunmente empleada es la ecuaci6n de Colebrook y White, cuya so 

luci6n requiere un proceso iterativo. 

f = ( -2 log ( E/3.71 D + 2.51/NRe(f)0.5)-2 •• (4.8) 

Finalmente, Moody prepar6 el diagrama que lleva su nombre, 

para determinar el factor de fricci6n (f) en tuberías de rugosi­

dad comercial (figuras 4.3 y 4.4). Del diagrama de Moody (Figura 

,4.3) se observa (37) : 

a). Para NRE ~2300 (flujo laminar), el factor de fricci6n 

(f) depende excl~sivamente del ndmero de Reynolds. 



b). A partir de NRe = 4000, se inicia la zona de transi-­

ciÓn. Dentro de esta zona el factor de fricción (f) -

depende tanto de NRe como de la rugosidad relativa 

€ /0) • 

c). La zona de turbulencia se inicia a diferentes valores 

de NRe, dependiendo del valor de E/D. En esta zona 

f es independiente de NRe y varía dnicamente con la 

rugosidad relativa ( E/O). 

La expresiÓn (4.51 que es una forma de la ecuaciÓn.ide·.­

oarcy-Weisbach expresada en unidades de campo, permi tirá \~:!men-
.' :,~;{tf~~:\~~~l 

sionar adecuadamente el diámetro de cualquier línea de aceít"e -

dentro de las bater1as de separaciÓn. 

4.3.- DIMENSIONAMIENTO DE VALVULAS 

Dentro de\ conjunto de dispositivos que componen una 

bater1a de separaciÓn, existe una gran variedad de 

válvulas que juegan un papel muy importante en el -

proceso de control automático. 

Desde el punto de vista de la ingeniería básica de 

diseño, los tipos de válvulas de mayor inter~s son 

los siguientes: 

a.- Válvulas de control 

a.l.- Válvulas de control de nivel 
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a.2.- Válvulas de control de presiÓn. 

b.- Válvulas de seguridad 

. 
4.3.1.- Dimensionamiento de las válvulas de control 

El propÓsito de las válvulas de control, es el, de -­

mantener constante .~a presión o nivel de f1uído (de­

pendiendo del tipo) sin variaciones sensibles. 

Las válvulas de control funcionan como una resisten-

ciélvariab1e en una tubería, .provo~ando una caída de 

presiÓn al cambiar las condi~iones de presiÓn esta--

b1ecida para el flujo de fluidos yen el caso de f1u 

jo laminar, la caída de presiÓn se debe generalmente 

al efecto de estrangulamiento de la válvula. 

Para dimensionar una válvula de control', se debe co!!. 

siderar cuidadosamente el efecto de los siguientes 

factores (3"9) : 

1.- Datos de flujo: 

1.1. Gasto de fluido, máximo y mínimo 

1.2. ,PresiÓn de flujo corriente arriba y corrien 

te abajo (para ambos casos de flujo máximo 

y mínimo) 

1.3. Temperatura de flujo. 

2.- Datos del fluido: 
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2.1- Tipo de fluido . 

2.2.- Densidad (relativa,másica y peso molecular). 

2.3.- Viscosidad (liquidos) 

2.4.- PresiÓn de. vapor (liquidos) 

3.- Influencia de la tuberia:. 

3.1.- Presencia de reductores o expansores que 

pueden modificar la velocidad de flujo. 

4.- Influencia del sistema; 

4.1.- Dinámica de control 

4.2. - Factores econÓmicos-

4.3.- Seguridad. 

5.- Tipo de válvula - selecciÓn basada en la aplica-

ciÓn. 

5.1.- Capacidad, orden de m~gnitud del tamaño. 

5.2.- Amplitud de rango 

5.3.- Resistencia a la corrosiÓn o erosiÓn 

5.4.- Requerimientos especiales. 

6.- Cálculos de dimensionamiento. 

6.1.- Coeficientes de dimensionamiento,proporcio-

nado por las compañias fabricantes. 

6.2.- FÓrmul~s de dimensionamiento, reglas de -­

cálculo y nomogramas. 
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7.- Criterios de selecci6n: 

Basado en un análisis de discriminaci6n por éxi-

tos o fracasos. 

Si los factores antes mencionados se manejan con criterio 

y habilidad se incrementará el grado de confianza del di-

mensionamiento efectuado. 

Casi todas las compañías fabricantes de válvulas de 'control 

proveen reglas de cálculo y nomogramas para dimensionar -­

. sus productos. Lás ctiale's~ ·sJ. 'son utJ.lizadas con pro­

piedad proporcionar: resultados rápidos y exactos •. Sin em­

bargo, para efectos prácticos y comparativos conviene men-

cionar los métodos de cálculo analíticos tanto para fluídos 

incompresibles como para fluídos compresibles. 

FLUIDOS INCOMPRESIBLES. 

Los líquidos son fluidos esencialmente incompresibles. La 

ecuaci6n fundamental que gobierna el comportamiento de este tipo 

de fluidos se deriva haciendo uso del principio de la conserva-

ci6n de la energía. 

De una manera general, la ecuaci6n de trabajo para líqui­

dos se escribe ·de la siguiente ~_form:a: 

qi = Fp FRCv ( M'/SGL) 0.5 •• '. • • • • •• 4.9 
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Donde: qL = Gasto de líquido (gpm) 

Fp = Factor de correcci6n por tubería- en la vecin-
, 

" 

dad de la válvula (por ejemplojreductores) • 

FR = Factor de correcci6n por el ndmero de Reynolds 

(NR~) • 

CV1= Coeficiente de la válvula 

AP = Caída de presi6n (psi.) 

SG - 'Densidad relativa del líquido 

FACTOR DE CORRECCION FR 

El factor de correcci6n FR puede ser determinado de la fig~ 

ra 4.5 que se muestra a continuaci6n. 

,. 

FIG.4,'l GRAFICA PARA DERMIN.A.R ELFACTOR DEL 
NUMERO DE REyNOLDS FR 
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El .N11mero de Reyno1ds se puede calcular mediante la siguie!!, 

te expresi6n: 

'2 1/4 17300 Fd qL (Fp FL Cvil 
NRe= O 5 ( 890 D4 

•••• (4.10) + 1 ) . . . 
v(F F CV1) • p L 

Donde: ql = Gasto de 11quido(gpm) 

Fd = Factor que relaciona al coeficiente de la vál­

vula (Cvi) con un diámetro equivalente para el 

N11mero de Reynolds. 

FL = Factor de recuperaci6n de presi6n 

v = Volumen especifico (pi~3/Lbm) 

D = Diámetro interior de tuberia(pulgadas) 

De la Figura 4.5 se puede observar que para valores del -

N11mero de Reynolds mayores de 33000, el factor de correc'ci6n F R 

es . igual a 1. O( consider&ndose flujo turbulento para estos valo 

res del N6mero de Reynolds. (39) La ecuaci6n de flujo para esta 

condici6n es: 

. .... . . . . . . . . .(4.11) 

Si no existen reducto'res o expansores antes de la válvula 

entonces Fp = 1.0 y: 

. . . . . . . . . . . (4 .12 ) 
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Si el valor del Ndmero de Reynolds es menor de 100, el flu 

jo es laminar y se puede utilizar la fórmula derivada por ISA --

standard (39) : ' 

bP . 3/2 qL = 52.3 /" (Fs Fp Cvtl •••• 

2 1/3 ~ '. e )2 
Fs =( Fp Fd J ( (. LP . Vi + 1) 1/6 • 

.FLP 890 D4 

• (4.13) 

.. . .(4.14) 

Donde: 

ql = Gasto de liquido (gpm) 

AP = Ca!da de presión (psi. ) 

Fs = Factor de flujo laminar 

FLP - Ca!da de presión combinada y factores de geo-

metr!a de. tuber!a para.el conjunto válvulas -

y conexiones. 

~ = Viscosidad del liquido (cp) 

Si el N'dmero de Reynolds est4 entre 100 <: NRe :< 33,000, el 

flujo es de transición, es decir, está entre la región laminar 

y turbulenta. En la zona de transición se calcula primeramente 

CVl para flujo turbulento (ecuación (4.11»), posteriormente se calc~ 

la CV1para flujo laminar (ecuación (4.1311.De la relación de estos 

dos ndmeros, se puede establecer la'región de flujo y determinar 

el valor de Fi. 

Si CVl (turbulento) / CVl (laminar) < 0.46, entonces se dice 

que e'l flujo es completamente lanlinar (39) y se puede emplear di.;.. 

rectamente la ecuación (4.131. 
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Si C~(turbulento)/Cvl(laminar»20, entonces el flujo es 

completamente turbulento (39) y se puede utilizar la ecuaci6n -
" 

(4.11\. Si la relaci6n de CVl está entre los valores anteriores, en 

tonces el flujo es de transici6n y el valor FR se puede ob~~ner 

de la Tabla 4.1 del anexo '&y utilizar directamente en la ecuaci6n 

~ ~.9).es decir: 

. . . . . . . . (4.9' 

FLUIDOS COMPRESIBLES 

Debido a que los líquidos sd.il·incompresibles su densidad -
c: '. permane se. constante al pasar Ltravas de -las válvulas, en cambio, 

los gases se expanden al existir unaca!da de presi6n y por tanto, 

disminuye su densidad al pasár por la entrada de la válvula a la 

vena contracta dentro del cuerpo de válvula. 

La mejor manera de considerar el cambio de densidad. en el 

dimensionamiento de las válvulas, es aplicando un fact~r de ex-­

pansi6n "y" a la f6rmula de los líquidos. 
" 

El valor del factor de expansi6n nyn es una funci6n de la 

relaci6n de caída de pre'si6n a la' presi6n absoluta de entrada "x" 

(x = (P1 - P2)/Pl) Y fue determinada experimentalmente para dife­

rentes tipos de válvulas 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 mínimo 

igual a 0.677. Estas curvas son válidas dnicamente para gases -. 
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Fig. 4.6 Gráfica para det~rminar el factor de 
expansión "y"( 39). . 
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diat6micos ,para otro tipo '.de gases requieren un ajuste. 

Este ajuste se obtiene multiplicando el valor terminal de X,c~ 

nocido como XT,por el factor de correcci6n Fk, el cual es cono 

cido corno factor de relaci6n de calores especificos. 

Los valores XT y Fk se pueden obtener de las Tablas 4.2 y 

4 • 3 de 1 anexo. S • 

Empleando los factores antes mencionados el factor de ex- . 

pansi6n (y) se puede calcular empleando la siguiente ecuaci6n: 

y = 1 - 0.33 (X/Fk XT) ••••••••••• (4.15) 
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Para gases es comdn emplear gasto volum~trico y densidad 

relativa en lugar de la densidad. Tomando en cuenta estas consi 

sideraciones y el factor de expansi6n, la f6rmula para dimensio­

nar las válvulas para fluIdos compresibles es la siguiente:. 

Donde: 

qg =1360 CV1P1 y (x/SG T1Z)0.S •••••••• (4.161 

qg = Gasto de gas (Pie3/hora a.c.s) 

PI = Presi6n absoluta de entrada (psia) 

y = Factor de expansi6n 

x = Relaci6ri de .la ca!da de presi6n a la presi6n ab 

soluta de entrada 

SG = Densidad relativa del gas (aire = 1.0) 

~1 = Temperatura absoluta.de entrada (OR) 

Z = Factor de compresibilidad a las condiciones de 

entrada P1 ,T1 ) 

La ecuaci6n(4.16) no es dnica, pero permite dimensionar apr2 

pidadamente cualquier tipo de válvula de control. 

Las ecuaciones presentadas tanto para fluidos incompresi­

bles como compresibles, sirven para determinar primariamente el 

valor del coeficiente de la válvula (Cvllpuesto que los demás da 

tos que intervienen en las ecuaciones son co~ocidos. La fase fi 

nal del dimensionamiento consiste en consultar un catálogo de-­

válvulas proporcionados , por las compañ!as fabricantes y.elegir -

una que tenga un valor de coeficiente de válvula (Cvi) igual o li 
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geramente mayor. Finalmente, una vez elegido el valor apropiado· _ .. 

. se puede recurrir a las mismas ecuaciones. para verificar su ca-

pacidad de manejo con elvalorselecc~onado. 

4.3.2.- Dimensioriamiento' de las válvulas de seguridad. 

'La capacidad de cualquier dispositivo de seguridad 

depende principalme,nte de las siguientes variables~40) 

a. Apertura de orificio (A) 

b. Densidad relativa del fluido (SG) 

c. Temperatura de entrada (T) 
1 

d. Factor de compresibilidad ( Z) 

e. Coeficiente de la boquilla (CU 

f. Presi6n absoluta de flujo (incluyendo la sobre 

presi6n disponible) (p 1) • 

g. Contra presi6n en el dispositivo de seguridad (P) 

Las ecuaciones que se muestran a continuaci6n para calcular 

la abertura necesaria de una válvula de seguridad (área de 

orificio),fueron propuestos por laA.S.M.E. y A.P.I. Y son 

las siguientes(40). 

LIQUIDOS: 

GASES 

A = QL (S)O.S 

27~2 Lt(P)O~S 
. . . . . . . . . .(4.17) 

Qg (ST Z)O.S 
A -:~1.il... 'T17111i-i5~V~f"':'E OO:::C'-

1
--=P-

1
-· '. . . . . •.••• (4.18) 



Donde: 
2 A = Area del orificio de la v~lvula (pg ) 

QL = Gasto de líquido (gpm) 

S = Densidad relativa del fluido 

17.3. 

P = PresiÓn diferencial (presiÓn de ajuste-contra--

presiÓn) , (psia) 

Pl = PresiÓn de flujo (presión de ajuste + sobrepre­

siÓn disponible + presiÓn barom~trica del lugar), 

(psia). 

T = Temperatura de entrada (oR) 

Cl = Coeficiente de la boquilla 

Lf = Factor de flujo de gas 

Z = Factor de compresibilidad 

El cQeficiente de la boquilla (Cl ) es·una funciÓn de la -

relación de calores específicos del gas (Cp!Cv) y fué co-

rrelacionada me.aian1t la densidad relativa del gas como se -

muestra en la Figura 4. 7 del anexo :e. La Figura 4. 7 fue --

preparada, utilizando las relaciones anteriores y un coe-

ficiente de fl~jo-boquilla de 97.5%. 

Cuando el valor de contrapresión es menor del 20% de la -

presiÓn de ajuste (o.de calibración de la válvula de seg~ 

r1dad), Vf y Lf pueden considerarse iguales a 1.0.La Fig~ 

ra 4.8 del anexo'B¡puede emplearse para determinar los valo 

res de Vi y Li de cualquier dispositivo con presiones de 

trabajo mayores de 100 psi. 
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Con las Figuras 4. 7 Y 4.·8 Y las ecu,aciones (4 .• 171 y (4.18) se -

.:: .puede determinar rápidamente el valor del área de orificio 
",', ':"" 

~e la válvula (A). 

Los tamaños de orificio de las válvulas de seguridad gene­

ralmente son designados por letras como se muestra en la -

Tabla 4.4 inferior: 

~ 
\ 

TABLA 4.4 AREA DE ORIFICIO DE LAS BOQUILLAS. 

DesignaciÓn del, 
orificio 

Area del Orificio 
(pg2) 

., 

) 

D 

E 

F 

G 

H 

J 

K 

L 

M 

N 

p 

o 

· . . · . . 
• • · . 

• • 0.110 

• 0.196 · . . . . 
· . . . . . . . . . • • 0.307 

· . . . . . . . . . 0.503 

· . . . • • · . . . . • 0.785 

1.287 . . . . · . . · . 
· . . . · . . • • • 1.838 

• • 

· . 

· . . · . . · . 2.853 

· . ' .. 3.600 

· . . . ~ . . . . • 4.340 

· . . . . . 
· . . . . 

• • 6.380 

.11.050 

R 6 S · . · . . . . . • .16.000 

.26.000 T · . . . . . . . . 
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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 bifurcaci6n. 

Las conexiones reductoras o expansoras, son aquellas 

que cambian el área de flujo. 

Los otros tipos de conexiones son aquellas que cam-­

bian la direcci6n de flujo. Por supuesto, que algunos 

otros tipos de conexiones p'ueden ser combinaciones de 

cualquiera de los anteriormente citados. 

El dimensionamiento de las conexiones generales, es 

un tema de espe~ialinter~s para la ingeniería de -

detalle, Aunque está fuera del alcance del presente 

trabajo, conviene mencionarlos porque forman parte 

del márgen de seguridad que se considera en todo -­

proceso de p1aneaci6n de la ingeniería básica de di­

seño. 

Las publicaciones sobre este tema son numerosas, pero 

la más completa es la que se indica en la referencia 

34. 
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DISEaO DE UNA BATERIA DE SEPARACION MODULAR 

5.1.- INTRODUCCION 

Los pozos exploratorios(si no presentan problemas emergen­

tes durante el periodo de perforaci6nl, permiten evaluar todos -­

los niveles de interés comercial. De confirmarse la existencia -

de hidrocarburos en cantidades comerciales, son declarados descu 

bridores de sus respectivos campos. 

En ocasiones, para manejar la producci6n de los fluidos ob 

tenidos de los primeros pozos, se hacía necesaria la construcci6n 

de baterias de separaci6n provisionales (debido a que las opera­

ciones en tierra ofrecen considerables amplitudes) " en tanto se' 

des~rrollaran completamente los nuevos campos descubiertos y, de 

los resultados se decidia la conveniencia de construir instala­

cionesdefinitivas de producci6n. 

Sin embargo, en años recientes, esta técnica resulta ser ~ 

poco flexible y funcional tanto operacional como econ6micamente 

a consecuencia de~Oi siC)'uientes 'factores: 

a.- Los nuevos campos descubiertos por PEMEX en la zona 

Sur c.o,,"ir.tan; aa formaciones de alta productividad. 

b.- Se manejan pozos individuales con una capacidad produ~ 

tiva muy grande (de 20 a 30,000 barriles de aceite por 

dia principalmente los de la estructura cretácica). 



177. 

c.- Es caracter!stica propia de estos campos, la fuerte de 

c1inaciÓn de sus yacimientos en per!odos cortos de ex-

p10taciÓn. 

De esta manera,en la zona petrolera del Sur, para el dise 

ño de las nuevas bater1as de separaciÓn se recomienda el concep-

to de instalaciÓn de "mÓdulos" montados sobre patines. 

El diseño "modular" tiene la ventaja 'de seJ," muy flexible, 

ya que puede amp1iltll f4ci1mente: mediante la instalaciÓn demÓdu-

los adicionales. Posteriormente, cuando se inicia la declinaciÓn 

de los yacimientos, permite reducir la capacidad de manejo de las 

estaciones al retirar mÓdulos, mismos que pueden ser utilizados en 

otras localizaciones. 

Tomando en cuenta estas consideraciones, para cu~~r con el 

objetivo principal de este trabajo, se diseñar4 una estaciÓn mo-­

dular con una capacidad de manejo de 50000 barriles de aceite por 

d1a con la informaciÓn preliminar obtenida del pozo Comoapa 1-A. 

5.2.- CAPACIDAD DE PROCESO DE LA ESTACION MODULAR • 

. 
La capacidad de proceso de las estaciones 'modulares a dise 

ñarse en el orden de 50 000 barriles de 'aceite por d!a se basa en 

las pruebas de producciÓn efectuados a1'pozo Comoapa 1-A. 

La informaci6n preliminar obtenida es la siguiente: 
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5.2.1. El volumen medido de aceite e,s de 842' m3/día (5296 . 

BPD) .. 

5.2.2. El volumen de gas a producirse,tornando en cuenta la 

relaciÓn gas-aceite reportada de 335 m3/m3 (1881 pie)/ 

Bb1}, es del orden de 9.96 MMPCD. 

5.2.3. La máxima producciÓn de aceite y gas esperada por· .... 
';'i( 

\ " ',1 .. ;' 

pozo de acuerdo al comportamiento'de los pozos eh -

campos vecinos y una relaciÓn gas aceite promedio .... 

de 632 m3/m3 (355'0 Pie3/Bb1) es: 

qo = 10 000 BPD 

qg = 35.5 MMPCD 

5.2.4. La informaciÓn preliminar no reporta presencia de ~ 

agua. 

5.2.5. El volumen total de gas a manejarse para los 50 000 

barriles de aceite, tom~ndo en cuenta la relaciÓn _ 

gas-ac~ite del pozo mencionado es del orden de 94, 

MMPCD. 

5.3.- DISERO DE LA ESTACION MODULAR. 

El dimensionamiento de la batería de separaciÓn en forma _ 

modular está contenido en el anexo!. La explicaciÓn de las prin-

cipa1es áreas de proceso que se dará a continuaciÓn se basa en _ 

los diagramas qe flujo que se presentan en el anexo.~. 
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5.3.1. DETERMINACION DE LAS PRESIONES OPTIMAS DE SEPARACION 

Para determinar las presiones 6ptimas de separaci6n 

se emple6 el m~todo de optimizaci6n de sistemas de 

separaci6n en etapas para una mayor recuperaci6n de 

liquidos. La operaci6n de sistemas de separaci6n ba 

jo estas condiciones, permite obtener incrementos -

importantes en los volamenes de aceite recuperados 

,a las condiciones atmosf~ricas y un mayor grado . de 

estabilizaci6n de ambas fases cOmo se mencion6 en -

el primer capitulo de este trabajo. 

La estaci6n modular fué proyectada para efectuar la 

separaci6n de aceite y gas en cuatro etapas, toman­

do como base el reporte del análisis PVT de muestras 

de fluidos recuperados del pozo Comoapa l~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: O psi (14.7 psia.Tanque de -
almacenamiento\. 
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/ 

En este caso ~e dejaron como. presiones fijas: la -

presi6n de la primera etapa por razones de entrega 

de gas, la presi6n atmosf~rica en la dltima etapa,~!toMO 

75°F de temperatura para todas las etapas de se­

paraci6n, quedando ~or optimizar las presiones de 

las etapas intermedias. 

De las figuras 5.1, 5.2 Y 5.3 del anexo~,se observa 

que los valores mínimos de ·.relaci6n gas-aceite, fa.5:, 

tor de volUmen de aceite y máximo valor de la .~en.lii. 

dad API del aceite son: 

RGAT = 1777 pie3/Bbl 

Bób = 2.011 Bbl/Bbl 

Dens~dad - 39.364 °API 

Valores que corresponden a las presiones 6ptimas de . 

la segunda y tercera etapa respectivamente., es de--

cir: 

P2 = 214.7 psia 

P3 = 39.7 psia 

5.3.2.- AREA DE RECOLECCION 

Para satisfacer las necesidades actuales de la est~ 

ci6n modular, se hace necesario disponer de un mdl­

tiple de recolecci6n con un mínimo de 8 entradas, -
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considerando una producci6n promedio de 6250 BPO 

de aceite por pozo. 

El dimensionamiento de las líneas de entrada no' for 

man parte de e~tetrabajo yague deben ,ser determi­

nadas mediante un diseño combinado de tuberías de-

producci6n y líneas de descarga. 

Las líneas de salida del mdltiple de recolecci6n 

fueron dtitensianados en el ap~ndicQAempleando el m~to 
(32) do de Eaton y colaboradores. 

Los resultados obte,oidos fuer.on los siguientes: 

Línea de grupo: 4.5 pulgadas (0.0) 

Línea de prueba: 2.875 pulgadas (0.0) 

Estos diámetros son suficientes para manejar la pr~ 

ducci6n total deseada (50,000 BPO de aceite, 89.9 

MMPCO de gas) y la 'máxima producci6n esperada por -

pozo (10,000 BPO de aceite, 35.5 MMPCO 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 lí­

neasde 6 pulgadas (diámetro nominal) a la salida -

del mdltiplede recolecci6n. 

,5.3.3. AREA OE SEPARACION 

Ourante las pr~ebas preliminares del pozo Comoapa -
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l-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 diseño horizontal prin­

cipalmente por su mayor capacidad de manejo de li-­

guido, eficiencia de separaci6n y otras ventajas que 

ofrecen sobre los de diseño vertical como se expli­

c6 ampliamente en el segundo capitulo de este tra­

bajo. 

El dimensionamiento de los separadores se efectu6 -

empleando el método analitico ya que tanto las ca-­

racteristicas de los fluidos como las condiciones de 

operaci6n difieren bastante de las condiciones espe­

cificas de operaci6n de los métodos gráficos. 

Del cálculo efectuado, las caracteristicas y capac! 

dades de proceso, de acuerdo a las presiones de op~ 

raci6n obtenidos son los siguientes: 

A. Separadores de Grupo. 

A.l.- Primera etapa 

Tipo 

Dimensiones 

Presi6n máx. de trabajo 

: Horizontal - 2 fases 

72" x 20', 

1200 psi 



Presi6n de operaei6n 

Temperatura de operaei6n . . 

10.00 psi 
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. Cap. de manejo de l!quidos :17425 BPD (a.e.s.) 

Cap. de manejo de gas. 

A.2.-Segunda etapa 

Tipo 

Dimensiones 

Presi6n máx. de trabaj.o 

Presi6n de operaei6n 

Temperatura de operaei6n 

Cap. de manejo de l!quidos 

Cap. de manejo de gas: 

A.3. Tercera etapa 

Tipo 

Dimensiones 

Presi6n máx. de trabajo 

Presi6n de operaei6n 

Temp. de operaei6n 

: 

· · 
: 

· · 
: 

: 

· " 

· · 
· · 

162 MPCD. 

Horizontal -2 fases 

.72 11 x 20' 

500 psi " 

200 psi 

75 0p 

19970 BPD (a. e. s • ) 

45.2 MMPCD 

Horizontal -2 'fases 

72" x 20' 

125 psi 

25 psi 

75°P 

Cap. de manejo de líquidos: 20809 Bbl ca.e.S.l 

Cap. de manejo de gas : 10.9 MMPCD 

B.- Separadores de Prueba 

'Los separadores de prueba rednen las mismas ea-
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racteristicas que los separadores de grupo. Se 

dimensionaron de esta manera para dar mayor fti.n 

cionalidad a la estaci6n modular • 

. Las capacidades tanto de los separadores de grupo como los 

de prueba fueron determinados. considerando un.tiempo de -

retenci6n de dos minutos y una altura de liquido equivale~ 

te a 1/3 del diámetro exterior de cada unidad. 

Debido a que no se tiene mayor informaci6n acerca de las -

caracter1sticas del liquido producido, se tqm6 como márgen 

de seguridad dos minutos de tiempo de residencia del l1qu! 

do en el separador por si tendiera a formar espuma. De con-

firmarse la formaci6n de espuma, conviene efectuar estu--

dios del gr~do de estabilidad ,de la espuma formada, con el 

objeto de inyectar reactivos antdespumantes si f~era nece-

sario o de revisar el dimensionamiento para ver la posibi-

lidad de añadir un tren de. separaci6n al ya exis~ente. 

De acuerdo con el diseño efectuado, las dimensiqnes de los 

separadores de seg~da y tercera etapas resultaron simila-

res a las dimensiones de los separadores de primera e.tapa. 

Si bien es cierto que estos separadores (2a. y 3a. etapas) 

manejan voldmenes inferiores de liquido a los de la prime­

ra etapa, no pbstante, que su capacidad nominal dé proceso 

es mayor debido a las nuevas condiciones de presi6n, el --

diámetro de 72 pg se justifica por el hecho de no encontrar 

se en el mercado un diámetro comercial que corresponda al -
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valor obtenido en el diseño. Cabe destacar q'ue el diámetro 

comercial más pr6ximo al calculado e~ de 60 pg, cuya capa 

cidad nominal impide manejar los voldmen~s requeridos. 

Para el volumen total de fluidos a manejarse en la estaci6ri 

modular se hace necesario emplear en l~ secci6n de grupo -

tres separadores de 72" x 20' x 1200 psi para la primera­

et~pa, con los cuales, se puede procesar 52275 BPD de acei 

te y 486 MMPCD de gas. Tres separadores de .72" x.20' x 500 

psi para la segunda etapa y otras tres unidades de 72" x20' 

y 125 psi para la tercer etapa de s~paraci6n,respectivamente. 

El tren de separadores de prueba está sobredimensionado pa­

ra los requerimientos individuales de los pozos, pero pue­

de. ser muy tltiL para incrementar hasta· 69 700 BPD de 

aceite y 648 MMPCD de gas la capacidad de proceso ,de la es­

taci6n modular si fuese necesario. 

Finalmente,si los motores tanto de los compresores como de 

las bombas son de combusti6n 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 instrumentaci6n,conviene insta­

lar un depurador vertical de gas de las siguientes caracte­

r!sticas: 
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Tipo : Vertical -2 fases 

Dimensiones 30 fI x lO' 

Presi6n máx. de trabajo . 1200 psi . 
Presi6n de operaci6n : .100 psi 

Temperatura de operaci6n; 70°F 

Capacidad de manejo de gas: 3.7 MMPCD 

Capacidad de mano de ltq:. 2517 BPD 

Como se requiere -que el gas tanto para las unidades de 

transferencia de fluidos como para el sistema de instrumen 

taci6n tenga la menor humedad posib~e, conviene aprovechar 

el gas separado en la primera etapa, porque de acuerdo al ~ 

cálculo flash es 41 que presenta mayor cantidad de hidro--

carburos livianos y menor densidad relativa. 

El cálculo de la capacidad de tratamiento de este disposi­

tivo se efectu6 empleando el m~todo analttico considerando 

un minuto de tiempo de retenci6n y una altura de ltqUido _ 

equivalente al diámetro exterior del depurador. 

5.3.4. AREA DE ALMACENAJE 

Para manejar el ltquido separado de acuerdo a la ca­

paCidad de proceso de la estaci6n modular,. se hace 

necesario disponer de dos tanques: 15000 y 60 000 

Bbl de capacidad de almacenamiento. El tanque de me 

nor capacidad será empleado para verificar la medi-
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dici6n que se haya llevado a cabo en el tren de se-

paradores de prueba y tomar muestras representati--

vas del pozo probado. 

El tanque de mayor capacidad será empleado para al­

macenar el líquido obtenido en íos separadores de -

grupo. Este tanque será"a la vez I una fuente de ali 

mentaci6n permanente para las ,unidades de bombeo. -

La capacidad de almacenamiento se determinó en rela 

ci6n a la máxima producci6n individual y totalesp~ 

rado a manejarse en la estación modular con sus res 

pectivos márgenes de segurid"ad que, garantizan una -

operación normal. 

Las líneas de alimentaci6n tanto de los separadores 

de la tercera ,etapa al tanque de almacenamiento de 

mayor capacidad, como de ~ste a las bombas de trans-

ferencia, de acuerdo al dimensionamiento efectuado 

en el anexoA,serán de 8 pulgadas de diámetro nominal. 

5.3.5. AREA DE COMPRESION 

A consecuencia de que los voldmenes liberado~ en la 

segunda y tercera etapa de separación son elevados, 

se hace indispensable comprimirlos a ,la presi6n re-

querida por las plantas de tratamiento, de tal for-

ma, que se pueda aprovechar el mayor volumen posi-­

ble de gas liberado en el área de los separadores • 

... ... t ••• 

------------------ ---



El dimensionamiento de las unidades de compresi6n, 

de acuerdo al.efectuado en el Ane~Apresenta las -

siguientes características generales: 

A.- Requerimientos de potencia en la segunda etapa 
. de separac,i6n. 

A .1. - Propiedades del gas n·atural 

Peso molecular (PM) 

Relaci6n de calores especí 

ficos (k) 

Densidad relativa (SG) 

: 23.730 Lbm/Lb-mol 

: 

1.~40 

.0.818 

Densidad a las condiciones . 

base 

Factor de compresibilidad 

a las condiciones de suc-

ci6n 

A.2. Condiciones de Compresi6n 

Presi6n de succi6n (Ps) 

Presión de descarga (PO) 

Temperatura de succi6n 

Gasto de gas (Qgacs) 

0.071 Lbm/pue3 

0.927 

: 214.7 psia 

1014.7 psia 

. . 22.76 MMPCO* 

Relaci6n de compresi6n(Rc): 2.174 (2 etapas) 

Corno se observa,de acuerdo a las condiciones de com 

presi6n,resulta que la relaci6nde compresi6n es m~ 

yor de 4 (Rc:::;::" 4) por lo que es necesario compri--

* Este gasto incluye el volumen de gas liberado en la Tercera 
¡:o t- ;:1'1''''1 ~ 
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mir el gas de la segunda etapa en 2 etapas de com-­

presiÓn de acuerdo a las siguientes características 

de presiÓn: 

Primera etapa de compresiÓn: 214.7 -466.7 psia 

Segunda etapa de compresiÓn: 466.7 -1014.7 psia 

La potencia al freno requerida para comprimir el vo 

lumen total de gas liberado en la segunda.y tercera 

etap~de separaciÓn considerando una eficiencia adia 

bática total de 75% es: 

BHP = 2144 

B.- Requerimientos de potencia en la tercera etapa de 

separaciÓn. 

B.1. Propiedades del gas natural 

Pe.so molecular (PM) · 37.420 Lbm/Lb-mol · 
RelaciÓn de calores espec1-

ficos (k) 1.166 

Densidad relativa (SG) · 1.290 · 
Densidad a las condiciones 

base 0.098 Lbm/Pie 3 

Factor de compresibilidad 

a las condiciones de suc-

ciÓn 0.906 



B.2.- Condiciones de compresi6n 

Presi6n de succi6n (Ps) 

Presi6n de descarga (Po) 

Temperatura de succi6n (Ts) 

Gasto de gas (Qgacs) 

Relaci6n de compresi6n (Rc) 

39.7 

214.7 

70°F 

190~ 

psia 

psia 

5.63 MMPCO 

2.326 (2' etapas) 

Nuevamente se hace indispensable comprimir el gas en 

2 etapas de compresi6n (Rc > 4) , bajo las siguientes 

caracter1sticas de presi6n: 

Primera etapa de compresi6n: 

Segunda etapa de compresi6n: 

39.7 

92.3 

92.3 psia 

214.7 psia 

La potencia al freno requerida para comprimir el gas 

an la tercera etapa, considerando una eficiencia 

adiabática total de 75% es la siguiente: 

BHP = 551 

S.3.6. AREA OE BOMBEO 

Oel dimensionamiento de las unidádes de bombas efec­

tuado en el Anexo 1\ l tomando en cuenta las considera­

ciones del problema, se obtuvo una carga neta posit,! 

va disponible (NPSHA) de 48.9 pies (17.5 psi). Para 

estas condiciones el nivel minimo de liquido amante 
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nerse en el tanque es de 25 pies (para 50 pies de a! 

tura de tanque). En la selecci6n de las unidades de 

bombeo, se debe tener cuidado de que el NPSHR dado -

por las compañías fabricantes sea menor al NPSH dis-

ponible (NPSHR s NPSHA) para evitar problemas de ca 

vitaci6n futuros. 

Tomando en cuenta la ca'rga neta positiva disponible 

calculada, la potencia requerida al freno para una -

eficiencia de 90% es del orden de 650 (BHP). 

La línea de alimentaci6ndel. tanque de mayor capaci , -
dad (60000 Bbl) a las bombas estar4 constituida por 

una de 8 pg de di4metro nominal de acuerdo al di-

mensionamiento efectuado en¡ el Anexo A • 
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES 

CONCLUSIONES 

1.- El proceso de separaci6n de mezclas'gas';'aceite en 

varias etapas, permite una mayor recuperaci6n de -

hidrocarburos liquidos por la inborporaci6n de los 

componentes intermedios a las fracciones más pesa-

das. 

, . .2. - Tomando en consideraci6n que los hidrocarburos l:!-' 

quidos de alta gravedad API son los de mayor valor 

comercial y que la demanda por el gas natural es -

cada dia mayor, el proceso de separaci6n en etapas 

es un imperativo; pudiendo llegarse a requerir has , -
ta 6 etapa,s de separaci6n bajo condiciones 6pti-­

mas de operaci6n. 

3.- El aspecto más importante en el diseño de una bate , 

ria de separaci6n es,indudablemente, la determin! 

ci6n de las presiones 6ptimas de pperaci6n. Por 

constituir los separadores la parte fundamental del 

proceso de separaci6n, su rendimiento (eficiencia) 

incide directamente en el funcionamiento del resto de 

las instalaciones. Este aspecto es determinante ya 

que puede. redundar en beneficios o pérdidas econ6-

micas significativas. 
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,4.- Con base,a la informaciÓn proporcionada, las pre 

siones óptimas de separaci6n determinadas para -

la segunda y tercera etapas, 200 y 25 psi, re$pe~' 

tivamente, son relativamente bajas'en relaciÓn a 

lapresi6n de la primera etapa (1000 psi). 

, , 5. - Los resul fados obtenidos en este estudio sobre 

presiones de operación de los separadores, sQn 

muy similares a los presentados por la compañia 

,norteamericana core-Lab,; a continuación se mues--

tran cuadros comparativos a manera de ilustraciÓn: 

Parámetros Core-Lab Mét'odo empleado Di screpancia 
obtenidos en este trabajo t' "", , . • '. ~-l 

(porclento) " 

RGAT (Pie3/Bbl) 1712.000 1777.000 + 4 

Bob(Bbl/Bbl) ,1.974 2.011 + 2 

°API ,39.500 39.364 - 0.34 

Namero de Core-Lab Método empleado JliJ3érepancia 
etapa en este traba'o (p:>reientot 

Primera 1000 psi 1000 psi 

Segunda 140 psi 200 psi + 43 

,Tercera 20 psi 2S psi + 25 

Cuarta O psi O psi 

Temperatura 80°F 7soF -6 
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".6. - Se comprob6 la bondad de la ecuaci6n de estado de 

Peng-Robinson al ~ograr reproducir satisfactoria­

mente las condiciones de presi6n de burbujeo y 

temperatura de yacimientos medidas de 5370 psi y 

266°F, respectivamente. 

7.- El dimensionamiento de los separadores no es una -

ciencia exacta, debido a que no obstante de ser c~ 

nocidas la mayor parte de las características de -

los fluidos, el diámetro de las partículas de lí~-

quido a separarse y la tendencia del aceite a for­

mar espuma no siempre son dete"rminados en forma --

precisa. Esta 0.1 tima, es la causa'principiál del: funcionami€!!, 

to ineficiente de los s'eparadores. 

8.- Si se emplean las características 'propias de los -

fluidos producidos en el dimensionamiento de ,los -

separadores'aplicando las expresiones analíticas, 

los resultados que se lágran difieren bastante de 

los obtenidos aplicando las condiciones específi-­

cas de diseño que proporcionan las compañías fabri 

cantes de equipos (mét~dos gráficos). 

",9.- Los requerimientos de potencia obtenidos para las 

unidades de compresi6n no necesariamente son los -

mínimos, pero se aproximan por la mínima relaci6n 

gas-aceite (RGAT) conseguida en ~a etapa de optim! 

zaci6nde presiones. 



195. 

10.- Se considera que el procedimiento desarrollado en 

este trabajo permite aplicar ingenier!a básica en 

el diseño de bater!as modulares en forma práctica 

y sencilla; lográndose obtener parámetros de dise 
, -

ño con menores desviaciones entre 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 separaci6n gas-aceite en el 

campo Comoapa, se recomienda emplear ,un m!nimo de 

cuatro etapas de separaci6n, siendo las presiones' 

6ptimas de operaci6n. para la segunda y.tercera eta-r 

pas de 200 y 25 psi, respectivamente. 

2.- Se sugiere no cambiar por otras condiciones de ope­

raci6n que no sean las espec!ficamente calculadas, 

ya que se ocasionan problemas considerables en la 

eficiencia de separaci6n y consecuentemente se -
J 

originan pérdidas econ6micas substanciales por el 

arrastre de l!quido en la corriente de gas. 

3.- Si el gas va a ser enviado al quemador, se debe -

concentrar la atenci6n en obtener la máxima recup~ 

raci6nde l!quidos, lo cual obviamente se logrará 

analizando las condicion~s de presi6n y temperatu-

ra de la primera etapa de separaci6n. Si éste fue-
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ra el caso, se sugiere tomar la presi6n más alta -

contra la cual pueda fluir el pozo y a:-opt.iinizacidh del. 

ndrnero de etapas de separaci6n acoplado con 'una -

evaluaci6n econ6mica.' 

4.- En la etapa de diseño de los separadores se debe 

contar con pruebas de laboratorio y campo sobre -

la tendencia del aceite a formar espuma. as! como 

su grado de estabilidad, puesto que suposiciones 

err6neas pueden redundar en diseños excesivos o 

insuficientes, provocando obviamente graves desa--

'justes operacionales y econ6micas. 

5.- No es recomendable descartar un diseño de propor­

ciones aparentemente excesivas, puesto que su cos 

to puede resultar m!nimo si se compara con los 

gastos en que se puede incurrir al diseñar en plan 

conservador dispositivos limitados' en capacidad y 

conducci6n de fluidos. 

,6.- Por el elevado volumen de gas que se libera en la 

altima etapa de separaci6n (tanques de almacenaje) 

y sus consecuencias ec~16gicas,se sugiere instalar 

recuperadores de vapor en los tanques de almacena­

miento para todas las estaciones modulares a insta 

larse en el campo Comoapa. 

7.- Se recomienda, trabajar intensamente sobre las ecua 
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ciones de ~stado, ya que de sus resultados depende 

Jtl sAlección de las condicic:mes de'operaci6n más -

adecuadas .. 
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SIMBOLOS 

Al = Area de flujo de gas en el separador 

At = Area ocupada por el liquido en el sepa 

rador. 

Ap = Area de la partícula de liquido 

AT = Area total del separador, de la tube­

ría. 

a = Aceleraci6n debido a la fuerza cen--

tr!fuga. 

acf = A condiciones de flujo o escurrimien-

to. 

acs = A condiciones est~ndar o superficiales 

ampc = Miles de pies ctlbicos por d'!a a condi-

ciones de flujo 

Bg = Factor de volumen del gas 

Bo = Factor de volumen del aceite 

Bob = Factor de volumen del aceite a la pr~ 

si6n de burbujeo. :. 

BHP = Potencia al freno , , 

BPD = Barriles por d!~ 

BS&B = Black and Sivalls corp. 
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UNIDADES 

. 2 2 pies, pq . 

. pies2, pg2 

pie3acF/pie3acs 

pie3 'acF/pie3acs 

Cp = Capacidad calorífica a presi6n constante· 

Cv = Capacidad céÜor!f ica a vol umen cons--

tante 

D'= Di~metro interior pies, pg 



De = Diámetro exterior 

Dc = Diámetro interior calculado 

'dp = Diámetro de una gota esférica de li­

quido. 

Ds = Diámetro interior supuesto 

E = Eficiencia 

Ea = Eficiencia adiabática 

EaT = Eficiencia adiabática total 

Ero = Eficiencia mecánica 

Ep = Eficiencia politr6pica 

,Fc = Fuerza cent.rifuga que actl1a sobre una 

particula de liquido. 

f = Fuerza de fricci6n, coeficiente de 

arrastre 

GHP = Potencia transmitida al gas 

g = Aceleraci6n de la gravedad 

gc = Constante de proporcionalidád 

H = Carga de compresi6n 

h = Altura de nivel de liquido en el se-

parador 

ha = Carga de aceleraci6n 

hf = Pérdidas friccionales 

hp = Potencia te6rica 

hs = Carga estática de succi6n 

lHP = Potencia te6rica isentr6pica 

ls = ~levaci6n estática a la succi6n 

pies, pg 

pies, pg 

199. 

pies, micras 

pies, pg 

adim 

adim 

adim 

adim 

adim 

Lbm-pie/seg2 , 

adim 

pie/seg2 

Lbm-pie/Lbf~seg2 

Lbf...ipie/Lbm 

pies 

pies 

pies 

pies 

pies 



~~k = RelaciÓn de calores especificos, coe­

ficiente adiabático 

ks = Constante emp!rica de dimensionamien­

to de separadores 

L = Longitud del separador, tuber!a 

MCp = Capacidad calor!fica molar o presiÓn 

constante 

MCv = Capacidad calor!fica molar a volumen 

constante 

·Mi = Peso molecular 

MPCD = Miles de pies ct1bicos por d!a, acs 

200. 

adim. 

,- 'pies 

Lbm/Lbmol. 

MMPCD = Millones de pies c{Íbicos por d!a a.c.s. 

m = Exponente politrÓpico 

mp = Masa de una part!cula de l!quido 

NPSH = Carga neta positiva de entrada 

NPSHA = Carga neta positiva disponible 

NPSHR = Carga neta positiva requerida 

NRe = Nt1mero de Reynolds· 

n = Nt1mero de moles 

nc = Nt1mero de etapas de compresiÓn 

OMPEC = Oil Metering and Processing Equipment 

Corp. 

PCD = Pies ct1bicos por d!a (ac.s.) 

PM = Peso molecular 

Proa = Peso molecular del aire 

PVT = PresiÓn, volumen, temperatura 

adim 

Lbm 

pies, psi. 

pies, psi. 

pies, psi 

adim 

adim 

adim 

Lbm/Lb-mol. 

Lbm/Lb-mol. 



Pa, PB = Presi6n atmosf~rica del l~gar 

Pd = Presi6n de diseño 

Pf = Presi6n a condiciones de .operaci6n, 

de flujo 

Pro = Presi6n a condiciones medias 

Ps = Presi6n de succi6n, a condiciones 

base 

pPr = Presi6n pseudo reducida 

pTr= Temperatura pseudo reducida 

Pv = Presi6n de vapor del líquido a la 

temperatura de bombeo 

PI = Presi6n a las condiciones de entra 

da 

P2 = Presi6n a las condiciones de salida 

Qgacf = Gasto de gas a condiciones de flujo 

Qgacs = Gasto de gas a condiciones estándar 

QLacs = Gasto de líquido a condiciones es-

tándar 

Qoacf = Gasto de aceite a condiciones de -

flujo 

Qoacs = Gasto de aceite a condiciones es--

tándar 

R = Constante universal de los gases 
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psia 

psi 

psia 

psia 

psia 

adim 

adim 

psia 

psia 

psia 

Pie3/dia 

pie3/día 

Bbl/día 

Bbl/día 

Bbl/élía 

pSia-pie/Lb-mol 

R = Radio interior del' cilindro pies, pg 

RGAT = Relaci6n gas-aceite total del sistema pies 3/Bbl 

Rc = Relaci6n de cpmpresi6n adim. 



Rs = Relaci6n de solubilidad 

s = Trayectoria radial de una partícula de 

líquido 

SG = Densidad relativa del gas 

SGo = Densidad relat~va del aceite 

Sp = Distancia de paro de una partícula de 

líquido 

TB = Temperatura base 

TD = Temperatura de descarga 

T
f 

= Temperatura de operaci6n, flujo, 

Tm = Temperatura media 

Ts = Temperatura de succi6n, estándar 

t = Espesor de pared 

tr = Tiempo de retenci6n 

V
f 

= Volumen a. condiciones de flujo 

pH~3 /Bbl. acs. 

pies 

adim 

adim 

pies 

};>ies, pg 

minutos 

pies3 

Vs = Volumen a condiciones estandar, succi6n pies3 

v = Velocidad permisible·de gas 

Vg = velocidad del gas 

pies/seg 

piesb;eg 

VL: = Volumen disponible para manejar líquido pies3 

vm = VelOCidad media 

vp = Volumen de una gota de líquido 

v
T 

= Velocida~ de asentamiento de una par­

tícula 

W = Gasto másico de gas 

Zf = Factor 'de compresibilidad (ac.f.) 

Zm = Factor de compresibilidad a condicio-

nes medias de P y T. 

pies/seg 

pies3 

pie/seg 

Lbm/min 

adim. 

adim. 
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Zs = Factor de comp. a condiciones de 

succi6n, estándar. : adim. 

?g = Densidad del gas Lbm/pie3 

fL = Densidad del liquido Lbm/pie3 

)0 = Densidad del aceite Lbm/pie3 

JP = Densidad de las gotas de líquido Lbn/pie3 

~s :: Densidad a las cond. de succi6n, es-

tándar Lbm/pie3 

¡-g = Viscosidad del gas cp.,Lbm/pie-seg 

,fA- o = Viscosidad del aceite cp.,Lbm/pie-seg 
/ 

t = Rugosidad efectiva de la tuberia pg. 
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Es conveniente señalar que las propiedades fisicas tanto --

del liquido como la del gas a emplearse en este anexo fueron obte 

nidos del cálculo flash. 

1.0.- DIMENSIONAMIENTO DE LAS LINEAS 'DEL COLECTOR. 

Para el dimensionamiento de esta linea se emp1e6 el método 
. (32) de Eaton y colaboradores y los siguientes datos: 

P1 = 1050 psia 

P2 == 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 pie3/Bb1 (a 1050"psia) 

Rs = 286.98 pie3/Bb1 (a 1014.7 psia) 
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El cuadro de resultados obtenidos fue: 

]).S AT. f D.c 
P6\ 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 revisi6n del cuadro se observa.que el diámetro inte-

rior (ID) adecuado para manejar las condiciones del problema es 

3.6 pulgadas. 

Del catálogo de tuber1as el diámetro interior más pr6ximo 

al valor obtenido presenta las siguientes caracter1sticas: 

Diámetro exterior = 4.5 pulgadas 

Diámetro nominal = 4.0 pulgadas 

Diámetro interior = 4.026 pulgadas 

Identificaci6n = Schedule No. 40, STD. 

1.2. LINEA DE PRUEBA. 

De manera similar al caso anterior, empleando el mé­

todo de .Eaton y col. (32) y los datos siguientes: 
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P1 = 1050 psia SG = 0.709 

P2 = 1014.7 psia Tf = 80°F 

L = 50 pies Rs = 299.23 pie3/Bbl 

Qo = 10 000 BPD (a 1050 psia) 

RGA = 3550'pie3/Bbl Rs = 286.98 pie3/Bbl 

Qw = 0.0 BPD (a 1014.7 psia) 

Bo = 1.1284 (a 1050 psia) Bo = 1.229 (a 1014.7 psia)· 

/ 
Se obtuvo el siguiente cuadro de resultados: 

DS AT f Oc 

pg pie'1 pg 

6 0.1963 0.0199 0;275 

3.24 0.0572 0.0052 0.845 .. , 

2.48 0.0335 0.0041 2.22 
2.43 '0.0322 0.0042 2.16 
2.37 0.0306 0.0042 2.38 

De la revisi6n del cuadro se observa que el diámetro adecua 

do para manejar las condiciones del problema, es 2.38 pul-o 

gadas (I.D.). 

Del catálogo de tuberías, el diámetro interior más pr6ximo 

al valor calculado presenta las siguientes características: 

Diámetro exterior = 2.875 pulgadas 

Diámetro nominal = 2.500 pulgadas 

Diámetro interior = 2.469 pulgadas 

~ 



Identificaci6n = Schedule No. 40, STD. 

2.0.- DIMENSIONAMIENTO DE LAS LINEAS DE GAS 

2.1.- LINEAS DE SALIDA DE LOS SEPARADORES DE PRIMERA 

ETAPA. 

De acuerdo al diseño, los separadores de prime­

ra etapa tienen una capacidad de proceso nominal 

mayor que el volumen total a manejarse en la e! 

taci6n modular. En este caso particular, para -

dimensionar las l!neas de> salida de estos sepa-

radores, se puede tomar como dato; la máxima C! 

pacidad de proceso de la estaci6n modular, ya -

que s.i 'Eoe t0013X& la capacidad de tratamiento del 

separador se tiende a sobre dimensionar la l!--

nea. 

Los datos empleados en el dimensionamiento son 

los siguientes: 

Qg = 100 MMPCD SG = 0.709 Ps = 14.7 psia 

P1 = 1014.7 psia Ti = 75°F 

P2 = 1004.7 psia Z = 0.7944 

L = 70 pies Ts = 60°F 

" Substituyendo datos en la ecuaci6n(4.3?)se obtuvo 

el siguiente diámetro interior: 
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D = 5.4473 pulgadas. 

Del catálogo de tuber!as,el diámetro interior más pr6 
, -

ximo al valor calculado'tiene las siguientes caracte--

r!sticas: 

Diámetro exterior = 6.625 pulgadas 

Diámetro nominal = 6.00 pulgadas 

Diámetro interior = 6.065 pulgadas 

Identificaci6n = Schedule No. 40, STD. 

2.2.- LINEA COLECTORA DE LA PRIMERA ETAPA 

Para dimensionar esta línea, se puede tomar como már-

gen de seguridad 1.5 veces la producci6n total de gas 

a. manejarse en la estaci6n modular por las considera-

ciones anteriormente señaladas. 

Los datos adicionales son los'siguientes: 

Qg = 150 MMPCD L = 150 pies Ts = 60°F 

PI = 1004.7 psia SG = 0.709 Ps = 14.7 psia 

P
2 = 999.7 pSia T~ '= 70°F Z = 0.80526 

Substituyendo los datos anteriores en la ecuaci6n 

(4. 3~Jl se obtuvo el siguiente diámetro interior: 
1\ 

D = 8.345 pulgadas 

" 
Del catálogo de tuberías, el diámetro interior más --



pr6ximo presenta las siguientes caracter!sticas: 

Diámetro exterior = 10.750 pulgadas 

. Diámetro nominal = 10.00 pulgadas 

Diámetro interior = 10.020 pulgadas 

Identificaci6n = Schedule No. 40, STD. 

2.3.- LINEAS DE SALIDA DE LOS SEPARADORES DE SEGUNDA ETAPA 

En el dimensionamiento de estas l!neas se toma la ca 

pacidad de tratamiento del separador, ya que normal­

mente ~sta es mayor a los voldm~nes reales a manejar­

se, lo cual da suficiente márgen de seguridad. 

Los datos adicionales son los siguientes: 

Qg = 45.2 MMPCD L = 70 pies Ts = 60°F 

P1 = 214.7 psia SG = 0.818 Ps = 14.7 psia 

P2 = 204.7 psia Tf = 70°F Z = 0.9501 

Substituyendo datos en la ecuaci6n(4.36Ise obtuvo el 

diámetro interior siguiente: 

D = 5.755 pulgadas 

Del catálogo de tuber!as, el diámetro i~terior más _ 

pr6ximo al valor calculado presenta las siguientes _ 

caracter!sticas: 

213. 
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Diámetro exterior = 6 .• 625 pu~gadas 

Diámetro nominal = 6.00 pulgadas 

Diámetro interior = 6.065 pulgadas 

Identificaci6n = Schedule No. 40, STO. 

2.4.- LINEA COLECTORA DE LA SEGUNDA ETAPA. 

Para dimensionar esta línea, 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: 

Qg = 67.8 MMPCD L = 120 pies Tí = 70°F 

P1 = 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 ecuaci6n 

(4.361se obtuvo el siguiente diámetro interior: 

O = 8.502 pulgadas 

Del catálogo de tuberías, el diámetro interior más ~ 

pr6ximo al valor calculado presenta las siguientes -

características. 

Diámetro exterior = 10.750 pulgadas 

Diámetro nominal = 10.00 pulgadas 

Diámetro interior = 10.020 pulgadas 
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Identificaci6n :; Schedule No. 40, STO. 

2.5.- L¡NEAS 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 Ti :; 70°F 

P1 
:; 39.7 psia SG :; 1.29 Ts :; 60°F 

P2 
:; 33.7 psia Z :; 0.97466 Ps = 14.7 psia 

Substituyendo los valores anteriores en la ecuaci6n 

l4.36)se obtuvo el siguiente diámetro interior: 

O :; 5.638 pulgad,as 

Del catálogo de tuberias, el diámetro interior que 

más se aproxima al valor calculado tiene las siguie~ 

tes características: 

Diámetro exterior:; 6.625 pulgadas 

Diámetro nominal = 6.00 

Diámetro interior = 6.065 pulgadas 

Identificaci6n :; Schedule No. 46, STO. 



2.6.- LINEA COLECTORA DE LA TERCERA ETAPA 

3.0. 

Para dimensionar esta línea, se tom6 la máxima'capa~ 

cidad de proceso de, gas de un separador lo cual p1'opOlc10na. 

suficiente margen de seguridad. 

Los datos adicionales son los siguientes: , 

Qg = 10.9 MMPCD L = 100 pies T'> 
f = 70°F 

P1 = 33.7 psia SG = 1.29 ' Ts = 60°F 

P2 = 30.7 psi a Z = 0.97807 Ps = 14.7 ~sia 

Substituyendo valores en la expresi6n(4.36)se obtuvo 

el siguiente diámetro interior: 

D = 7.039 pulgadas 

Del catálogo de tuberías, el diámetro interior más --
, , 

próximo al valor calculado tiene las siguientes carac 

terísticas: 

Diámetro exterior = 8.625 pulgadas 

Diámetro nominal = 8.'00 pulgadas 

Diámetro interior = 7.981 pulgadas 

Identificaci6n = Schedule No. 40, STD. 

DIMENSIONAMIENTO DE LAS LINEAS DE ACEITE. 

Normalmente los separadores están equipados con líneas 

de 2.067 pulgadas para el manejo de los líquidos sepa-
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radas. Dejando fijos estos diámetros ~e puede calcu­

lar la caida de presiÓn real para determinar los diá 

metros de laS lÚ'l.eas colectoras. 

3.1.- CALCULO DE LAS CAlDAS DE PRESION.EN LAS LINEAS DE 

ACEITE DE LOS SEPARADORES DE PRIMERA ETAPA. 

DATOS :' 

Qo = 17425 BPD (acs) * %Jeas. = 39.364° API 

P1 = 1014.7 psia SG = 0.709 

L = 50 pies D = 2.067 pg 

Ts = 60°F Bo = 1.13538 

Tf = 70°F )-°B= 2.22044 cp 

ro = 47.8548 Lb/pie3 E/D = 0.0009 

substituyendo datos en las ecuaciones~4.6),(4.8)y(4.5) 

se obtuvieron los siguientes resultados: 

f = 0.0202 

6,P = 92.1 psi 

Luego la presiÓn en el punto de empalme con la linea 

colectora de primera etapa ser&: 

P 2 = P 1 - ÁP = 10 14 • 7 - 92. 1 

P2 = 922.6 psia 

* Es la capacidad de manejo de l.íquido del separador re-

ferido a las condiciones est4ndar. 

----------



3.2.- LINEA COLECTORA DE ACEITE DE LOS SEPARADORES DE 

PRIMERA ETAPA. 

DATOS: 

P1 = 922.6 psia SG = 0.709 

P2 = 214.7 psia !~B = 3.11065 cp 

Qo = 52275 BPD yo = 49.492 Lb/Pie3 

Ts = 60 0 P SO = 1.07098 

'Densidad 39~364°API 
z = 0.8884 = 

L = 100 pies 

Ti = 70 0 P 

218. 

Para elegir el di~metro de la linea colectora existe 

mayor flexibilidad,ya que la dnica restricci6n que -
se impone es que la ca!da de presi6n por fricci6n 
no exceda a la diferencia de presi6n entre la que --

existe en el colector y la de operaci6n 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: 

b. Pf<P1 -P2 = 922.6 - 214.7 

6.. Pf< 707.9 psia 

La restricci6n anterior permite utilizar líneas de -

flujo hasta de 3.068 pg (ID); sin embargo, para evi-

tar el uso de reductores con las conexiones del sep~ 
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parador se puede fijar una l!nea de 6.065 pulgadas 

de diámetro interior. 

3.3.- CALCULO DE LAS CAlDAS DE PRESION EN LAS LINEAS DE 

ACEITE DE LOS SEPARADORES DE SEGUNDA 'ETAPA. 

No obstante de que se manejan menores voldmenesrea-

les de l!quido en estos separadores debido al encogi 

miento del aceite al pasar de' una etapa a otra~ se -

continuará utilizando la .capacidad de proceso d.e· los. 

separadores de primera etapa como margen de seguri--

dad. 

DATOS: 

Qo = 17.425 BPD 'D4'Q.5. = 39.364°API Ti = 70 0 p 

P1 =214.7 psia SG = 0.818 ¡lA- °B = 4.05234 cp 

L = 50 pies D = 2.067 pg fo = 50.763 Lb/pie3 

Ts = 60 0 P Bo = 1.02889 e/D = 0.0009 

Substituyendo valores en las ecuaciones (4.6),{4.8)y -

(4.5),respectivamente, se obtuvieron los siguientes -

resultados: 

f = 0.029 

bP = 83.2 p5i 

La presi6n en el punto de empalme con el colector de la 

segunda etapa será: 



P2 = P1 - AP ::. 214.7 - 83.2 

P2 = 131.5 psia 
........ -. -o-

3.4.- LINEA COLECTORA DE ACEITE .DELOS SEPARADORES DE 

SEGUNDA ETAPA. 

DATOS: 

Qo = 52275 BPD 1)e 'CoS. = 39.364°API 
f:°B = 4.5480 cp. 

P1 = 131.5 psia L = 100 pies fo = 51.179 Lb/pie 

P2 = 39.7 psia T' f = 70°F Ts = 60°F 

Ps = 14.7 psia SG = 0.818 Bo = 1.01323 

Siguiendo el mismo criterio del caso anterior, la res-

tricci6n que se impondr~ para elegir el diámetro de -

la linea colectora ser~ la siguiente: 

~Pf <P1 - P2 = 131.5- 39.7 

Á Pf < 91.8 psia 

El m!nimo di~metro que puede emplearse para cumplir -

con la restricci6n es 4~026 pulgadas, portanto,con-­

viene tener una linea de 6.065 pulgadas de di~etro -

interior para evitar el uso de reductores con .las co-

nexiones del separador. 

3.5.- CALCULO DE LAS CAlDAS DE PRESION EN LAS LINEAS DE 
ACEITE DE LOS SEPARADORES DE TERCERA ETAPA. 

Es importante la evaluaci6n de las ca!das de presi6n 

en este sector debido a que frecuentemente se emplean 
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bajas presiones de operaci6n. 

POr lo anterior, se'deben tener las menores caídas -

de presi6n) de tal forma, ,que la presi6n disponible -

en la tercera etapa sea lo suficiente para descargar 

el líquido en los tanques de almacenamiento o rtltima 

etapa de separaci6n. 

DATOS: / 

Qo = 17425 BPD Den1J.= 39.364°API Ti = 70 0 F 

P1 = 39.7 psia SG = 1 .. 29 Ts = 60 0 F 

L = 10 pies D = 2.067 pg ;':09 = 4.652 cp 

Ps = 14.7 psia Bo = 1.00837 fo = 51. 425 Lb/pie3 

Substituyendo valores en las,ecuaciones (4.6),(4.8Iy -

~.51 se obtuvieron los siguientes resultados. 

f = 0.0212 

!::::.. P
1
= 16.4 pSi,O,IG- / 

3.6.- CALCULO DE LASCAIDAS DEPRESION DESDE LA LINEA 

COLECTORA AL TANQUE DE ALMACENAMIENTO 

Por los resultados obtenidos en los puntos 3.2 y 3.4, 

conviene instalar en la, tercera et'apa una línea co--

lectora de 8 pg con el objeto de tener 'la menor ca! 

da de presi6n. 



DATOS: 

Qo = 52275 BPD D = 7.981 ~g ~08= 4.7391 cp 

P1 = 23.3 psia 1Je1\~.=39.364API SG = 1.29 

L = 100 pies Tí = 70 0 F .Ts = 60 0 F 

Ps = 14.7 psia Bo = 1. 00602 ro = 51.4574 Lb/Pie3 

Substituyendo datos en ,las ecuaciones (4.6),(4.8)y(4.S) 

se obtuvieron los siguientes resultados. 

f = 0.0190 

6.. P 2 = 1.53 psi 

3.7.- CALCULO DE LA CAlDA DE PRESION POR LA DIFERENCIA 

. DE ALTURA DEL TANQUE. 

DATOS: 

h = 50 pies (Altura del tanque) 

ro = 51.4574 Lbm/pie3 

P _ h x fo 
144 = 

P3 = 17.87 psi 

50 x 51.4574 
144 . 

3.8.- CALCULO DE LA CAlDA DE PRESION ~OTAL 

La caída de presi6n total será la suma de las caídas 

de pre~i6n. que ocurren desde que el líquido sale de la 

tercera etapa hasta que entra a la dltima etapa de -
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separaci6n tal que: 

6,PT - 16.4 + 1.53 + 17.87 

~ PT = 35.80 psi 

Consrderando que la presi6n de operaci6n de la ter­

cera etapa es 39.7 psia, la presi6n de entrada al -

tanque será (P 2 = Pl -6PT): 

P2 = 3.9 psia 

4.0.- DIMENSIONAMIENTO DE LAS UNIDADES DE COMPRESION 

4.1.-REQUERIMIENTOS DE POTENCIA EN LA SEGUNDA ETAPA 

DATOS: 

Qo = 50,000 BPD RGA 2 = "342.57 pie3/Bbl 

PD = 1014.7 psia RGA3 = 112.55 Pie3/Bbl 

Ps = 214.7 psia Tb = 60 0 F 

Ts = 70 0 F Eat = 0.75 

La composici6n del gas a la salida del separador 

de segunda etapa y ~l procedimiento de cálculo de 

las propiedades f!sicas y termodinámicas del gas se 

muestra a continuaci6n: 
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( 1 ) ( 2 ) ( 3 ) (4 ) (6 ) 

Comp Frac. Mol Peso MCP (4) x (3) (3) x (2) 
Ci Molecular a "60°F 

H2S 0.0071308 34.1 8.11 0.058 0.243 

C02 0.0335303 44.0 8.76 0.294 1.475 

N2 0.0094411 28.0 6.95 0.066 0.264 

C1 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 0.193 
' .. 

nC5 0.0024914 72.2 28.02 0.070 0.180 

C6 0.0013119 86.2 33.30. " 0.040 0.113 
C+ 

7 0.0054800 215.0 38.61 0.212 1.178 

Suma 1.0000000 10.249 23.730 

a.- Propiedades f1sicas del gas 

Del cuadro anterior y las ecuaciones(3.15.,(3.16},(3.19) 

y(3.21) se obtuvieron los siguientes valores: 

Peso molecuiar (PM) = 23.730 Lbm/Lb-mól 

Densidad relativa (SG) = 0.818 

Fact. de Compresibili-

dad ( Z) = 0.927 

Densidad del gas (rgacs ) = 0.971 Lbm/pie3 

Rel. de Calores espec1 

ficos "(k) = 1.240 



b.- Condiciones de compresión. 

Presión de succión (Ps) = 214.7 psia 

Presión de descarga (PD) = 1014.7 psia 

Temperatura de succión (Ts)= 70.0 oF 

Gasto de gas (Qgac.s.) = 22.76 MMPCD* 

Relación de compresión(Rc)=. 4.730 (una etapa) 

Relación de compresióri(Rc)= 2.174 (dos etapas) 

c.- Cálculo del gasto másico, carga y potencia teórica. 

Substituyendo valores en las ecuaciones(3.7),(3.8)y 3.6 

se obtuvieron los siguientes valores: 

Gasto másico (w) = 1122 Lbm/min. 

23563 Lbf-pi~/Lbm Carga (H) = 
Potencia teórica 1608 hp 

d.- Cálculo de la potencia al freno 

Empleando .una eficiencia adiabática total de 75% y la 

ecuación(3.5),se obtuvo: 

BHP = 2144 

e.- Cálculo de la presión de la segunda etapa P2 

P2 = (P P )0.5 = (214.7 x 1014.7)°·5 1 3 

P2 = 466.7 psia 

*Este gasto incluye el volumen de gas liberado en la tercera etapa 



f.- Cálculo de la temperatura de. descarga (TD
) 

Substituyendo valores en la ecuación(3.1) 

Por lo que conviene instalar sistemas de enfriamiento 

y depuradores como dispositivos adicionales por etapa 

para mantener la temperatura a las. condiciones de suc 

ci6n. 

4.2.- REQUERIMIENTOS DE POTENCIA EN LA TERCERA ETAPA 

1 

Comp. 
Ci 

H2S 

CO2 
N2 

DATOS: 

Qo = 50 000 BPD 

PD = 214.7 psia 

Ps = 39.7 psia 

Ts = 70°F 

RGA3 = 112.55 

Tb = 60°F 

Eat = 75 % 

pie3/Bbl 

La composición del gas a la salida del.separador de la 

tercera etapa y el proceso de cálculo de manera si-

milar al caso anterior se muestra a continuación: 

2 3 

Frac. Mol. Peso 
Molecular 

0.019.4918 34.1 

0.0280684 44.0 

0.0010545 28.0 

4 

MCP 
a 60°F 

8.11 

·8.76 

6.95 

'3 6 

4 x 3 3 x 2 

0.158 0.665 

0.246. 1.235 

0.007 0.030 



C1 
0.2975388 16.0 8.46 • 2.517 4.761 

C2 0.3021969· , 30.1 12.32 • ,·.3 :723 9.096 

C3 
0.2145780 44.1 . 17~13 3.676 9.463 

. , 

iC4 0.0303009 58.1 22.51 0~682· 1.760 
~ :. 

, , 

nC4 0.0536250 . 58.1 22.72 ' 1.218 3.116 

ie5 
0.0122258 72.2 27.61 0.338 0.883 

nC5 0.0114457 72.2 28 •. 02 0.321 0.826 
. 

C6 
0.0058710 86.2 33.30 0.196 0.506 

C7+ 0.0236093 215.0 38.61 0.912 5.076 
<J 

Suma 1.00000' 13.993 37.420 

a.~ Propiedades físicas 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 

Fact. de compresibili 

dad (z) = 0.906 

Densidad del gas 

(yqac.s. ) = 0.098 Lbm/pie3 

Rel. de calores espe-

cíficos (K) = 1.166 



! 
b.- Condiciones de compresión 

PresiÓn de succión (Ps) = . 39.7 psia 

PresiÓn de descarga (Po) := 214.7 psia 

Temperatura de succiÓn (Ts) = 70.0 o F 

Gasto de gas (Ogac.s.) = 5.63 !tMPCO 

RelaciÓn de compresiOn (Re) = 6.331 (una etapa) 

RelaciÓn de compresiOn (Re) = 2.326 (dos etapas) 

c).- Cálculo del gasto másico, carga.y potencia teÓrica. 

Substituyendo valores en las expresiones (3.7),(3.8) Y 

(3.6)se obtuvieron los siguiente~va10res: 

= 383 Lbm/min Gasto másico (w) 

Carga (H) 

potencia teÓrica 

= 17783 Lbf-pie/Lbm 

= 413 hp 

d.- Cálculo de la potencia al freno 

Empleando una eficiencia adiabática total de 75% y la 

ecuaciÓn(3.5) se obtuvo: 

BHP = 551 

e. - Cálculo de la presi6n de descarga (-.Po) 

P2 = 92.3 psia 
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f.- Cálculo de la temperatura de descarga (TD) 

substituyendo valores en la ecuaci6n(3.1) 

En este caso esc.on,,,eh1ent~ lnfiltalaT sistemas de en 

friamiento y depuradores como dispositivos 

adicionales por etapa para mantener la temp~ 

ratura a las condiciones de succi6n (Ts =70 0 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. /,0 = 4.55 cp 

Tb = 60°F, Pv = 5.psia (Presi6n de vapor) 

H = 107 pies (elevaci6n del nivel de líquido en el tanque 

al centro de la línea de succi6n de la bomba) 

h = 82 pies (elevaci6n de la carga muerta del tanque al 

centro de la línea de succi6n de la bomba). 

a}. Cálculo de la caída 'de presi6n por fricci6n. 

Empleando las ecuaciones (4.6) ,(4.8) Y (4.5) se determinaron 

los siguientes valores: 



NRe = 105009" 

f = 0.0190 

t;.Pf = 1.142 psi 

b). Cálc~lo dél NPSHA 

NPSHA = 2.31 (pa - Pv - APf) /SGo + (H-h) .. 

NPSHA = 2.31 (14.7 - 5.0 - 1.142)/0.828 + (107 - 82) 

NPSHA = 48.9 pies (17.5 psi) 

230. 

El tipo de bomba que se "el i j a. -", : debe tener un 

NPSHR menor al disponible (NPSHA-) para evitar proble--

mas de cavitaciÓn. 

c). Cálculo de la presiÓn en la línea de succión. 

Como por conveniencia NPSHA ~ NPSHR 

hs = 'NPSHA + 2.31 (Pv + ~ Pf .,. Pa)/ SGo 

hs = 48.9 + 231 (5 + 1.142 - 14.7)/0~828 

hs = 25 pies. 

Luego: 

Psuc.= hs + 2.31 (pa - 6,Pf)/ SGo 

Psuc.~ 25 + 2.31 (14.7 1.142)/0.828 

Psuc."= 62. 8 pies 

Psuc.= 22.5 psia (PresiÓn m!nima de succiÓn) 
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d). Cálcuio d~ la potencia te6rica 

Para una presi6n de descarga requerida de 710 psia 

(50 kg/cm2) y substituyendo valores en la ecuaci6n(3.31) 

se obtuvo: 

Potencia te6rica = 5 85 hp 

e). Cálculo de la potencia al freno 

Considerando una eficiencia de 90% por ser unidades nue 

vas: 

BHP = Poto te6rica/ef~ciencia = 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 máxima producci6n de gas a manejarse en la 

primera etapa de separaci6n de acuerdo al cál 

culo flash es del orden de 63.8 MMPCD; sin -­

embargo, se puede tornar 1.5 de factor de seg~ 

ridad (95.7 MMPCD). Para la presi6n de entrada 

en la válvula.se consideran las caídas de pr~ 

si6n desde la salida de gas del separador has 

ta la válvula de control de presi6n. 
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DATOS: 

Qg = 95.7 MMPCD k = 1.26 f = 0.0134 

Pi =999 :7psia Z = 0.80571 

f9 Lbm/pie3 .1 SG = 0.709 = 4.4865 o 

O = 10.020 pg* Tí" = 70°F 

a.- Cálculo de la catda de presión 

Se puede calcular empleando la expresión .siguien-

te: 

6,.P = 3.36 x 10-6 w2 f/d5 'Pg 

W = Gasto másico (Lbm/hr) 

. ¿ 

• • • • • (A.l) 

Substituyendo varores en la ecuación anterior 

AP = 31.9 psi 

b.- cálculo del factor de expansión (Y) 

y = 1 - X/3 Fk Xt. . . . . . ••• (4...15) 

x = D. P /P 1 = 31. 9/999. 7 = -O. 0319 

De la Tabla 4.2 para una válvula de simple compueE 

ta tipo tapón (V - Plug). 

XT = 0.75 

* Diámetro de la ltnea colectora de gas. 



Fk = 1.26/1.4 = 0.90 

Substituyendo valores en la expresi6n del factor de 

expimsi6n 

y = 0.9842 

c. - Cálculo del coeficiente de la válvula (Cvi) 

'Substituyendo valores en la ecuaci6n 4.16 

CV1. = 291 

Del catálogo de válvulas se debe elegir aqu~lla 

que tenga en coeficiente de flujo (Cv1) igual o 

ligeramente mayor al valor aalculado. 

Finalmente las caracter!sticas de la válvula de 

simple compuerta serán: 

Diámetro de la válvula: 10.02" (ID), 

Tipo de válvula: tap6n, V - plug 

Coeficiente de válvula (Cvi' : 291 

6.1.2.- Separadores de segunda etapa 

La máxima producci6n a manejarse en esta etapa de 

acuerdo al cálculo flash es del orden de 17.2 MMPCD, 

tomando el mismo criterio del puntó anterior (6.1.1) 

y los, datos siguientes: 



Qg = 25.8 MMPCD Z = 0.95271 

P1 = 199.7 psia fg = 0.8745 Lbm/pie 3 

SG = 0.818 Tí = 70°F 

D = 10.020 P'. f = 0.0135 

K = 1.24 

a.Cálculo de la calda de presi6n 

Substituyendo valores en la expresi6n~A.1}se tiene: 

AP = 0.5 psi. 

b. Cálculo del factor de expansi6n (y) 

Fk = 1.24/1.4 = 0.886 

De la Tabla 4.2 para una válvula de simple compuer­

ta tipo tap6n (V - plug). 

XT = 0.75 

X = 0.5/199.7 = 0.0025 

Substituyendo valores en la ecuaci6nl4.15) 

y = 0.9987 

c. Cálculo del coeficiente de la válvula (CV&1 

Substituyendo valores en la ecuaci6n 4.16 

CV1= 1611 



Luego las características de la válvula de simple 

compuerta serán: 

Oi~etro de la válvula: 

Tipo de' válvula 

Coeficiente de la vál-

vula (Cvl) : 

10.02" (ID) 

Tap6n - V plug 

1611 

6.1.3. Separadores de tercera etapa 

La máxima producci6n a manejarse. en esta etapa es del 

orden de 5.62 MMPCO de acuerdo al cálculo flash efec 

tuado. Tomando el mismo criterio que en la primera _ 

etapa y los datos siguientes 

Qg = 8.4 MMPCO 

P1 = 30.7 psia 

SG = 1.20 

Z = 0.97919 f = 0.0142 

O = 7.981 pg(ID) fg = 0.20627 Lbl'rl/ril. 
k = 1.166 T~ = 70°F 

a.- Cálculo de la caída de presi6n 

Substituyendo valores en la ecuaci6ntA.1) 

Llp = 0.04 psi 

b~- Cálculo del factor de expansi6n (Y) 
{ , 

Fk = 1.166/1.4 = 0.8329 



De la Tabla 4.2 para una válvula de simple com-

puerta tipo tap6n (V - pl~g) 

XT = 0.75 

X = 0.04/30.7 = 0.0013 

Substituyendo valores en la ecuaci6n(4.15) 

y = 0.9993 

c. Cálculo del coeficiente de la válvula (Cvi.) 

CV1= 6020 

Luego las caracter!sticas de la válvula de simple 

compuerta serán: 

Diámetro de la válvula 

Tipo de la válvula 

7.981 pg (ID) 

Tap6n - V plug 

Coeficiente de la válvula: 6020 

6.2.- VALVULAS DE CONTROL DE NIVEL EN EL AREA DE SEPARACION 

En el dimensionamiento de este tipo de válvulas se tomará 

en cuenta la máxima capacidad de manejo de liquido del se-

parador de primera-etapa . 

. 
Los separadores de segunda y tercera etapai,de acuerdo al 

dimensionamiento tienen una mayor capacidad de proceso no-

minal, pero obviamente manejarán menores voldmenes de l!-



quido por la liberaci6n parcial del gas disuelto en el 

aceite, aspecto que permite tener suficiente márgen de se 

guridad. 

6.2.1. Separadores de primera etaea 

DATOS: 

00 = 34850 BPO (101f?46 GPM) D = 2.067 pg 

!>ensidad = 39.364°API L = 5 pies 

P1 = 1014.7 psia /0 = 2.22044 cp 

Bo = 1.13538 fo = 47.8548 Lbm/pie'3 

SG 0.709 

a.- cálculo de la caída de presi6n 

.. Para el, cálculo de las caídas de presi6n se tom~ 

rá en cuenta un coeficiente de resistencia total, 

el cual, incluye la rugosidad de la tubería y la 

resistencia opuesta por la válvula. 

l:::.P == 18 x 10-6 k f 02/fJ4 . A.2 

donde: 

~P = Caída de presi6n (psi) 

k = Coeficiente de resistencia (depende 

del tipo de válvula) 

f = Densidad del l!quido' (Lbm/pie 3) 

O = Gasto de líquido (gpm) 



D = Diámetro interior de la tuber!a (Pg) 

Para una válvula tap6n de simple compuerta el -

coeficiente de resistencia de acuerdo a la refe-

rencia .34 está dado por: 

K = 18 FT 
1 . 

FT depende del diámetro de la tuber!a, de la mis 

má referencia FT = 0.019 (para O = 2.067"), lue-

go: 

,~1 
Ki=O.J42 

Substituyendo valores en las ecuaciones(4.6)y~.8) 

se obtiene: 

f = 0.0197 

Para tuber!as el coeficiente de resistencia está 

dado por: 

K2 = f L/D {A.4) .. . ... 
K2 = 0.0197 x 5 x 12 / 2.067 = 0.5718 

Luego: K = K1 + K2 = 0.342 + 0.5718 

K = 0.9138 

Finalmente,substituyendo valores en la ecuaci6n 

(A.2) se tiene: 

A P = 57. 4, psi 



b ~ - Determinac i6n de tipo de'flujo 

Para determinar el tipo de flujo se calcula el . 

coeficiente de la válvula para flujo 'turbúlento 

y laminar, el valor del cociente de ,ambos coefi 

cientes permite identificar el tipo de flujo c~ 

mo se explic6 ampliamente en el aap!tulo tuarto. 

Flujo turbulento: 

Substituyendo valores en la ecuaci6n(4.11) , 

CV1= 139 (turbulento) 

Flujo laminar: 

Para una válvula de simple compuerta tipo tap6n 

(v plúg),de la Tabla 4.2 se obtienen los siguie~ 

tes valores: 

Fs = 1. 05 Fp = 1.0 

Substituyendo valores en la ecuaci6n(4.13) 

luego 

CVL = 1.0647 (lamin,ar) . 

(CvD turbulento = 
(CvU laminar 

139 
1.0647 = 130.6 ;> 20 

Como la relaci6n de coeficientes es mayor del l! 



mite establecido(39), el flujo es turbulento por 

tanto el coeficiente requerido es: 

Cv~= 139 

Las características de las válvulas serán las -, 

siguientes: 

Diámetro de la válvula: 2.067 pg 

,Tipo de válvula: tap6n - V plug 

. Coeficiente de la válvula: 139 

6.2.2.- Separadores de segunda etapa' 

DATOS: 

Qo = 34850 BPD L = 5 pies 

PI :: 214.7 'psia ./",oB = 4.05234 cp 

Bo = 1. 02889 1>Sb.9.= 39.364°API 

fo = 50.7623 Lb/pie3 SG = 0.818 

D - 2.067 pg 

.a) '. cálculo de la caída de Eresi6n 

Como se trata del mismo tipo de válvula que en 

el caso anterior: 

K1 = 0.342 

Substituyendo valores en las ecuaciones(4.6} -
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( 4 • 8 ) Y (A. 4' : 

·f ,= 0.0201 

k '-2 - 0.5.837 

K K1 + K2 = 0.342 + 0.5837 

K = 0.9257 

Reemplazando valores en la ecuaci6n(A.21se tiene: 

Ap,= 50.7 psi 

b. - Determinaci6n del coeficiente de' 'flujo CVJ, 

El volumen a manejarse es ligeramente menor al de 

la primera etapa,por 10 q~e prevalecerán las con­

diciones de turbulencia. 

substituyendo valores en la ecuaci6n (4.11) ~ 

CV1= 134 

Luego las características de las válvulas serán: 

Diámetro de la válvula: 2.067 pg 

, Tipo de válvula: Tap6n - V p1ug 

Coeficiente de la válvula: 134 

6.2.3.- Separadores de tercera etapa. 

DATOS:: 
I 

Qo = 34850 BPD 



P 1 = 39. 7 ps ia 

Bo = 1.00837 

fo = 51. 4251 ¡... .. ~~ 
/'Pie 

o = 2.067 pg 

L = 5 pies 

;U0B = 4.65205 cp 

~4n$~= 39.364°API 

SG = 1.29 
a.- C41culo de la caída de ·presi6n. 

242. 

Para el diámetro de tubería a utilizar(34) FT=0.019 
Reempla~ando este .valor en la ecuaci6n{A.3)~ 

K1 = 0.342 

Substituyendo valores en las expresiones\4.6),(4.8)y. 

(A.41se obtiene: 

f = 0.0201 

K2 = 0.5837 

K = K1 + K2 = 0.342 + 0.5837 

K = 0.9257 

Reemplazando valores en la.ecuaci6nlA.2)se obtiene: 

A P = 49.3 psi 

b.- C4lc~10 del coeficiente de flujo: 

Por las mismas consideraciones anteriores y substi­

tuyendo valores en la ecuaci6n(4.11) ~ 

CVi,= 133 

Luego las características de las v4lvulas ser4n las 

siguientes: 

• 



Diámetro de la válvula 

,Tipo de válvulá . . 
3.068 J?g 

Tapón - V ,plug 

Coeficiente de la válvula: 133 

243. 





OPTIMIZACION DE UN SISTEMA DE SEPARACION EN ETAPAS PARA 
UNA MAYOR RECUPERACION DE HIDROCARBUROS LIQUIDOS DIAGRA-

! '. MA DE BLOQUES. 

DATOS: No. total de componentes de la mezcla, composici6n de la mez-­
cla, peso molecular y densidad relativa de las fracciones más 
pesadas, temperaturas de separaci6n, para cada etapa y ndmero' 
de etapas de separaci6n. 

Se efectda" el cálcuto de equilibrio con la ecuaci6n de estado de -,.. 
Peng-Robinson para cada etapa hasta completar el ndmero deseado de 
etapas; A continuaci6n, tanto para la mezcla como para cada fase se -
obtienen los siguientes parámetros: 

Fases 
Mezcla 
Liquida 

Gas 

Parámetros 
Composici6n y peso moleculát 
Composici6n, peso molecular, den­
sidad relativa, densidad m4sica y 
ndmero de'moles. . 
Composici6n, peso molecular, den­
sidad relativa, densidad másica y 
ndmero de moles. 

Sé determina la relaci6n 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 presi6n y temperatura 
que se desea optimizar. 

Se grafican los valores de la RGAT,factor de volumen del aceite (Bo~) 
y densidad relativa del aceite (en °API), contra el juego de valores 
de presi6n para la etapa en la que se desea optimizar la presi6n. 

La presi6n 6pt'ima de' la etapa correspondiente será aquel punto para -
el cual Se obtienen los valores minimos de la relaci6n gas-aceite 
(RGAT), factor de volumen del aceite (Bob) y el mayor valor de la densi 

relativa del aceite en °API. 

Figura 1.1 

" 
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OPTIMIZACION PE UN SISTEMA DE SEPARACION EN ETAPAS PARA MINI~ 
MOS RECONOCIMIENTOS DE COMPRESION. DIAGRAMA DE BLOQUES. 

DATOS: No. total de componentes de la mezcla, composici6n de la mezcla, 
peso molecular y densidad relativa de las fracciones más pesa­
das, temperaturas de separaci6n para cada etapa y ndmero de eta 
pas de separaci6n. 

í. 

Se efectOa el cálculo de equilibrio con la ecuaci6n de estado de Peng-Ro 
binson para cada etapa hasta completar el ndmero deseado de etapas. -
La informaci6n que se obtiene, tanto para la mezcla como para cada fase 
es la siguiente: ' 

Fa'se 

Mezcla 

Liquido 

Gas 

Parámetros 

Composici6n y peso molecular 

Composici6n~ peso molecular, 
densidad másica,y ndmero de 
moles,y densidad relativa. 
Composici6n, peso molecular, 
densidad relativa, densidad 
másica y ndmero de moles. 

Se determina la relaci6n gas-aceite (RGA) o el gas liberado en cada una 
de las etapas de separaci6n 

Se calcula: la relaci6n de compresi6n (Rc), el ndmero de pasos de com­
presi6n (nc) si Rc> 4 y, finalmente con la ecuad:16n 1.10 se calcula -
la potencia te6rica que se requiere para comprimir el gas separado en 
cada etapa. 

Con la eficiencia total calculada o supuesta por conveniencia se 
calcula la potencia al freno requerida para comprimir el gas separado 
en cada etapa. ," . 

determina la potencia al freno total que se requiere para comprimir 
gas liberado ,en todas las etapas. 

grafica la potenéia al freno requerida (HP/B bl) contra los valores 
presi6n (psia), para la etapa que se desea optimizar. La presi6n 6p­

corresponde a aquél punto .donde se obtiene la minima potencia al 

FIG.l.5 
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F 16 1.6 

3.0 
POTENCIA ReQUERIDA PARA COMPRIMIR EL GAS SEPARADO '62H '!I'''I. 



DE LA CAPACIDAD DE MANEJO DE GAS DE SEPARADORES VERTICALES 

DATOS B}).SE: L = 10 pies Ts = 60°F 
SG = 0.65 Ps = 14.7 psia 
Gravedad = 45°API 

Ec. 2.30 Ec.2.40 OMPEC 
De Pd D Pf Tf. Qgcs Qgcs Qgcs 

No. (pg) Psi pies psi °F MMPCD MMPCD MMPCD 

1 16 1000 1.22303 400 60 3.826 3.b70 3.630 

2 16 1000 1.22303 500 75· 4.453 4.038 4.050 

3 20 1000 1. 52878 3UO 6u 4.552 4.966 4.300 

4 20 1000 1.52878 500 75 6.958 6.310 6.250 

5 2-0 1000 1. 52878 700 75 9.515 7.508 8.200 

6 24 10UO 1.83454 300 60 6.555 7.151 6.500 

7 24 100U 1.83454 500 75 10.002 9.086 9.250 

8 30 1000 2.29317 300 60 10.242 11.174 9.900 

9 30 1000 2.29317 500 75 15.655 14.197 14.460 

10 36 1000 2.75181 300 60 14.748 16.090 14.290 

11 36 1000 2.75181 500 75 22.543 20.444 21.190 

12 48 1000 3.66908 300 60 26.218 28.605 25.000 

13 48 1,.000 3.66908 500 75 40.077 36.344 37.220 

14 60 1000 4.58635 300 60 '4.0.966 44.695 40.000 

15 60 1000 4.58635 500 75 62.62.0 56.788 58.330 

* Los datos de presión interna de diseño se desconocen (se menciona tlnicamente para alta presión). 



~ • 
\ TABLA 2.2. CALCULO DE LA CAPACIDAD DE MANEJO DE GAS DE SEPARADORES HORIZONTALES 
,\ 

DATOS BASE: L = 10 pies Ts = 60°F Gravedad: 45°API 
SG = 0.65 Ps = 14.7 psia h = 1/3 De 

Ec. 2.62 OMPEC B & S.* 
De Pd D Pf Tf Qgcs Qgcs Qgcs 

No. Pg Psi Pg Psi °F 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 1<l00 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 7,5 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 . _ 5.00 . .7.5. .5.9 .• .4.8.4. . _ .59.000 100.0 

*Se desconocen los datos de presi6n de diseño de estos separadores. 



SITUACION DE UNA BOMBA 
EN ALTURA 

PERDIDAs POR FRICCION EN 
TUBERIAs y CONEXIONEs 

CARGA POR ACELERACION ha 

PRESION DE VAPOR A LA 
TEMP. DE BOMBEO 

CARGA DE _VELOCIDAD 

PEROl DAS E N LAS 
VALV.OE LAS 
BOMBAS,ETC. 

SOMB A a,.....;Ilo...J. -.1" •• 

z 
o 
u 
U 
:l 
." 
<t ... 
Z 
w 

hcmb) 
MAXIMA CARGA 

ESTATICA POR ELEVAR 

1. - SI Pa > ( N PS H R + Py + ht + ha) 

ENTONCES la ES POSIBLE Y 

I.lrMltrP .. -(NPSHR+ Py+ "r+ hc1 ) 

2 .• SI LA la DISPONIBLE < Ia(i'l\á)t) 

ENTONCES LA CARGA NETA POSI TIVA 

OISPO NI elE A LAS CONOICIONE S OE 
SUCCION SERA-: 

N P S H A = p. - ( P.i + hf +h. + l. ) 

« 
4 
.:) 
:;) ... 
.... 
w 
z 
w 
~ 
iI\ -Q 

4 
u 
« w 
u. 
." 

i 
~ 
z 
o -(fI 

- -w « 
Q. 

TANQUE 
ABIERTO 

SI TUACIOK De UNA BOM BA CON LA 
SUCCION A NIVEL.OE lA SASE DEL TANQUE 

PERDIDAS POR FRICCION EN TUSERrAS 
y CONExr ONEs 

ta. CARGA POR ACELERACIO~ 

PRESION DE VAPOR A LA TEMP. 
DE BOMBEO + 7 PIES 

CARGA DE VELOCIDAD 

PERDIDAS EN LAS 
VA LV. DE LAS BOH BAS. 
ETC. 

I-..lt--l BOMBA 

1.51 Pa <:(NPSHR+ f\,+hf+ha ) 

ENTONCES UNA SUCCION EN ALTURA ES 
IMPOSIBLE. LA CARGA ESTATICA MINIMA SERA: 

hs(minl:: ( N P S H R + Pv + ht + ti. ) - p. 

2. st LA CARGA MINIMA DISPONIBL E ES 

MAYOR QU E LA REQU E RI DA (h, > harnin ) 
ENTONCES: 

N PSHR =( ha+ Pa.)- (Py +ht +ha) 

PIG.3.4 SISTEMAS DE SUCClON EN TANQUES ABIERTOS 



PRESION ÁBSOLUTA .EN 

EN L A FU E N T E O E 
ALIMENTACION 

PRESION A BSOLU TA DE VAPOR A LA 

lEMP. DE BOMBEO+7 PIES 

¡...,.;.._-___ -.....-._-J._ - - .. '" . -. . .. 
SATURADO 

TANQUE CERRADO 

z 
o 

PERDIDAS POR FRICCION aN 
ht TU BERIAS V CONEX ION ES 

o: 
:z:: 
11') 
A. 

Z 

.hit. CAR GA POR AtELERAtlON 

CARGA POR VELOCIDAD 

-r~-~RoIDAS EN LAS 
VALVULAS DE LAs 
BOMBAS,ETC. 

---. ___ .'--~ BOMSA 

LINEA DE ENTRADA 

1.0. CUANDO LA PRESION ASSOLUTA EN EL TANClUEES IGUAL A LA PRESION DE VAPOR 

ABSOlU TA OEL LIQUIDO 

p& = Py 

ENTO NeES LA MINI M A C AR G A eSTATltA REQUERI DA EN LA SU t CION DESE SER 

IGUAL O EXCEDER A LA SUMA DE TODAS LAS PERDIDAS. 

hs(min.J:::' hf + ha + N PS HR 

2.0. SI LA CAR6A ESTATI C A DISPONIBLE es MAYOR QUE LA MI NI MA RE QU E RI DA 

h, '> hs(min.) 
ENTOHCE~: 

N PSH R:: h.-e ht +h" ) 

FIG.3.5 SISTEMA DE SUCCION EN TANOUES CERRADOS 



Fig. 4.1.- METODO DE BATON-DIAGRAMA DE BLOQUES 
o/" :' ., • 

DATOS: Gasto de aceite,. gasto de gas, d~nsidad relativa del aceite, -
densidad relativa del gas~ viscosidad del gas y aceite, tempera 
tura media de flujo, presi6n inicial, final.y longitud de la Ir 
nea. 

Obtener el factor de volumen del aceite, relaci6n de solubilidad y el 
factor de compresibilidad del gas para las condiciones de presi6n ini­
cial (PI)' final. (P2) y media. (P) • 

Si la presi6n media es mayor de 150 pSia(P>150 psia) se puede despr~ 
ciar el término de. energía cin~tica(30). 

Suponer un diámetro de tubería (1).s) y.cal:cular el área de la secci6n -
transversal de la tubería (AT). / 

Calcular las velocidades superficiales de cada fase, para las condicio 
nes iniciales y finales. Asimismo determ.inar la velocidad media de la­
mezcla. 

Determinar las den~idades del líquido y gas a las condiciones inicia­
les, finales y medias de presi6n. 

Calcular las masas de gas y aceite por barril de aceite fluyente y 
las masas por unidad de tiempo. 

Determinar las relaciones de masa de líquido y masa de gas a la masa 
total. Calcular la' masa total por unidad de área de l.a secci6n trans­
versal de la tubería. 

Determinar ei íactc;:>r de pérdida de energla (f), mediante la correiaci6n 
desarrollada por los autores ( Fig. 4.2) 



Calcular el diámetro de la tubería (~c) con la ecuaciÓn básica del m~ 
todo. Comparar el valor calculado. con el supuesto, sino son iguales­
se repite el procedimiento, empleando el valor qalculado, hasta que 
~l diámetro supuesto sea igual al calculado. 



o -
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FIG.4.2 GRAFICA PARA OBTENER EL FACTOR 
DE PE RO ID A DE ENER GI A f(32) 

I 

T A BL A 4.' 

FR, FACTOR DEL NUMERO DE REVNOL08. PARA FLUJO 'DE 
RA N51CIC N 

(1. (21 (31 (11 

FA Fe;, :y For q For lr FA For Cv 

0.46 041 . 0.47 0.46 Ó.74 ).35 

0.48 l'.4·' 
'; 

11.50 O.4~ 0.76 1.50 

0.50 l'.n 0.5:3 O.f,)· 0.78 1.67 , 
0.52 O,!".'l 0.::-'-;- 0.[,4 0.80 1.90 

0.54 0,;0 0.62 Oñ7 0.H2 2.20 

0.56 O ••• \).67 0.61 0.84 2.50 

0.58 O~ 0.73 O.fifí 0.1'16 3.00 

0.6u n.'74 11.1'11 (I.t'9· 0.88 3.75 

0.62 0. 4 .) q HH 0.7·1 0.90 4.!) 

0.64 0.1'!; (1.9\:1 (1.79 0.92 6.5 

0.66 O.~1'1 1.10 Ú.8!j 0.94 9.5 

0.60 }.I' I 1.23 1).92 (l.96 13. 

0.70 1. ,j, 13H () .!J9 0.98 2O. 

0.72 L:": 1:' I.fi5 l.07 

(1~ RELACION: C" TURBULENTO/C" LAMINAR 
CZ)RELACION: Q TURBULENTO /Q LAMINAR 
(3)RElACION:\Ii.rP"TURBULENTO/ V'EP' LAMINAR 

12) (3) 

For q For ~p 

1.70 116 

2.10 1.27 

2.40 1.40 

2.90 1.55 

3.40 1.72 

4.3 1.95 

5.6 2.30 

7.9 2.70 

12. 3.25 
18. 4.1 

3l. 5.2 

50. 7. 
100. 10. 
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FIG.4.3 DIAGRAMA DE MOODY 

SP.HEATS 
SP. GRAVrrv RAno 

G k 

Acetylene 
1I 

0.897 1.28 

Air 1.000 1.40 

Ammonia 0.587 1.29 

Argon 
: 

1.377 1.67 

Carbon Oioxide 1.516 1.28 

Carbon Monoxide 0.965 1.41 

Ethylene 0.967 1.22 

HeHum 0.138 1.66 

Hydro~en Chloride 1.256 1.40 

Hydrogen 0.0695 1.40 

Methane 0.553 1.26 

Methyl Chloride " 1.738 1.20 

Nitrogcn 0.966 1.40 

Ñitric Oxide 1.034 1.40 

Nitrous Oxide Ui18 1.26 

Oicygen 1.103 1.40 

Sulphur Oioxide 2.208 1.25 

. Steam fdry satuTated) Pll 
0-80 .1.32 

TABLA 4.3 DATOS DE REFERENCIA PARA GASES 
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FACTOR 
Fk 
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FIG.4.4 GRAFICA PARA DETERMINAR LARUGDSIOAD RELATIVA 

V EL FACTOR DE FRICCION EN ZONA DE COMPLETA TURBULENCIA 



BODY & Ti! 
T1PE 

I ~i 

Single Sea! 1; 
Wing Guid,': 

I,.he 
¡ 

V~Skirt 
Con!nured 

. \.onloured 
V·¡'lug 
CaJ.:!' 
Cage 

DOllble Se;:! l ! ;:qhr 
rl 

FLOW 
nIHEC· 
TlON 

" 

Eilhel' 
Either 
O~'l'lI 
Cln:>c 
Eilh"r 
91'''11 
Clo~e 

.. Wíng Guid,' 
V·Ski .. ! 
COll!uurc!1 
V·Plug 

AnJ.:I,' + 
. i 

.. __ . --

ut:1ur Full I'(lrt ('., 
FIIII PlIrt 1,',., 

Hl,,,1 ritted \', 
Ik~\ .. ¡cled • '. 
2:1 Tap('/'ld 
('''1-:'' 
l "'.1,:<.' 
Venluri 

B,dj 
SI.!. Rnn,h 

'l:"ur 
'nlf)Uf 

·t1I~Hlr 

• 'nI'. 

Charact.er:7. ,1 

__ ·0_-
HIIII.-rll,l' 
,;,,·1 ¡"¡.l. 01"'11 
~h'~: )c~. ()"f';¡ 

I (.' 1 ... <1' 

(li'l'l1 
.l:iu$;t.t 
flpf'1'l 
r:I¡¡';'p 

OP"I1 
Clnsl' 
el,,, .. 
" 

I 
I 

I 
I 

FACTORES 

T A 8 LA 4.2 
.. 

UNE SIZE BODY m""d) 

Cd TI. Xl' Fd ' Fs 

11 .90 .7[, 1 \1 1.05 
9 .90 ' iD 1 !i l.3R 
II ,l/U .~\! 1 11 1.05 
1I .80 ,55 10 1.09 
9.5 .90 ,75 1.0 I.U5 

H .90 .75 1.0 1.06 
16 .SO .iO 10 1.11 

1-4 .'10 .75 .71 0.84 
1 :J ,90 ,75 ,'¡ 1 0.1\4 
1 :3 ,8!i .70 .71 0,81> 
1 :?5 <lO .75 .71 0.~4 

:.!Ú .HU .65 1.11 1.12 
17 QO .72 1.0 l.(tM 
;;,-6 .70 .:,;:, 1.0 1.13 
0·5.5 t):) /i0 ).1) 1.02 
12 .. ¡r, .15 1.0 1.31 
12<1 r'!;, f;!; In 1.1)8 
12a .1;11 fiO I U 1.10 
~2 fílj .20 I (1 1.2~ 

: 1° .G!l .J 5 I.¡ 1.28 
:¿5 fl7 .25 111 1.25 

1 7 .ti!'! .:IA 71 0.92 
-"':lll ,!'):) 20 .71 1.01 

REPRESENTATIVOS 

HALF SIZE 1D=2d) 

"~r 
NaCy 

F[,p XTP Fg O' 

c· 

1 

2.8 .85 ,75 1.04 
e 2.3 'l'lñ .75 1.36 
.6r, 2.8 .1">" .'l3 1.04 
.5~ 2,8 .76 .57 1.08 
.80 2.4 .H6 ,75 1.04 
.65 3.5 ,82 .75 1.04 
e 4.0 .72 .71 1.08 

l" 3.5 .R2 .75 0.83 
e 3.3 .83 ,75 0.H3 
.70 33 .79 .i1 0.84 
,80 3,1 , /:n ,75 0.84 

¡j:l 5.0 f~q ,68 1.08 
.64 i3 ,",,, .73 1.04 
e 1.5 .69 .56 1.13 
e 1.:) .9:) .80 1.02 
e 30 .4-1 .17 1.31 
e :1.0 .n,.~ .fi6 1.06 
e 3.0 .. 7,") .62 1.UH 
.11 I 5.5 A,) .26 1.26 

.:l!i 7 .. {) Ai .24 1.22 
,:¿2 ti.J })I, .33 1.21 

.3 43 ,H:l .43 ·0.91 
e "¡,5 .4:' .33 0.97 

PARA !:l 

'DI MENSIONAMIENTO oe LAs VAlVUlAS 

, 



uo 

310 

. o.e 1.0 1.2 1.4 U 1.8 02.1) 2.2, 2.4 
DENSIDAD REI.ATIVA DEL GAS ¡'$o<i¡ 

PI G. 4.7 GRAFICA PARA DETERMINAR LA CONSTANTE el 

o 
.tJ~ .10 t.2O .30 .40 .50 .60 .7Q .80 

Re I.At. 'C'ONTRAPReSION /PRESIO~ DE AJUSTE 

PIG.4,8 GRAFICA PARA DETERMINAR L.OS FACTOREs 

DE. FLUJO Vf,Lf 



RGA 
P' :5 

~l 

900 

VARIACION DE LA RElACION GAS-ACEITE TOTAl. 

PARA DIFERENTES VALORE S DE PRESIONES 

EN LA SEúUNOA y TERCERA ETAPA 

" 

'" <D • P5,A \!.I~ ti" CURVA 2 - \.:.1 .,.., 

fi\ -- , ., 4.7 
8 O 01 \::.1........ ---.. . 414.7 

ti) ______ • ".., ~8>-.. - . 4 214.7 .-.<!J ~ ! '.4.7 
777,~1-- - - _ • 

CONDICIONES fiJAS: 

P,- , O 14.7 PSIA 

,P4111 14.7 PSIA 

T si 7~. 0F. 

C O N DI C·I O N E S O P T I M A S : 

P2 = 21 4.7 PSI A 

PI .. J 9.7 PSI A 
RGAi.:1777.0 PI"/ Bltl. 

7001 I ;'i~ ... '.... . 

10 20· 25 30 40 50 60 70 80 90 100 



80 

2.05 

2.04 o 

2.03 

2.0 

.011!~;-- - - ___ _ 
--

VARIACION OEl FACTOR OE VOLUMEN OEl ACEITE 

PARA DIFERENTES VALORES OE PRESIONES 

EN lA SEGUNDA Y TERCERA ETAPA 

CONDICIONES FIJAS: 

P,a 1014.' PSIA 

P4 ca 14.7 PSIA 

T - 7.'. ·oP . 

CURVA 

1 

P2 ePSIA) 

114.7 
2 , 
4 , 
1 

S 14.7 
414.7 
, 14.7 
214.7 
114.7 

CONDICIONES OPTIMA S: 

P2 ·214.7PSIA 

P, = 19.7 PSI A 
8 0 b 02.011 p¡1 ac t/P¡JacS. 

• -., I r 

.0 O I :"'!) .. 
O 10 20 25 30 40 50 

P3 (PSI) 

FIG.5.2 

60 70 80 90 100 



~PI 

40.0 

9.364 

9.0 

YARIACIOH DE LA DENSIDAD APl PARA 

DIFERENTES VALORES DE PRESIONE S 

E N L A SE G U N D A Y TER e E R A E T A P A 

CURVA P2 (PSI t\. 

1 .1 •. 7 
2 !l1 •. 7 
• 414.7 
4 , 14. 7 
IJ 214.7 
•. 1&4.7 

CONDICIONES OPTIMAS: 

P2 ::21 •• 7 . PSIA 
PI = '9.7 .. PSIA 

CONDICIONES PIJAS: p,. 1 o 14. 7 PSI A 

p. - 1 •• 7 PSIA 

T- 71J. 0p. 

GAPl = , 9.n. 
8.0 I '.., 

O 10 20 25 30 40 50 60 70 80 90 100 

P3 (PSI) 

F I G. 5.3 



DIAGRAMA DE FLUJO 'DE LAS LINEAS 

DE LA ESTACION MODULAR 
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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 

Componente % Molar Frac. Molar Peso molecular 
Ci 

H2S 0.4300 0.0043 

CO
2 1.9800 0.0198 

N
2 1.8300 0.0183 

C
1 54.5500 0.5455 

C2 9.1100 0.0911 

C3 4.8900 0.0489 

iC4 0.9900 0.0099 

nC4 2.2600 0.3226 

iC5 1.0"200 0.0102 

nC 5 1.2800 0.0128 

C6 1.6200 0.0162 

C7+ 20.04 0.2004 215.0 

SUMA 100.0000 1.0000 

Presi6n de saturaci6n = 5370 psi a 266°F 

"Volumen específico = 0.0284 pie3/Lbm a 5370 psi 

Temp. ;del Yacimiento = 266 °F 

Densidad de C
7

+ 0.,8577 gr/cm 
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