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Durante € proceso de perforacion se van atravesando diferentes tipos de formaciones,
dentro de las cuaes se encuentran fluidos deseables y no deseables entrampados en los poros
de las rocas, por |0 que se hace necesario un proceso de separacion. Las etapas de separacion,
pueden encontrarse en cuaquier etapa del proceso, por lo que un disefio inadecuado del
separador podria limitar la capacidad de procesamiento de toda la estacion. La Gerencia de
Ingenieria y Proyectos de Anaco actualmente, cada vez que requiere instalar un equipo
separador se ve en la necesidad de contratar una empresa de ingenieria que realice el disefio
del mismo, lo cua involucra tiempo y ato costo asociado. Es por ello que en este trabgjo se
desarroll6 una metodologia que permitiese disefiar €l separador adecuado a instalar en las
estaciones de flujo partiendo de los datos operacionales que posee la empresa, logrando
obtener un disefio adecuado en el tiempo, costo, calidad y seguridad deseada.

Se realizaron dos procedimientos de disefio, uno para calcular equipos verticalesy otro
para equipos horizontales; ambos procedimientos conforman la metodologia de disefio para
los equipos separadores, con los cuales se obtienen las dimensiones minimas necesarias para

realizar la construccion de los equipos, dichos resultados se obtienen en ambos sistemas de
unidades, tanto inglés como internacional .
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Introduccion

En primer lugar es importante destacar que la vida sin € petréleo y € gas no podria ser
como la conocemos. Del crudo obtenemos gasolina y diesel para nuestros autos y autobuses,
combustible para barcos y aviones, |0 usamos para generar electricidad, obtener energia
caorifica para fabricas, hospitales y oficinas y diversos lubricantes para magquinaria y
vehiculos. El petrdleo ha transformado la vida de las personas y la economia de las naciones;
su descubrimiento cred riqueza, modernidad, pueblos industriales prosperos y nuevos

empleos, motivando el crecimiento de las industrias mencionadas.

Actualmente, €l gas natural vive un momento estelar en e dmbito mundia y existe un
fuerte crecimiento de su demanda, el cual ha venido sustituyendo a otros hidrocarburos fésiles
para mnvertirse en la primera fuente de satisfaccion de los requerimientos adicionales de
energia primaria. Los analistas internacionales apuntan que las primeras décadas del presente
siglo marcaran la era energética del gas natural, de la misma forma que en € pasado lo fueron
la lefia, €l carbon e hidrocarburos liquidos, entre otros. Asi mismo, también prevén para la
segunda mitad del siglo la agresiva incorporacion de energias renovables, las cuales

representaran més del 50% de la energia consumida por € mundo para ese momento.

En Venezuela € negocio del petrdleo y € gas significa para PDVSA una pieza
fundamental para la diversificacion de sus productos y para lograr su vison de ser la
Corporacion Energética de Referencia Mundial por Excelencia. En este sentido, PDV SA esta
comprometida hoy mas que nunca con Venezuelay en medio del agitado entorno energético
mundial ocupara los espacios que sean necesarios, para mantener € posicionamiento de
PDVSA e incrementar € valor agregado a la sociedad venezolana, contribuyendo con el
desarrollo industrial del pais y meorando la calidad de vida ddl venezolano, € cual incluye
una nueva orientacion para e desarrollo de la economia regional sobre la base de la

diversificacién energética.




Introduccion

En Venezuela, PDV SA ocupa € primer lugar de la industria naciona y desempefia un
papel primordia en e desarrollo econdmico del pais, su crecimiento y expansion afecta
directamente e fortalecimiento del sector econémico, por lo cua se trabgja de manera
contindia en la blasqueda de nuevas tecnologias y aplicacion de las mejores practicas para

fortalecer, megiorar y optimizar las actividades dentro de la industria.

Para lograr esto PDV SA continuara perforando pozosy se reactivaran pozos existentes
de petrdleo y/o gas, de acuerdo a plan de negocios de la corporacién, para lo cua se requiere

planificacion y prevision desde el punto de vista de ingenieriay de operaciones.

Muchas son las aplicaciones que actualmente se le dan tanto a gas como al petroleo.
Desde el punto de vista petroquimico los procesadores requieren un gas completamente limpio
y en € cual & componente que especificamente va a ser empleado debe llegar aislado de los
otros integrantes de la cadena parafinica. Por otra parte, cuanto mayor sea la cantidad de
elementos condensables mayor sera la riqueza y € valor del gas, con lo cual, & operador
desearia como primera opcién un gas rico, a cua se le han de extraer los componentes
pesados, que tienen un precio més elevado en € mercado. La industria petroguimica usa
productos derivados de e petrdleo para hacer plasticos, fibras sintéticas, detergentes,

medicinas, conservadores de alimentos, hules, agroquimicos, entre otros.

Durante € proceso de perforacion se van atravesando diferentes tipos de formaciones,
dentro de las cuales se encuentran fluidos deseables entrampados en los poros de las rocas,

como € petréleo y/o gas, y los fluidos no deseables, como &l CO,, agua salada, H,S, €tc.

En las estaciones de flujo deben existir procesos de separacion entre e crudo y € gas.
Las etapas de separacion, pueden encontrarse en cualquier etapa del proceso, por lo que un
disefio inadecuado del separador podria limitar la capacidad de procesamiento de toda la
estacion. Por € contrario, una eficiencia adecuada de separacion puede dar la flexibilidad
requerida a la estacion, con mejores condiciones de operacién que permitan obtener productos

de alta calidad a evitar contaminacion de corrientes o deterioro de equipos.




Introduccion

De acuerdo a lo anteriormente expuesto y dada la importancia de un adecuado disefio
del separador, surge la necesidad de desarrollar un estudio completo acerca de la metodologia

de disefio del separador ainstalar en las estaciones de flujo.

La Gerencia de Ingenieria y Proyectos de Anaco actuamente, cada vez que requiere
instalar uno de estos equipos se ve en la necesidad de contratar una empresa de ingenieria para
que realice e disefio del equipo separador requerido, lo cual involucra tiempo y ato costo
asociado, obteniéndose como respuesta la del separador requerido en e momento. Cada vez
que surge la necesidad de instalar otro equipo separador se debe volver a proceso de
contratacion de una empresa que redlice la ingenieria. Es por ello que esta Gerencia tiene la
necesidad de desarrollar una metodologia que permita disefiar el separador adecuado partiendo
de los datos operacionales que posee la empresa, logrando obtener un disefio adecuado en €
tiempo, costo, calidad y seguridad deseada.
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Descripcion del Area

PETROLEOS DE VENEZUELA.

Vision. Empresa venezolana reconocida por sus soluciones energéticas y productos

provenientes del gasy sus derivados.

Mision. Crear valor econdmico y socid, satisfaciendo las necesidades energéticas de nuestros

clientes, capitalizando las oportunidades del negocio del gas.

Distrito Anaco

Ubicacion Geogr éfica: Anzoategui, Monagas y Guarico.

ANZOATEGUI

PTAMATA
L

MATLURIN
L]

8.280 Km?

Figura1.1. Ubicacién Geogréfica del Distrito Anaco

Fuente: www.pdvsa.com
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Area: 8.280 Knf.

Desarrollo de Anaco: Desarrollar €l potencial necesario para maximizar la produccién de gas
y petréleo y atender los requerimientos del mercado interno.

Inversion prevista: $ 2.220 millones para perforacion, rehabilitacion de pozosy adecuacion y

construccion de infraestructura

Esta area operaciona es conocida como €l érea de Anaco y esta compuesta por dos

grandes areas. AMA y AMO (Area Mayor Anaco y Area Mayor Oficina).

En e Area Mayor Anaco (AMA) se encuentran los campos de produccion: El Toco,
Santa Ana, San Rogque, San Joaquin, Guario, El Roque y Santa Rosa. En & Area Mayor
Oficina (AMO) se encuentran los campos de produccién: Soto/Mapiri, La Ceibita, Mata R,
Zapatos/Zulus, Aguasay y Carisito.

WTD!H’.P‘IH'N

Area Mayor Oficina (AMD)

Figura 1.2. Areas operacionales del Distrito Anaco
Fuente: www.pdvsa.com

En € area de Anaco, PDVSA Gas tiene reservas remanentes de gas de 21.922
MMMPC y de crudo de 1.861 MMBIs.
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Gas (MMMPCN) CONDENSADO (MMBls)

La infraestructura operacional disponible para desarrollar estas reservas es la siguiente:

Pozos activos. 751 Plantas Compresor as. 55
Pozos inactivos: 1285 Oleoductos: 630 km
Taladros: 4 Gasoductos: 720 km
Estaciones de Produccion: 55 Plantas de Procesamiento: 1

PDV SA-Anaco es una de las &reas operacionales que produce mayor cantidad de gas, y

esto se demuestra con €l historial de ventas de gas del oriente del pais:

(WIVEEND)

1745

150

66 68 70 vz T4 T6 T B0 B2 B4 B6 BB 9D 52 B4 96 B O 2

-G.lf:im San Tome |:|Hu1:e Monagas -.ﬁ.rBDu

Figura 1.3. Historial de ventas de gas del oriente del pais

Fuente: www.pdvsa.com
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2.1. DESCRIPCION DE LOS SEPARADORES.
Generdmente, e flujo que se obtiene de un yacimiento petrolifero es de naturaleza
multifasica. La separacion fisica de estas fases es una de las operaciones esenciales en la

produccién, tratamiento y transporte de crudos y gases.

El propésito de un separador liquido—gas es separar corrientes mezcladas de liquido y
gas de forma tal que se minimice € arrastre de pequefias gotas de liquido en la corriente de

gas.

La separacion gas-liquido se basa principalmente en las diferencias de densidad de las
fases. Un separador también puede llamarse extractor 6 tambor. Esta terminologia es empleada

sin importar laforma que posea dicho equipo.

La principal funcion de los separadores de petréleo y gas es la de separar la mezcla en
dos corrientes una liquida y otra gaseosa; sin embargo, existen equipos que adicionalmente
separan € agua del petréleo por o que se comportan como separadores trifasicos s tales

cantidades son considerables.

La presion de operacion para los separadores puede variar ampliamente. En la mayoria
de los campos petroleros la presion puede alcanzar valores inferiores a los 60 psig. En

operaciones de alta presion en donde no es préactico su reduccion inmediata, pues no se
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optimizarian las cadenas de compresiondel mismo, el intervalo de presiones puede estar entre

800y 1200 psig y la reduccién de la presion debe ser hecha en etapas.

Entre los principales principios de operacién de los separadores estan: la gravedad, la
fuerza centrifuga, e momentum, la coalescencia, el efecto de las placas deflectoras del equipo
separador, entre otros. El tamafio y volumen del separador puede variar de acuerdo a las
necesidades de operacion de la planta.

2.2. TIPOSDE SEPARADORES.
L os separadores pueden clasificarse seguin varios criterios, entre los cuales estén:
1. Seguin su Funcioén:

»  Separadores de Produccidn. Son separadores que reciben los fluidos provenientes

de lalinea genera del mdiltiple de produccion general.

»  Separadores de Prueba. Son aguellos separadores que reciben la produccion de un

solo pozo con €l objeto de medirla.

L os separadores de prueba se conectan a un solo pozo, se les instala un instrumento
medidor de gas en la tuberia de sdlida del gas y un sistema de medicién para crudo;

estos instrumentos miden e flujo de gas, de crudo y de agua producido por € pozo.

2. Segun su Forma:
» Cilindricos. Son los més comunmente usados, y por lo tanto fueron los que se

estudiaron. Su posicion puede ser vertical u horizontal.

= Separadores Verticales. Los separadores verticalles han sido equipos
generamente usados para la mayoria de las operaciones de campo.
Practicamente resultan indispensables cuando existen grandes limitaciones de
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espacio. En general, los separadores verticales son aplicables cuando existen

intervalos altos de gas-liquido.

Figura 2.1. Separador Vertica Bifésico
Fuente: http://www.Fuel_Gas_Scrubber_with_Drain_Tank.jpg

= Separadores Horizontales. Estos separadores presentan un area de superficie
de contacto entre ambas fases mayor que en €l caso del separador vertical, por

lo que es posible la liberacion mas eficiente del gas.

Figura 2.2. Separador Horizontal Bifasico
Fuente: http://www.gas—training.com/art_tecnico/ds_03.jpg
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Generadmente, los separadores horizontales son operados con una atura de
liquido igual ala mitad de su capacidad a fin de maximizar €l érea interfacial

gas-liquido.

> Esféricos. Este tipo de separador no es muy €ficiente ademés de exhibir
dificultades en su fabricacion, por lo cual no son usuales en operaciones de
separacion de gas—petrol eo.

& Cabezal de seguridad

Deflector de
entrada

Salidade gas

Extractor de niebla

e Mezcla gas-crudo -

Drenge

Vévulade

' Figura 2.3. Separador Esférico

3. Seguin las Fases que Separ a:

» Separadores Bifasicos. Dispositivo mecanico que se emplea en la separacion de un

fluido en sus fases liquida y gaseosa 'y en € cua no se pretende aidar €l agua del
petréleo y viceversa.

» Separadores Trifasicos. Recipiente que, por lo genera se coloca horizontal y ®

utiliza para separar € agualibre, € petroleo y € gas.

Los componentes més comunes en los separadores liquido—liquido—gas ya sea

en larefinacion o en la produccion de petroleo son agua, crudo y gas.

10
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Cuando existen moderadas cantidades de agua conjuntamente con €l crudo,
aparte de separar el crudo del gas, también se hace necesario eliminar € agua
mediante separadores trifasicos, en donde ambos liquidos son descargados por
vévulas diferentes. Esta separacién resulta muy positiva cuando € crudo no s ha

emulsionado con e agua.

La separacion ddl gas en este tipo de separadores es la misma que en e caso
anterior y la mayoria de los conceptos que aplican en los separadores bifésicos

también tienen el mismo significado en esta categoria.

2.2.1. Criterio de Seleccion entre Separador es.
Las ventgjas y desventajas para la seleccion entre |los separadores bifasi cos horizontal y

vertical de la normativa de PDV SA se presentan a continuacion':

1. Separadores Verticales.
> Ventgas.
= Normalmente empleados cuando la relacion liquido—vapor/gas es ata y/o
cuando se esperan grandes variaciones en € flujo de vapor/gas,
= Mayor facilidad, que un separador horizontal, para € control del nivel del
liquido, y para la instalacion fisica de la instrumentacion de control, larmas e
interruptores,
= QOcupa poco espacio horizonta,
= Facilidad en remocion de solidos acumulados,
= Lacéficienciaen laremocion del liquido no varia con € nivel de liquido,
= Son preferibles cuando existen problemas de arena, o solidos porque son mas

faciles de limpiar,

! Bibliografia (10)
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Se logra una distancia vertical mayor entre € nivel de liquido y la salida de gas,
disminuyendo asi, la tendencia de la revaporizacion del liquido en la fase

gaseosa, entre otras.

» Desventgjas.

El mangjo de grandes cantidades de liquido, fuertes variaciones en la entrada de
liquido, 6 separacion liquido—liquido, obliga a tener excesivos tamafios de
recipientes, cuando se selecciona esta configuracion,

Requieren mayor diametro, que un separador horizontal, para una capacidad
dadade gas,

Requieren de mucho espacio vertical para su instalacion,

La eficiencia de separacion es menor, ya que la separacion de las gotas ocurre
en un régimen de flujo en contracorriente,

Fundaciones mas costosas cuando se comparan con separadores horizontales
equivalentes,

Cuando hay formacion de espuma, o quiere desgasificarse liquido ya
recolectado, se requieren grandes volUmenes de liquido y, por lo tanto, tamafios
grandes de separadores verticales,

Presentan problemas de mantenimiento y supervision debido a sus alturas, entre

otras.

2. Separadores Horizontales.

» Ventgas.

Normalmente empleados cuando la relacién liquido—vapor/gas es baja,
Requieren de poco espacio vertical para su instalacion,

Fundaciones més econdmicas que las de un separador vertical equivalente,
Requieren menor didmetro, que un separador vertical, para una capacidad dada

degas,
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= Mangjan grandes cantidades de liquido, fuertes variaciones en la entrada de
liquido, 6 separacién liquido—liquido, optimizando € volumen de operacion
requerido,

= Los volumenes de retencion facilitan la desgasificacion de liguido y € manejo
de espuma, s se forma,

= La separacion de las gotas ocurre en un régimen de corrientes cruzadas, |0 que
genera mayor eficiencia de separacion,

= En los separadores horizontales la velocidad del gas puede exceder la velocidad
de asentamiento del liquido con un L/D>1, entre otras.

» Desventgjas.
= Variaciones de nivel de lafase pesada afectan la separacion de lafase liviana,
=  Ocupan mucho espacio horizontal,
= Dificil remocién de sélidos acumulados (Necesidad de inclinar €l recipiente 6

anadir internos como tuberias de lavado), entre otras.

Existen otros autores’ que tienen diferentes criterios de seleccion, por eemplo, hay
algunos que seleccionan los separadores verticales cuando la relacion liquido-gas es baja;
otros mencionan que los separadores verticales manegjan grandes cantidades de liquido y
fuertes variaciones en la entrada de liquido. Estos criterios, asi como otros, son contrarios a los
mencionados anteriormente por PDVSA, por lo tanto la preferencia por uno u otro depende

del criterio de seleccién de la persona que realice € disefio.
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2.3. PARTESDE UN SEPARADOR BIFASICO.

L os dos tipos de separadores que se estudiaron incorporan los siguientes componentes

en su estructura (Ver Figura2.4.) :

1. Se cuenta con un recipiente o carcasa de acero cuyo tamafio depende de la
capacidad requerida. El espesor de este casco de acero depende de la presién ala
cual se ha disefado,

2. Existe un espacio en el fondo del recipiente parala deposicion del liquido,

3. Setiene un espacio en la parte superior del recipiente para que € gas fluya después
que ocurre la separacion de los liquidos,

4. Hay una sdlida para € liquido cerca del fondo del separador. En esta salida se
instala una valvula automética (valvula de control de nivel), la cual puede abrirse
cuando € nivel de liquido llega a un nivel predeterminado dentro del separador y
cerrarse cuando dicho nivel ha bgjado hasta otro punto predeterminado, 6 permitir
un flujo continuo logrando que e nivel de liquido se encuentre en un nive fijo
predeterminado,

5. Se cuenta con una conexion de drenaje en e fondo del recipiente con una vavula
manual. Al abrirse la vlvula, se drenan las acumulaciones de agua, arena y
sedimentos del fondo del recipiente,

6. Setiene un visor de nivel en el exterior del separador para observar en donde se
encuentra el nivel de liquido dentro del recipiente,

7. Hay unalinea de salida de gas en la parte superior del recipiente que vaa sistema
colector de gas. En esta linea se encuentran una vdvula de control de presiéon y
una vavula de venteo, ambas se gustan para mantener la presion deseada en €l
separador,

8. En la parte superior del separador se cuenta con un sistema que evita que la
presion sea excesivamente superior a la presion de operacion. Esto puede consistir
en una vavula de seguridad o alivio, también llamada de relevo, y un disco
rompible. Tal situacién puede aparecer como resultado del mal funcionamiento de

lavavula de control (de nivel y/o presion),

2 Bibliografia (4)
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9. Existen conexiones para la inyeccion de quimica antiespumante vy
desemulsificante, los cuales en ciertas ocasiones se hacen necesarios para mejorar
la separacion,

10. También se cuentan con conexiones para mandmetros y termoémetros, mediante los
cuales e operador puede conocer las condiciones a las cuales se esta realizando la
separacion,

11. Un dispositivo adicional, e cua es usado para hacer mas efectiva la separacion es
el extractor o eliminador de niebla, aungque existen muchas variantes, e mas usado
es d llamado “malla’, que consiste en un tegido de materides metdicos que
proporciona una gran superficie a flujo de gas humedo. El objetivo de este
dispositivo radica en que se formen gotas de condensado en la superficie de la
malla metdlica cuando pasa €l gas humedo a través de ella yvuelvan a caer en €

liquido que se encuentra en el fondo del separador.

2. Seceion de acurnidacion de liguida
3. Seccion de extraccion de niebla
4. Sahda de licpoido

5. Conesdon de dreraje

6. Visor de nivel

7. Salda de gas

8. Wahnila de alnvin

Q. Conexion pata inyreccion de
antiesprnante

10. Conexdon ara instrmentos de
medicion

11. Extractor de nishla

12 Zecion de separacion secundaria
13. Entrada de la mezcla

14, Seccion de separacion pritoaria
15. Wabrula de control de novel

Figura 2.4. Partes de un Separador '
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24. ACCESORIOSPARA SEPARADORES.

2.4.1. Dispositivos de Seguridad.

Los dispositivos de seguridad que normamente se instalan en los separadores son una
vavulade alivio y un disco de ruptura. Lavavulade alivio es usada para diviar la presion del

separador por debagjo de la presion de punto de ruptura del disco.

2.4.2. Sistemade Venteo.

Estan formados por medidores de presion en € recipiente, vavula de bloqueo, vavula
de venteo y sus respectivos sistemas de tuberias. Estos sistemas se encargan de enviar el gas
contenido en € recipiente a sistemas recolectores o mechurrios para descargarlo a ambiente.
Todos los tipos de separadores deben ser provistos con servicios protectores de sobre—presion
de acuerdo a los requerimientos de las normas ASME®.

2.4.3. Drenajes.
Son empleados para descargar los solidos acumulados en € fondo del separador a lo

largo del tiempo.

2.4.4. BocasdeVisita.

Son utilizadas para supervision, mantenimiento del recipiente y posibles reparaciones
en caso de fallas. Son colocadas a un lado del separador, aunque en separadores verticales
deben agregarse algunas a diversas aturas del mismo y en ocasiones incluso en € tope del
recipiente. Son circulares y sus dimensiones varian de acuerdo al tamafio del separador, se
sugieren bocas de 24 pulgadas con la implementacion de agarraderos para facilitar la
ingpeccion.

2.4.5. Sistemade Control de un Separador.
Existen dos funciones auxiliares las cuales deben redlizar los separadores de petréleo y

gas, las cuales son:

3 ASME : (American Society Mechanical Engineer) Sociedad Americana de Ingenieros Mecanicos.
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1. Mantener la presion de operacion en € separador. Para que un separador de
crudo y gas redice sus funciones, la presion en el separador debe mantenerse de modo
gue € liquido y e gas puedan ser descargados en sus respectivos sistemas de recol eccion.
La presién es mantenida mediante e uso de una vavula de contrapresion de gas en cada
separador, o con una vavula maestra que controla la presién en una bateria de dos 0 mas
separadores. La valvula de contrapresion en la linea del gas se instala aguas abajo del

separador y generamente a una distancia corta de €.

2. Mantener un cierre liquido en e separador. A fin de mantener el liquido en e
recipiente €l tiempo de retencion necesario para que ocurra la separacion de las burbujas
de gas presentes en € liquido, asi como mantener la presion en e separador, debe haber
un cierre de liquido en la parte inferior del recipiente. Este cierre previene pérdidas de gas
por la linea de liquido; para lograrlo, ® requiere un controlador de nivel liquido, una
vélvula controladora de nivel, un interruptor de bajo nivel y uno de ato nivel y una

vavula de bloqueo.

El controlador automético de la descarga de liguido de la seccién inferior del separador
es conocido como € control de nivel. El funcionamiento no es nada complicado pues
consiste en un cierre 0 abertura de la vavula controladora de nivel, de manera que €
liquido se mantenga entre un nivel maximo y otro minimo preestablecidos o en un punto
especifico. El interruptor de alto nivel consiste en un interruptor que actia cuando €
controlador de nivel se averiay € liquido sigue subiendo, en estos casos € interruptor que
Se encuentra un poco mas arriba que € controlador es quien envia la sefial de alarma ala

vavula de bloqueo.

Los separadores podrian ser provistos con uno 0 més controladores de nivel. En los
bifasicos, usuamente un controlador en la seccion de acumulacién de liquido activa una
vlvula de descarga para mantener los requerimientos de nivel exigidos. Para las
conexiones de instrumentos con € recipiente se requieren boquillas cuyo diametro sea de

% 0 ¥4 de pulgadas.
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2.5. DESCRIPCION DE LOSINTERNOS DE UN SEPARADOR.

Para ayudar a proceso de separacion de las fases y/o impedir problemas de operacion
aguas abajo del equipo, garantizando una operacion confiable y segura de los mismos, dentro
del separador se incluyen ciertos aparatos, los cuaes seran conocidos genéricamente como

“|nternos’®.

1. Entrelosinternos masusados setienen:

> Deflectores / Distribuidores de entrada: Estos aditamentos internos adosados a

la(s) boquilla(s) de entrada, se emplean para producir un cambio de cantidad de
movimiento o de direccion de flujo de la corriente de entrada, y asi producir la
primera separacion mecanica de las fases, ademas de generar (en e caso de los
distribuidores), un patron de flujo dentro del recipiente que facilite la separacion
fina de las fases, reduciendo posiblemente e tamario de la boquilla de entrada y,
en cierta medida, las dimensiones del equipo separador.

» Eliminadores de Niebla: L os eliminadores de niebla son aditamentos para eliminar

pequefias gotas de liquido que no pueden ser separadas por la simple accion de la
gravedad en separadores gas-liquido. Entre los diferentes tipos existentes,
destacan las mallas de alambre, conocidos popularmente como “mallas’.

» Rompe vortices. Estan adosados internamente a las boquillas salida de liquido, y

su funcidn es evitar € arrastre de burbujas de vapor/gas en la corriente liquida que
deja el separador.

» Existen otros menos usados, como |0 son las tuberias internas, los desarenadores y
los drengjes, los cuales son usados para remover |os sedimentos depositados en €l
separador con €l tiempo. Asi como también, las placas rompe espuma, que como
su nombre lo indica evitan la formacion de espuma dentro del separador; y las
planchas rompe olas que evitan la propagacion de ondulaciones dentro del

Separador.

4 Bibliografia (10)
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2. Entrelasfunciones que cumplen losinternos del separador estan:

Separacion primaria de las fases; Reduce & momentum de las fases o cambio en la

direccion del flujo de las mismas (deflectores, distribuidores de entrada).

» Reduccion en olegje o0 salpicaduras. Evita o reduce € “re-arrastre” de gotas de

liquido por la corriente de gas (planchas rompe olas).

» Coalescencia de gotas muy pequefias: Para separaciones liquido—gas, los

eliminadores de niebla

» Reduccién del arrastre de burbujas de vapor/gas en la salida de liquido: rompe

vortices.

»  Reduccion mecanica de formacion de espuma: placas rompe espuma.

» Limpiezainterna de recipientes: Cuando se espera la presencia continua de sélidos

gue no pueden ser facilmente removibles (tuberias internas).

A continuacion se presenta una breve descripcion de los internos mas usados en la
IPPCN®:

2.5.1. Deflectores.

Los deflectores tienen una gran variedad de formas; pueden ser de placa, &ngulo, cono,
codo de 90°, o semiesfera. El disefio y forma del deflector depende principalmente del soporte
requerido para resistir la carga de impacto a la cual es sometido. Estas fuerzas de impacto
pueden llegar a desprender e elemento y ocasionar serios problemas de arrastre. Por lo
general, estos internos presentan bajos costos y una eficiencia de operacion aceptable (Ver
Anexo N° 1).

2.5.1.1.Codos de 90° como Deflectores de Entrada.

Pueden usarse codos de 90° como deflectores de entrada de la mezcla bifasica que

entra al separador.

Las dimensiones estandares de los codos de 90°, se encuentran en la Tabla N° 1°.

S la velocidad de flujo es mayor que la maxima velocidad permisible para que no

® |PPCN: Industria Petrolera, Petroquimicay Carbonifera Nacional.

19



CAPITULO I Marco Tedrico

exista arrastre en la superficie de liguido cuando existe un codo de 90° en la boquilla

de entrada de la mezcla, se tendra que usar un distribuidor en la boquilla de entrada.

Actuamente, se estdn equipando los separadores
con codos de 90° pero con h salida cortada en angulo

(de 45° aproximadamente); seglin un estudio realizado

por algunas empresas que se encargan de redlizar el

T T T e T T

Ty

| disefio de los equipos separadores, esta es una mejor

Tn W

préctica, pues asi la mezcla no cae directamente sobre €l

liquido en reposo evitando €l arrastre.

2.5.2. Distribuidoresde Entrada.

Los distribuidores son aditamentos de tuberia colocados perpendicularmente a la
boquilla de entrada en la parte interna del separador, estos internos tienen ranuras U orificios
por los cuales sale la mezcla a una baja velocidad ayudando a producir una distribucion pareja
de las fases en € area disponible de flujo, lo que favorece la separacion de la mismas (Ver
Anexo N° 1).

2.5.2.1.Distribuidoresen formade“ T " .

Este tipo de interno es aceptado como deflector de la mezcla bifasica de entrada al
separador. Los distribuidores pueden ser de ranuras o de orificios; siempre seran mas
costosos que un codo de 90°, pero pueden soportar velocidades mas dtas sin que

suceda arrastre en la superficie de liquido (Ver Anexo N° 2).

El angulo de rociado es e mismo, tanto para el distribuidor de un separador

vertical, como para un horizontal; 1o que cambia es la direccion del chorro.

® Ver Tablas (Pag 165)
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2.5.3. Eliminador de Niebla.

En una blsgueda por la optimizacion de los separadores, se han
desarrollado estos dispositivos, los cuales meoran la separacion y
disminuyen € arrastre que pudiese ocurrir, logrando eiminar

generalmente las gotas con diametros mayores a 8 micras.

Los eliminadores de niebla se fabrican en una gran variedad de

materiales y numerosas configuraciones para optimizar la eficiencia de

separacion y adecuarse a varios ambientes, temperaturas de operacion,

entre otros (ver Anexo N° 3).

Existen varios tipos de eliminadores de niebla, entre los factores con los cuales se
determina cual de €ellos se gjusta mejor a una aplicacion en particular estan: la densidad y
viscosidad del gas, la caida de presion, la velocidad del flujo y e contenido de gas. La
propiedad del sistema que predomina al determinar la actuacién del eliminador de niebla es la
densidad de gas. Para una densidad de gas dada, €l factor que determinael tamario de la gota
correcto que puede retener e eliminador de nieblas es principalmente la velocidad del gas. La
densidad del liquido también influye en la eficiencia de la separacion, pero € efecto es mas
pequefio que los producidos por un cambio en la densidad o en la velocidad del gas. La
proporcion de volumen de liquido es importante porque determina la carga de vapor a la que
ocurre el arrastre. Finalmente, la caida de presion influye en la actuacion mecanica del

Proceso.

Cuando hablamos de la eficiencia de los eliminadores de niebla debemos tener en
cuenta que existen varios parametros que influyen en la variacién de la misma, como lo son la
caida de presion y la separacion entre las [aminas por donde pasara € flujo de gas. Por lo
tanto, @ momento de necesitar mejorar la eficiencia de separacion, podemos variar ciertos
pardmetros como o son: la caida de presion, €l arrastre, laresistenciaalacorrosiony € costo,

de manera de disefiar un dispositivo que se adapte a las condiciones necesarias.
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Entre los tipos de eliminadores de niebla, se tienen los siguientes:

25.3.1. Eliminador de Niebla tipo Ciclon.

Estos dispositivos producen la separacion debido a un cambio en la cantidad de
movimiento de la corriente bifasica. Estos elementos tienen forma de ciclén, es decir,
un cilindro hueco con aberturas que permiten la entrada de la corriente en forma
tangencial. El gas gira en torno a eje del cilindro y abandona d dispositivo por la
parte superior, mientras que las particulas liquidas por efecto de la fuerza centrifuga
aplicada sobre ellas, golpean las paredes del elemento y debido a la diferencia de
densidades sdlen desprendidas de la corriente goteando por la parte inferior. Su
principal uso se limita a corrientes formadas basicamente por gas o cuando la

diferencia de densidad relativa entre las fases es pequefia.

Un aspecto importante respecto a estos eliminadores es que la eficiencia de
separacion depende mucho de la velocidad del gas'y por lo tanto del caudal manejado.
Cuando este cae por debajo de los vaores recomendados por e fabricante, la
eficiencia de separacion disminuye drasticamente, por esta razbn no son
recomendados cuando € flujo de alimentacion es variable, como por gemplo en los
separadores de estaciones de flujo. Por otra parte, cuando la velocidad es muy alta se
produce abrasion y desgaste excesivo, obligando a cambio frecuente del mismo y
generando caidas de presion de hasta 140 pulg de agua.

Ademéas del eliminador de niebla tipo ciclon, también estan € tipo mallay € tipo
vane. Estos dos ultimos son los més usados actualmente en la empresa, y por lo tanto

en los que se enfocara el estudio.
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2.5.3.2. Eliminador de Nieblatipo Malla (“Mallas’).
Descrito en general como “malla de aambre”,
consste en un filtro trenzado de aambre,
normal mente de acero inoxidable empacado en forma
de esponja cilindrica, con un espesor entre 3y 7

pulgadas y una densidad entre 10 y 12 Ib/pie® usando

un didmetro de alambre de 0.28 mm y : — : :
Fig 2.5. Eliminador de nieblatipo malla

provisiones para un volumen de huecos Fuente: www.amistco.com

cercano a 98% dd volumen tota de

eliminador. Este elemento retiene las particulas liquidas hasta que adquieren un
tamafio suficientemente grande como para que € peso supere tanto la tension
superficial como la accién de arrastre producida por € gas, y caigan uniéndose con la
corriente liguida. Posee una de las més altas eficiencias de remocién y es preferido

debido a su bagjo costo de instalacién.

Actualmente, estos eliminadores de niebla también se fabrican en un amplio rango
de materiales plasticos, metadlicos y de tgjidos combinados.

El tamafio de este tipo de eliminador de niebla se determina considerando,
normalmente uno de estos tres pardmetros. la velocidad critica del gas’ para que
ocurra la separacion por gravedad, la velocidad de gas a la que ocurre € arrastre y la
caida de presion. En la mayoria de los casos €l pardmetro que determina el tamario del
eliminador es la velocidad de gas, ya que S opera a muy bagjas velocidades solo las
particulas muy grandes chocardn con los filamentos, mientras que las més pequefias
fluirdn alrededor de los mismos con € gas y no serdn extraidas, a muy altas
velocidades, las particulas adheridas a los filamentos podrian ser arrastradas por la
corriente de gas ocasionando efectos todavia mas perjudiciales. Sin embargo, s €
volumen de liquido atrapado en el gas es grande (por gemplo, mayor que 0.1%),

entonces e pardmetro influyente es la velocidad a la que ocurre € arrastre. Aungue la
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caida de presion para este tipo de eliminadores de niebla es bastante pequefia, a veces
se vuelve un factor determinante al momento de calcular el tamafio del eliminador de
niebla.

La eficiencia del eliminador aumenta a medida que aumentamos el espesor de la
amohadilla, asi como también aumenta mientras la velocidad del flujo de gas se
acerque al punto de menor arrastre. El espesor de estas mallas, es normalmente de 6
pulgadas. En algunos casos, €l aumento de la eficiencia justifica el aumento del costo
al aumentar el espesor de la misma. Sin embargo, no existe una relacion directa entre

dichos parametros.

Estos eliminadores tienen la ventgja de que producen una baja caida de presion, y
son altamente efectivos s la velocidad del gas puede mantenerse dentro de un rango
apropiado (entre 10 y 15 pie/s). La desventga principal respecto a los otros tipos de
eliminadores radica en € hecho de que e gas es forzado a pasar a través del
eliminador por los mismos canales por los que € liquido es drenado bajo la influencia
de la gravedad, es decir, en €l area libre del eliminador existe flujo en dos sentidos. Si
no son especificados apropiadamente, puede suceder que:

1. El liquido no pueda abandonar €l e emento y se acumule en éste,

2. El flujo de gas sea restringido como consecuencia de esta acumulacion, y/6

3. Lacaidade presion llegue atal valor que @ liquido sea expulsado aguas abajo

del separador, es decir, que sea arrastrado por la corriente de gas.

Entre otras de las desventgias que tienen estos dispositivos con respecto a otros
eliminadores de niebla estan:
1. No son aptos para trabagjar con solidos pegajosos en la corriente de gas 6 con
Servicios sucios, pues el sistema es propenso a obstruirse, y

2. Lac€ficiencia de separacion disminuye en presencia de espuma.

"Ver 2.6. (Fuerzas de gravedad y arrastre)
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2.5.3.3. Eliminador de Niebatipo Aleta.
Los eliminadores tipo aleta, también conocidos como eliminadores de laminas

corrugadas 0 vanes, consisten en un laberinto formado por laminas de metal colocadas

paralelamente con perfil sinusoidal 0 en zig—zag, con una serie de bolsillos

recolectores de liquido. Los disefios de unidades tipo aleta tipicamente capturan gotas

de niebla de 10 micras y mayores.

Direccion del RN
flujo de Liquido SR

Pt / direccion

Drreccion del
fujo de gas

Cambios de

Los eliminadores de niebla tipo aleta
remueven las gotas de liquido presentes en la
corriente gaseosa por e proceso de impacto
inercia. El gas es conducido entre las placas,
sometido a sucesivos cambios de direccion y

velocidad, mientras que las particulas

liquidas tienden a seguir en linea recta chocando con las paredes del vane y, si los

tienen, son atrapadas en los bolsillos dd eliminador. Una vez ali, coalescen y son

conducidas en direccion perpendicular al flujo de gas hasta € fondo del recipiente.

Entre los vanes existen tres tipos, € primero conocido

Sin bolsillos

como Chevrdn, que no posee bolsillos para la recoleccion de IS i Vi

R T

liquido y por 1o general proporciona eficiencias de arededor e e

de 99.99% de remocion de particulas de 40 micras y més. Los

vanes con bolsillo simple se utilizan cuando se requiere

R o NI oo WV

Con bolsillos simples

remover particulas de menor didmetro con altas eficiencias de e e e

I
separacion (Amistco Separation Products, fabrica vanes con | ™~
bolsillo simple para 100% de remocién de particul as de 15-30 Con bolsillo doble

W‘J’I

micras de diametro, mientras que Burgess Manning Separation | g~
ofrece dichos internos con una eficiencia del 99.99% de bt

remocion de particulas de 8 — ) . _
Figura 2.6. Model os de extractores de nieblatipo vanes
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10 micras de didmetro) y los de doble bolsillo (los que fabrica Amistco Separation
Products para 100% de remocion de particulas de 8-10 micras de didmetro, y los que
fabrica Burger Manning Separation con un 99.99% de eficiencia para didmetros de
particulas de 6 micras). Los modelos estandares por lo general, presentan una
profundidad de 8-9 pulg.

Los vanes con bolsillo doble crean una “ruta més tortuosa’ que los disefios de
vanes esténdar. Estas unidades incrementan en efecto, la facilidad de los eliminadores
de niebla para capturar mas gotas en una trayectoria dada y aumenta substancialmente
su capacidad. El disefio de los vanes de doble caja es excelente para utilizarse en las

plataformas marinas y en otras aplicaciones de espacios reducidos.

Siempre es preferible una orientacion de flujo
horizontal a una vertical. En € flujo vertical, €
drenado es mas dificil porgque la direccion del

liquido que cae es opuesta a la del gas, que sube.

En € flujo horizontal, la direccion del gas que

sube forma un flujo cruzado con la direccion del

liquido que cae. Como resultado se logra un drenado mayor de liquido.

La eficiencia de una unidad tipo aeta depende por completo de las
configuraciones individuales de la aleta, del ancho y la profundidad de los colectores
del liquido y del espacio entre las aetas. La caida de presion hallada en tales unidades

varia normamente entre 2 'y 6 pulgs de agua, dependiendo del tamafio de la unidad.

La ventgja de este eliminador es su durabilidad. Adicionalmente, debido a que se
construyen en forma compacta no son propensos a desarmarse. Las ventgjas de este
tipo de extractor sobre e tipo malla son: mayor capacidad para cargas liquidas, mayor
eficiencia de operacién con liquidos muy viscosos y moderados sistemas espumantes,

posibilidad de operar con moderadas cantidades de soOlido sin que ocurra
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taponamiento, y oportunidad de disminuir € diametro del recipiente aln més debido a

las mayores velocidades permitidas del gas.

Las desventgjas son su susceptibilidad a taponarse cuando manegjan crudos
parafinosos o asfalténicos, su alto costo en relacion alos otros tipos de eliminadores y
su menor eficiencia. Sin embargo, la eficiencia puede aumentarse con la adicion de
bolsillos 0 ganchos en las paredes del vane para favorecer la extraccién de las

particulas liquidas.

2.5.3.4. Eliminador de Niebla tipo Malla vstipo Aleta:

1. Servicio sucio: Los liquidos con caracteristicas sucias pueden manejarse mejor
utilizando una unidad de vanes en lugar de una de mala Debido a sus amplios
patrones de flujo y alos mayores espesores de las [daminas, las unidades del tipo vanes
se adaptan mejor que las de mallas para separar liquidos sucios, pues la mallas tienen

aberturas muy intrincadas y utilizan material de aambre muy delgado.

2. Carga alta de liquido: Una carga de liquido mayor de 5 gpm/pie? puede causar
inundacién en un eliminador de nieblas del tipo de mallas. Una unidad del tipo de
vanes esta disefiada para mangjar hasta 10 gpm/pi€? de flujo de liquido.

3. Alta velocidad (limitaciones de espacio): Cuando se redimensioma un
recipiente existente, el area de instalacion a menudo es inadecuada para una malla en
una configuracion horizontal. En otros casos, la alta velocidad del gas disuade del uso
de mallas, por lo que se recomienda una unidad del tipo de vanes en configuracion
vertical (flujo horizontal). En las unidades del tipo de vanes, € requerimiento de &rea
del eliminador de niebla disminuye ya que esta diseflado para operar a velocidades de

gas mas altas que las de mallas.

4. Mantenimiento: La dificultad en el reemplazo de los eliminadores de niebla

debido a su localizacion y a que operan continuamente, puede volver impractico el uso
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de eliminadores de niebla del tipo de malla ya que estos requieren de continuo
mantenimiento, mientras que los eliminadores de niebla del tipo vanes requieren muy
pOCO O cero mantenimiento después de su instalacion. La Unica excepcion es cuando

hay sdlidos en exceso que tapan las hojas de dicha unidad.

5. Costo: Los eliminadores tipo malla son preferidos debido a su bajo costo tanto
de fabricacién, como de instalacion; pues los eliminadores tipo aleta presentan un ato

costo.

6. Baja caida de presion: Debido a ancho espaciamiento entre las hojas, las
unidades del tipo de vanes tienen bagja caida de presion comparadas a las unidades del

tipo de malla. Tipicamente, la caida de presion es menor a una pulgada de columna de

agua.

7. Picos de los procesos. Algunos procesos experimentan picos subitos en €
flujo. Durante un pico muy elevado, una malla puede dafiarse més facilmente. La
construccion de una unidad del tipo de vanes es més durable y resistente a cualquier

dafio bajo condiciones de alta velocidad del flujo.

8. Formacion de espuma: Los procesos que tienen problemas de espumas
pueden solucionarse con el uso de una unidad del tipo vanes. Dichas unidades trabajan
como rompedores de espumas y pueden utilizarse para reducir la carga de un

eliminador de nieblas que se coloque posteriormente a él.

9. Eficiencia de Remocion: Los eliminadores tipo malla poseen una de las més
dtas eficiencias de remocién siempre y cuando se mangen crudos limpios,
siguiendolos los eliminadores tipo aleta con bolsillos dobles, luego los de bolsillos

simplesy por ultimo los que no poseen bolsillos.
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10. Cuando utilizar una combinacion de Vanes y Mallas: Las combinaciones

de vanes y mallas separan de manera efectiva los solidos, los liquidos y los gases.

Normamente, las unidades del tipo vanes se instalan previamente en e flujo para

remover las particulas sdlidas y las gotas grandes de niebla. Las unidades ddl tipo de

mallas se instalan posteriormente para remover |as gotas finas de niebla (10 micras 'y

menores).

La tabla 2.1. presenta criterios més generalizados acerca de los tipos de internos de
entrada recomendados por las normas PDV SA para algunos separadores especificos, basados

en la orientacion del separador (vertical u horizontal), y otras caracteristicas del separador

bajo estudio.

Verticd

Todos |os separadores con malla

Distribuidor "T" con ranuras

Separadores sin malla, semprey
cuando € régimen deflujo enla
boquilla de entrada no sea flujo tapon
ni de burbuja

Boquilla simple de entrada

Cuando € régimen deflujoenla
boquilla de entrada es flujo tapdn o
burbuja

Distribuidor "T" con ranuras

Horizontal

Separadores con malla

Un distribuidor "T" con ranuras o un codo|
de 90° a cada extremo del tambor. Estas
entradas deberian apuntar hacia la tapa
mas cercana

Separadores sin mala

Distribuidor (es) con ranuras o codo (s) dg
90° apuntando haciala tapa mas cercana

Tabla 2.1. Tipos de internos de entrada recomendados para algunos servicios especificos
Fuente: Manud de disefio de proceso. Separadores Liquido-Vapor. PDVSA
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2.5.4. RompeVortices.

Cuando un liguido es drenado de un recipiente se pueden producir condiciones que
originen la formacion de un remolino. Este efecto en |os separadores ocasiona el escape de la
fase gaseosa por la boquilla de desalojo de liquido, lo cual es indeseable sobre todo desde el
punto de vista de seguridad. Para solventar este problema es usua dotar a los recipientes de
elementos que obstruyan o dificulten la formacién de remolinos. Entre los tipos de rompe
vortices se encuentran:

2.5.4.1. Placa Rompe Vortice.

Es una placa circular horizontal, que se instala sobre la boquilla de sadlida de
liquido, segiin lo mostrado en & Anexo N° 5. Es € rompe vortice mas econdmico de

los usados por PDV SA, y en la mayoria de los casos puede utilizarse.

2.5.4.2. RompeVorticetipo Regjilla.

El rompe vortice tipo reilla, consiste en tres laminas horizontales cuadradas de
rgilla, y es e més efectivo disponible; se recomienda cuando es dificil colocar una
placa rompe vortice (boquilla muy grande de salida de liquido), o cuando se tienen
salidas multiples de liquido. Es mas costoso que € rompe vortice tipo placa, y sus

dimensiones tipicas se presentan en e Anexo N° 5.

2.5.5. TuberiasInternas.

Cuando se manegjan crudos y productos sucios, es recomendable adecuar tanto el
separador horizontal como € vertical, con un sistema interno de tuberias que permitan la
inyeccion de agua, vapor o solventes para eliminar las impurezas que se depositan en el
separador durante su operacion o para desplazar a los hidrocarburos antes de proceder a la
apertura del recipiente, por lo cua estos internos son muy Utiles cuando se efectlian paradas
por mantenimiento (Ver Anexo N° 4).
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2.5.6. Desarenadoresy Drenajes.

Estos dos internos trabajan en conjunto pues ambos son utilizados para desalojar la
unidad de sedimentos (basicamente arena), que pudiesen acumularse con e tiempo. Los
desarenadores no son més que salidas de agua a una cierta presién para remover los
sedimentos depositados. Una \ez que se redice este procedimiento se abren las vdvulas de

drengje para limpiar totalmente el separador.

2.5.7. Placas Rompe Espuma.

Este interno consiste en una serie de placas paralelas longitudinales colocadas en la
zona de retencion de liguidos de los separadores horizontales. Estas placas evitan que las
burbujas de gas que ascienden a través del liquido produzcan la agitacion necesaria para

formar la espuma (Ver Anexo N° 4).

2.5.8. Planchas Rompe Olas.

Cuando se tienen separadores horizontales muy largos, se debe evitar |a propagacién
de las ondulaciones y los cambios de nivel en direccién longitudinal que son producidos por
la entrada sUbita de tapones de liquido dentro del separador. Para eliminar dichas
ondulaciones es usua colocar placas en sentido transversal a separador, conocidas como
rompe olas. Dichas placas son de gran utilidad para las labores de control de nivel, evitando

medidas erroneas producto del olegjeinterno (Ver Anexo N° 4).

2.6.  PRINCIPIOSDE SEPARACION.
En e disefio de separadores es necesario tomar en cuenta los diferentes estados en que
pueden encontrarse los fluidos y €l efecto que sobre éstos puedan tener las diferentes fuerzas o

principios fisicos.

Los principios fundamentalmente considerados para redlizar la separacion fisica e
mezclas liquido—gas son: & momentum ¢ cantidad de movimiento, las fuerzas de gravedad y

arrastre y la coalescencia. Toda separacion puede emplear uno o mas de estos principios, pero
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siempre las fases de los fluidos deben ser inmiscibles y de diferentes densidades para que
ocurra la separacion.

A continuacién se explicaran brevemente |os principios fundamental es de separacion:

1. Momentum (Cantidad de Movimiento). Fluidos con diferentes densidades
tienen diferentes momentum. S una corriente de dos fases cambia bruscamente de
direccién, € fuerte momentum o la gran velocidad adquirida por las fases, no permiten
gue la particulas de la fase pesada se muevan tan rgpidamente como las de la fase liviana,
este fendmeno provoca la separacion.

2. Fuerzas de Gravedad y Arrastre. Las gotas de liquido se separan de la fase
gaseosa, debido a que la fuerza gravitacional que actla sobre las gotas de liquido es
mayor que la fuerza de arrastre del fluido de gas sobre la gota. El equilibrio de estas
fuerzas definen la velocidad critica del gas, la cua mateméticamente se presenta usando la

siguiente ecuacion:

.. Ec. 2.1.

t

:J4' 9D, (1L -Te)
3rg C '

donde:

C'... Codficiente de arrastre que depende del nimero de Reynolds [adimensional].

Dp... Didmetro de la gota[pi€] , [m].

g... Aceleracion delagravedad [32.174 pie/s] , [9.80665 m/s7.

V... Velocidad criticadel gas[pie/s] , [m/g].

?6... Densidad del gas en condiciones de operacion [Ib/pie®] , [kg/nT].

?.... Densidad del liquido en condiciones de operacion [Ib/pi€®] , [kg/nT].
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La ecuacion anterior representa la descripcion
matematica de las fuerzas que actlian sobre la gota (ver

figura 2.5.). Las gotas se separan de la fase gaseosa s la

Fuerza de arrastre del gas
sobre la particula

fuerza gravitaciona que actla sobre la gota es mayor Particula

que la fuerza de arrastre del gas sobre la particula.

El coeficiente de arrastre es una funcion de la

esferica

Fuerza gravitacional gue actua sobre la gota

geometria de la particula y e nimero de Reynolds del l[ T I I I I

gas que fluye. Para los propositos de esta ecuacion la

forma o geometria de la particula es

esférica

welocidad del gas

Figura 2.7. Fuerzas que actllan sobre la gota

Fuente. GPSA. Section 7. Separators and filters.

El nimero de Reynolds se define como®:;

donde:
Dp...
Re...
Vi...

HG...
?2G...

1488°D," V, ' r
s

Re S ... Ec.22

Diametro de lagota[pi€] , [m].

NUmero de Reynolds [adimensional].

Velocidad terminal de la gota de liquido [pie/s] , [m/9].
Viscosidad del gas en condiciones de operacién [cP] , [mPas].

Densidad del gas en condiciones de operacion [Ib/pie®] , [kg/nT].

Se requiere una solucion de ensayo y error para resolver las ecuaciones ya que tanto €

diametro de la gota como la velocidad critica del gas son variables desconocidas. Para

solucionar este problema, en la figura 2.9., se tiene a coeficiente de arrastre (C') como

funcion del producto de é mismo y & nimero de Reynolds a cuadrado. Esta técnica

simplifica la busqueda de este coeficiente ya que la abscisa viene dada por la siguiente

ecuacion:
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C” (Reyf =

s aA8Y ” . 3 -
0957100 16" OP" (1L -T6) g p3

ms

donde los pardmetros involucrados en la ecuacion son los mismos que los de las

ecuaciones 2.1. y 2.2. y deben introducirse con las mismas unidades.

DRAG COEFFICIENT,C

Seamim
0.4

2 3 45678 2 3 45678 2 3 45678 2 345678 2 3 45678
10? 10* s 10* 10° 10°
C'(Re)

Figura 2.8. Coeficiente de arrastre vs. C'x(Re)
Fuente: Manual GPSA (Separators and Filters)

El asentamiento por gravedad es un mecanismo muy utilizado por la sencillez y
simplicidad del separador necesario.

3. Fuerza Centrifuga (Inercia). Cuando la materia se encuentra en movimiento,

ofrece unaresistencia al cambio de direccidn ya que tiende a moverse en linea recta.

Cuando una corriente bifdsica cambia de direccion, sucede lo mismo, las gotas de

liquido debido a su mayor densidad, ofrecen una mayor resistencia a cambio de

8 Bibliografia (3)




CAPITULO I Marco Tedrico

direccion (usualmente la salida de gas se encuentra en €l tope) y tienden a continuar su
vigie en linea recta, debido a esto, resulta una colision de las particulas liquidas con las
paredes del separador. Ya que la mayoria de las operaciones de separacion en las
refinerias y areas de produccion involucran particulas liquidas densas en un gas menos
denso, las particulas pueden ser separadas por medio de la fuerza centrifuga;, este

principio solo aplica a grandes volumenes de gas y grandes gotas de liquido.

4. Fuerza de Chogue o Impacto. La fuerza de choque es probablemente uno de los
principios mas usados para la separacion de pequefias particulas en las operaciones gas—
liquido. Este principio se basa en la accién mediante la cual se induce a fluido a chocar
para producir la separacion primaria de los hidrocarburos en gas y petréleo, o separar las
particulas liquidas que transporte € gas. En este renglon entran los [lamados extractores
deniebla

5. Coalescencia. Las gotas muy pequefias que no pueden ser separadas por gravedad,
se unen por medio del fendmeno de coalescencia para formar gotas mayores, éstas se
acercan lo suficientemente como para superar las tensiones superficiales individuales y

poder de esta forma separarse de la corriente gaseosa por gravedad.

6. Filtracion. El procedimiento de Filtracidn consiste en retener particulas solidas por
medio de una barrera, la cual puede consistir en mallas, fibras, material poroso o un

relleno sdlido.
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2.7. PROCESO DE SEPARACION.

En € caso de mezclas liquido—gas, la mezcla de fases entra a separador y, S existe,
choca contra un aditamento interno ubicado en la entrada, lo cual hace que cambie €
momentum de la mezcla, provocando asi una separacion gruesa de las fases. Seguidamente, en
la seccion de decantacion del separador, actla la fuerza de gravedad sobre e fluido
permitiendo que € liguido abandone la fase gaseosa y caiga hacia € fondo del separador
(seccién de acumulacion de liquido). Esta seccion provee del tiempo de retencion suficiente
para que las burbujas de gas que aln se encuentren atrapadas en € liquido, puedan

Incorporarse de nuevo ala corriente de gas.

El gas fluye hacia € tope de la unidad y a medida que esto ocurre, algunas gotas de
liquido caen por asentamiento a fondo del separador. Por Ultimo, la corriente de gas pasa a
través del extractor de niebla (s € separador posee alguno), en donde quedan atrapadas las
gotas de liquido mas pequefias para luego volver a la corriente de liquido.

Normalmente, pueden identificarse cuatro zonas principales en los separadores (Ver
Anexo N° 6)°:

1. Separacién Primaria. El cambio en la cantidad de movimiento de las fases a la

entrada del separador genera la separacion gruesa de las fases. Esta zona incluye las

boquillas y los aditamentos de entrada.

2. Separacion Secundaria. En esta seccion se eliminan las gotas mas pequefias de
liquido dispersas en la corrient e gaseosa. El gas se desplaza a una velocidad relativamente
baja con poca turbulencia, con la finalidad de que la velocidad de caida de las particulas
sea superior a la proporcionada por € arrastre de gas y se separen la mayor cantidad
posible de gotas liquidas. Sin embargo, la eficiencia de esta seccién depende
principalmente de las propiedades de los fluidos que se desean separar, del tamafio de las

gotas de liquido y del grado de turbulencia del gas. Por lo general, ocupa la mayor porcion

° Bibliografia (10)




CAPITULO I Marco Tedrico

del recipiente, ya que se requieren de distancias apreciables que proporcionen el espacio
necesario para la caida de las particulas.

3. Separacion por Coalescencia. En ciertas situaciones, no es aceptable que gotas
muy finas de la fase liquida sean arrastradas en la fase gaseosa, por €llo es necesario que,
por coalescencia, tales gotas finas alcancen un tamafio lo suficientemente grande para
separarse por gravedad; para lograrlo se hace necesario tener elementos como los

eliminadores de niebla o0 mallas.

4. Recoleccion ce las Fases Liquidas. En esta seccidn se recogen todas las porciones
de liquido extraidas en las tres zonas anteriormente nombradas. Debe poseer suficiente
capacidad para almacenar la cantidad de liquido que se desee, ademas de prever excesos
en laaimentacion y proporcionar el espacio necesario para una eficiente separacion de las
burbujas de gas presentes en € liquido.

2.8. CAPACIDAD DE LOS SEPARADORES.
La clasificacion de las capacidades de |os separadores de petréleo y gas convencionales
es “nominal” 0. Estas clasificaciones se determinan por célculo y cominmente se verifican por

pruebas de campo. Las capacidades de los separadores de petrdleo y gas dependen de ciertos
parametros como lo son:

1. Diémetroy longitud del recipiente separador,

2. Disefioy arreglo de los internos del separador,

3. Caracterigticas fisicas y quimicas de los fluidos a separar (gravedad, viscosidad,
etc.),

4. Presiony temperatura de disefio del separador,
Nivel de liquido mantenido en e separador,

6. Patron del flujo de fluido a separar,

10 A presién y temperaturanormales (14,7 psi y 60 F)
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7. Materia extrafio contenido en € fluido, y

8. Tendenciadel petrdleo aespumar.

L as capacidades tanto de gas como de liquido que puede mangjar un equipo separador
pueden obtenerse de las curvas presentadas en las figuras 2.9. a 2.12. En los céculos con los
gue se realizaron las curvas, se asume que la separacion liquido—gas se logra por diferencia de
densidades entre ambas fases, y por la velocidad del gas dentro del separador. Velocidades
netas relativas del gas en separadores se seleccionaron para obtener separacion de todas las
particulas liquidas de niebla de 100 micras de diametro o mayores. Se asume que los
extractores de niebla usados en los separadores afectaran la separacion de las particulas de

niebla liquida hacia abajo aproximadamente de 30 micras de didmetro.

2.8.1. Capacidad delos Separadores Verticales.

La capacidad gasifera de un separador vertica (ver figura 2.9.) es directamente
proporcional a area de la seccion transversal del separador. La capacidad liquida de un
separador vertical (ver figura 2.10.) esta influenciada por e volumen de acumulacion de
petréleo en la respectiva secciéon del recipiente. La profundidad liquida optima depende del

disefio del separador y de las caracteristicas del liquido que est4 siendo separado.

2.8.2. Capacidad delos Separadores Horizontales.

La capacidad para mangjar gas de un separador horizontal (ver figura 2.11.) es
proporcional a érea transversal del recipiente disponible para € flujo de gas. Asi, € diametro
de un separador horizontal y la profundidad del liquido determinan su capacidad para manejar
gas para una combinacion dada de condiciones. La capacidad liquida de un separador
horizontal (ver figura 2.12.) depende tanto del tiempo de retencién como del volumen de
liquido que mangjara e separador. Esta capacidad volumétrica es determinada con el diametro
de la carcasa, la longitud de lamisma, y la profundidad del liquido. La capacidad de liquido en
este tipo de separadores cambia en forma proporcional a cambio que se realice en la longitud
de la carcasa.
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La presion de operacion de un separador depende tanto de la presion fluyente del
multiple como de la relativa cantidad de gas natural presente en la fase liquida. De acuerdo
con e diagrama de fases, un cambio en esta presion, afecta las densidades del gas y del
liquido, la velocidad de los fluidos y & volumen actual de la mezcla. El efecto neto de un
incremento en la presion, es un incremento en la capacidad de gas del separador, expresada en
pcstt. La temperatura afecta la capacidad del separador, solamente si afecta el volumen actual
de la mezcla y las densidades del gas y del liquido. El efecto neto de un incremento de la

temperatura, es una disminucion en la capacidad de separacion.

1 pcs : pié cubico standard
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Figura 2.9. Capacidad Gasifera de un Separador Vertical

Fuente: Equipment design handbook for refineries and chemical plants
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Figura 2.10. Capacidad Liquida de un Separador Vertical

Fuente: Equipment design handbook for_refineries and chemical
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Figura 2.11. Capacidad Gasifera de un Separador Horizontal

Fuente: Equipment design handbook for_refineries and chemical
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LIQUID CAPACITIES ARE BASED ON ——
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Figura 2.12. Capacidad Liquida de un Separador Horizontal

Fuente: Equipment design handbook for_refineries and chemical
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2.9. PROBLEMASESPECIALESEN LA SEPARACION.
A nivel de operacion, es muy frecuente conseguir problemas cuando existe formacion
de espuma, flujo de avance, bagas temperaturas, arena, emulsiones, arrastre y succion,

materiales pegajosos y erosion.

1. Formacion de espuma. Con frecuencia, la espuma es causada por las impurezas
presentes en el crudo. Muchos productos quimicos, como los inhibidores y
anticorrosivos agregados directamente a las tuberias, son también formadores de
espuma. Otra de las causas de este problema puede ser el incremento del volumen
de operacion del gas por encima de los niveles que el separador esta en capacidad
de mangar, lo cual aumenta la velocidad en € sistema, y por consiguiente la
formacion de espuma. Generalmente, si se sabe que se formara espuma dentro del
recipiente antes de instalarlo, pueden incorporarse deflectores de espuma como €l
método méas econdmico de eliminar € problema. Sin embargo, en algunos casos
puede ser necesario resolver un problema en particular, usando soluciones mas
efectivas como agregar longitud extra al recipiente, usar aditivos quimicos,
colocar platos paralelos, proporcionar calor a separador, o incrementar e tiempo
de retencién de liquido. Un caso especifico de esta situacion son los separadores
de produccion (gas—petroleo o gas—petroleo—agua). La presencia de espuma puede
ocasionar dificultades para controlar el nivel del liquido; inconvenientes para
obtener las condiciones Optimas para separar € gas del liquido, debido al
volumen que €ella ocupa, y existe la probabilidad de que tanto & gas como €
liquido puedan salir del separador mezclados con espuma, lo cual no satisface las

condiciones que se requieren.

Es importante sefidar que € espumaje depende, entre otros parametros, de la
presion de operacion y de las caracteristicas del liquido en las cordiciones de

separacion.
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Para agrupar los factores que producen la espuma, podemos clasificar a la
espuma en dos tipos segun su origen:

» Espumas de origen mecanico. Aquellas que se producen como consecuencia

de los volumenes o velocidades del fluido demasiado altos dentro del
separador, y

» Espumas de tipo quimico. Formadas por €l uso de productos quimicos, que se

convierten en generadores de espuma.

2. Flujo de avance. Algunas lineas de flujo bifésico muestran la tendencia a un tipo
de flujo inestable, de olegje, que se denomina flujo de avance. Obviamente la

presencia del flujo de avance requiere incluir placas rompe olas en el separador.

3. Bajastemperaturas. Cualquier gas natural o gas asociado contiene vapor de
agua; cuando la temperatura baja o la presiéon aumenta, esta agua puede
condensarse y causar formacion de hidratos de gas. Una forma de resolver €

problema puede ser mediante calentamiento.

4. Arena. Es posible que una numerosa cantidad de arena pueda ser arrastrada con €l
crudo, por lo cual, los separadores que presten servicio a este petroleo arenoso
deben disponer de aberturas para la limpieza, las cuales pueden ser drengjes o
desarenadores La arena es un problema puesto que puede dificultar la funcion
Optima de una valvula o de ciertos internos del separador, ocasionar la erosion y
corte de vavulas y lineas, y més aln, a depositarse en € fondo del separador,

podria estar ocupando un espacio vital para una separacion positiva.

5. Emulsiones. Las emulsiones pueden ser un problema particular en los
separadores trifasicos, ya que generan un efecto adverso en los controladores de
nivel. En adicién, la emulsién generalmente hace decrecer la eficiencia de la

separacion puesto que los tiempos de residencia tanto del crudo como del agua
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disminuyen A veces disminuye esta dificultad cuando se agregan quimicos, calor
u otro tratamiento.

6. Arrastrey succion. El arrastre y la succion son dos problemas operacionales
comunes. El primero de ellos ocurre cuando € liquido libre escapa con la fase
gaseosa, lo cua puede ser consecuencia de un alto nivel de liquido, dafios en
internos del separador, espumosidad, disefio inapropiado, salidas de liquido

obstruidas o la excedencia de la velocidad de disefio de la unidad.

La succion ocurre cuando € gas libre escapa conjuntamente con la fase liquida,
lo cua puede ser una indicacion de bagjo nivel de liquido, formacion de vortice, o
unafalaen & controlador de nivel.

7. Materiales pegaj0sos. Alimentaciones con materiales pegajosos, como es e caso
de crudos parafinosos, pueden presentar problemas operativos, debido al

ensuciamiento de los elementos internos.

8. [Erosion. Para controlar éste parametro, se define una velocidad de erosion, la cua
es la maxima velocidad que se puede permitir para que la erosion que se produzca
sea aceptable o aquella por encima de la cual € desgaste del material es
inaceptable.

La férmula frecuentemente utilizada para medir la velocidad de erosion, es la
siguiente’?:
C *
r
donde:
C*... Constante que normalmente se aplicaigual a 100 para servicio continuo

y 125 para €l servicio intermitente.
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Ve... Veocidad de erosion [pie/s] , [m/g].
?... Densidad del fluido en condiciones de operacion [Ib/pie®] , [kg/nT].

2.10. CONSIDERACIONESPARA EL DISENO DEL SEPARADOR.

2.10.1. Consderaciones I niciales.

Para el disefio adecuado de un separador liquido—gas, es necesario tomar en cuenta los

siguientes puntos™>:

1
2.
3.

Las normativas requeridas,

Los criterios de disefio,

Los flujos de las fases liquida y gaseosa deben estar comprendidos dentro de los
limites adecuados que permitan su separacion a través de las fuerzas
gravitacionales y que establezcan el equilibrio entre ambas fases,

La turbulencia que ocurre en la seccién ocupada principalmente por € gas debe
ser minimizada,

Laacumulacién de espumay particulas contaminantes deben ser controladas,

Los fluidos no deben ponerse en contacto una vez separados,

Las regiones del separador donde se puedan acumular sdlidos deben, en lo
posible, estar provistos de facilidades adecuadas para su remocion, y

El separador sera provisto de la instrumentacion adecuada para su funcionamiento

adecuado y seguro en el marco de la unidad/planta a la que pertenece.

2.10.2. Definiciones.

1

Velocidad del Gas. Es una velocidad calculada empiricamente que se utiliza para
asegurar que la velocidad superficial del gas, sea lo suficientemente baja para

prevenir un arrastre excesivo de liguido. La velocidad del gas en € recipiente se

12 Bibliografia (5)
13 Bibliografia (5)
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puede predecir mediante las relaciones que se derivan de la ley de caida de
Newton mediante |a siguiente ecuacion®:

K... Factor de disefio para el cdculo delaveocidad del gas [adimensional].
V¢s'... Velocidad del gas méxima permisible en €l recipiente [pie/s] , [m/g].
?c... Densidad del gas en condiciones de operacion [Ib/pi€’] , [kg/nT]..

?.... Densidad del liquido en condiciones de operacion [Ib/pie®] , [kg/nT]..

El valor del parametro K en la ecuacion anterior, es uno de los valores que
mayor relevancia tiene en d momento de predecir e comportamiento de los
fluidos dentro de un recipiente. En cierto modo, es €l valor que acerca o algja las
predicciones del funcionamiento real del sistema. Como se podra observar més

adelante, cada fabricante tiene sus consideraciones a respecto.

A pesar de que a comienzo, €l valor de K atendia a la deduccién matemética
de la férmula, es la experiencia de campo y las mejoras tecnolégicas que se les
introducen a los disefios lo que ha venido adaptando este parametro a

comportamiento real de |os recipientes.

En el Manual de Disefio de Proceso de PDVSA™®, se considera al pardmetro K
como una constante que depende de las unidades usadas, siendo 0.157 en
unidades inglesas y 0.048 en sistema internacional. Para otros autores, asi como
en las normas GPSA®, d valor de K varfa de acuerdo a la aplicacion, ya que

dicho parametro depende de factores tales como la densidad, € régimen de flujo,

14 Bibliografia (2)
15 Bibliografia (10 y 11)
16 Bibliografia (3)
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presencia de sblidos, grado de separacion necesario, longitud de separacion,
variacion de la relacion gas—crudo y los factores que afectan la separacion en si

misma. La tnica forma de predecirlo se encuentra basada en la experiencia.

Algunos autores llaman Ky al factor de disefio para el célculo de la velocidad
del gas cuando este se refiere a equipos verticales, y Ky cuando se refiere a
equipos horizontales.

En este trabajo, se utilizaran las ecuaciones 2.7. a 2.13. para predecir el valor
del pardmetro Ky (Ver Anexo N°8), las cuaes se abtuvieron del grafico que se
presenta en la figura 2.14.17. Basado en la experiencia de campo de algunos
expertos, mediante estas ecuaciones se obtienen los valores que acercan més las

predicciones a funcionamiento real del sistema.

L

I 1 1 1 I Il et L L

0.02
0.006 8 0.0! 2 4 6 8 0l 2 4 6 810 2 4 [

(wg/wy ) VP, 70y

Figura 2.13. Factor de disefio K\,.
Fuente: Equipment design handbook for refineries and chemical plants.
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K, = 0.14835- (0.03757" j)+[0.01228 (j- 2)?]- [0.00205 (j- 2)%]... Ec. 2.7.
6.03 j2 2.0
K, =0.28630- (0.14762" j)+[0.07943 (j- 0.8)2] - [0.01865 (j- 0.8)] ... Ec. 2.8.
20>)>06

K, = 041575- (037687 j)+[0.38312 (j- 0.4)2]- [0.06876 (j- 0.4)%]... Ec. 2.9.
063 j>0.2

K, = 047504- (0.56643 |)- [0.74020° (j - 0.1)2]+[4.54452 (j- 0.1)%] ... Ec. 2.10.
0.23 j3 0.1

K, =0.45942- (054293 j)+[17.00791 (j- 0.04)2]- [237.42792 (j- 0.04)]... Ec. 2.11.
0.1>j>0.04

K, =0.25838+ (7.08102" j)- [39820560" (j- 0.02)2]+[692022517 (j- 0.02)%] ... Ec. 2.12.
0.043 j >0.02

K, =0.18192+ (11.85950" j)- [1106126660 (j - 0.008)%] ... Ec. 2.13.
0.023 j 3 0.006

K,=125 K, ... Ec. 2.14.

donde:

Ky... Factor de disefio para €l célculo de la velocidad del gas en recipientes
verticales [adimensional].

Kn... Factor de disefio para €l calculo de la velocidad del gas en recipientes

horizontales [adimensional].

17 Bibliografia (2)
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Otros autores seleccionan € valor del pardmetro K con lo especificado en la
siguiente tabla:
0,12 - 0,24 para alturas
<
do hasta & Tt 0,35 paraW, /W< 0,1
_ 0,18 - 0,35 para aturas 0,25 para 0,1 <W, /W.<1

Vertical 0,18-0,35 mayores a5 ft _

0,20 paraW /Wg>1
0,40 - 0,50 para longitudes 0,40 para 2,5<L/D<4,0

Horizontal | 0,40 - 0,50 menores de 12 :g

0,40 - 0,50. (L/].O) T para 0,50 para 4,0<L/D<6,0

longitudes mayores de 10 ft
Tabla 2.2. Vaoressugeridos para€el parametro K (pie/s)

Las correcciones sugeridas por la GPSA son las siguientes'®:

1. Paraseparadores ala succion de compresoresy a la entrada de expansores,
multiplicar K por un factor de 0.7 — 0.8,

2. Para separadores horizontales iguales 0 mayores a 10 pies de largo utilizar
el mismo factor de correccion que AP, es decir, multiplicar por (L/10)%°,

3. Parapresiones superiores alaatmosférica, se sugiere corregir €l parametro

K con el siguiente porcentaje de disefio:

Pope = Atmosférica 100%
Atmosférica< Pope =150ps 90%
150 psi < Pope =300 ps 85%
300 psi < Pope =600 psi 80%
600 psi < Pope = 1150 psi 75%

El disefio se puede realizar tanto con la velocidad del gas maxima permisible

en € recipiente, como con una velocidad de disefio. Esta velocidad de disefio no
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es mas que la velocidad méaxima permisible multiplicada por un factor de

seguridad, que generalmente es 85%, de manera que'®:

Vg =F, Vg ... Ec. 215,
donde:
Fv... Factor de seguridad para € célculo de la velocidad del gas en € recipiente
[adimensional].
V... Velocidad del gas méxima permisible en el recipiente [pie/s] , [m/g].
V... Velocidad del gas permisible en € recipiente [pie/s] , [m/g].

Area de Flujo de Gas. El rea de flujo de gas sera calculada por |a expresion®:

QO

Ag'= =S . Ec.2.16.

|

donde:

Ac' ... Areade seccion transversal minima permisible para el flujo de gas
[pie?] , [nf].

Qc... Flujo volumétrico del gas en condiciones de operacion [pie®/q] ,
[P/g].

V... Veocidad del gas permisible en e recipiente [pie/s] , [m/g].

Al igua que en el caso anterior, existe un area de seccion transversal para e
flujo de gas calculado, y otro de disefio, €l cua no es mas que € minimo
permisible multiplicado por un factor de seguridad que generalmente es 120%, de

manera que se calcula con |a siguiente ecuaci o’

Ag =F,  Ag' ... Ec.217.

18 Bibliografia (3)
19 Bibliografia (5)
20 Bibliografia (11)
21 Bibliografia (5)
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donde:

Ag ... Areade seccién transversal minima requerida para el flujo de gas [pie?] ,
[n?].

Ac... Areade seccién transversa requerida para el flujo de gas[pi€’] , [f].

Fa... Factor de seguridad para el célculo del érea de la seccidn transversal del

recipiente [adimensional].

Las normas PDVSA recomiendar??, que el espacio de gas minimo en

separadores horizontales deberia ser dimensionado para 300 mm (12 pulg).

Generalmente, e flujo volumétrico del gas se conoce en condiciones normales,
por lo tanto, para convertir este flujo en condiciones operacionales, se usa la
siguiente ecuaci Or>:

Qe =0y Zé;—:g ;—;’% Z ... Ec.2.18.

donde:

Pn... Presion del gas en condiciones normales [Psidl , [Pal.

Po... Presion del gas en condiciones de operacion [Psia) , [Pa].

Qc... Flujo volumétrico del gas en condiciones de operacion [pi€®/s] , [nT/d].

Qn... Flujo volumétrico del gas en condiciones normales [pie®/s] , [nT/d].

Tn... Temperaturadel gas en condiciones normaes[°R] , [K].

To... Temperaturade gas en condiciones de operacion [°R] , [K].

Z... Factor de compresibilidad del gas [adimensional].

Mediante € flujo mésico del gas, podemos calcular € flujo volumétrico del gas

en condiciones de operacién, mediante la siguiente ecuaci 6r**:

22 Bibliografia (11)
23 Bibliografia (5)
24 Bibliografia (6)
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donde:
Qc... Flujo volumétrico del gas en condiciones de operacion [pi€®/s] , [nP/d].
We... Flujo mésico del gas en condiciones de operacion [1b/s] , [kg/s).

?c... Densidad del gas en condiciones de operacion [Ib/pi€’] , [kg/nT].

De igua manera se puede cacular € flujo volumétrico del ligquido en

condiciones operacionales.

2.10.3. Nivelesy Tiempos de Residencia.
En PDVSA, se recomienda seleccionar el tiempo de residencia del liquido dentro del

separador seglin la siguiente tabla®:

[ GravedadAPI | Tiempoderetencion |
> 26 °API 1min
20- 25 °API 2min
16 - 20 °API 3min
10- 15°API 4min

Tabla 2.3. Tiempos de residencia
Fuente. Separadores de Gas Liquido. CIED.

En las figuras 2.10. y 2.12. se presentan dos curvas de capacidad liquida para los dos
tipos de separadores bagjo estudio, los verticaes y los horizontales, en ellos se recomienda
calcular € tiempo minimo de residencia del liquido dentro del separador segun la presiéon de
operacion, siendo:

Iminuto para 0-600 Psi
45 segundos  para 600 — 1100 Psi
30 segundos para > 1100 Psi

Para los calculo de operacidn, habria que determinar los tiempo de retencion reales

requeridos en el proceso.
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A continuacion se presentardn definiciones y comentarios sobre niveles de liguido,
tiempos de residencia, entre otros, con € objetivo de justificar criterios de disefio que

posteriormente seran presentados.

1. ldentificacion de los niveles en un recipiente. De acuerdo a lo normamente
empleado en la IPPCN para hablar de niveles en un recipiente liquido—gas,

tenemos la siguiente tabla (Ver Anexo N° 9)2°:

NAAL Nive alto - ato deliquido HHLL
NAL Nivel alto de liguido HLL
NNL Nivel normal deliquido NLL
NBL Nivel bajo deliquido LLL

NBBL Nivel bajo - bajo deliquido LLLL

Tabla 2.4. Identificacion de los niveles de un recipiente
Fuente: Manual de disefio de proceso. Separadores Liquido—V apor. PDVSA

El nived norma es un nivel intermedio entre € nivel dto y @ nivel bgo.
Normalmente es /5 de la altura para separadores verticales y ¥ del didmetro para

separadores horizontales.

El volumen de la seccién del gas en un separador horizontal estd comprendido

entre lamitad o latercera parte del volumen total del recipiente.

2. Volumen de Operacién®’. Es el volumen de liquido existente entre NAL y NBL.
Este volumen, también conocido como volumen retenido de liquido, y en inglés
como “surge volume” o “liquid holdup”, se fija de acuerdo a los requerimientos
del proceso, para asegurar un control adecuado, continuidad de las operaciones

durante perturbaciones operacionales, y para proveer suficiente volumen de

%5 Bibliografia (9)
%6 Bibliografia (11)
%7 Bibliografia (11)
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liquido para permitir una parada ordenada y segura cuando suceden

perturbaciones mayores de operacion.

3. Tiempo de operacion. Es € tiempo correspondiente en el cua € flujo de liquido
puede llenar e volumen de operacion en € recipiente bajo estudio. La mayoria de
las veces, cuando se quiere especificar € volumen de operacion, 1o que realmente
se indica es cuantos minutos deben transcurrir entre NAL y NBL. También es

conocido en inglés como “surge time”.

4. Tiempo de Respuesta o de intervencion del operador®®. Es e tiempo que
requiere el operador para responder cuando suena una alarma de nivel en € panel
y resolver la perturbacion operativa que originé la alarma, antes que otros
sistemas automatizados (interruptores o “switches’ de nivel) originen paradas
seguras de equipos aguas abajo y/o de la planta completa.

Debido a las diferentes tradiciones operativas que existen en la IPPCN, es
dificil establecer un criterio uniforme acerca de cud es € “tiempo promedio de
respuesta del operador”; sin embargo, se usara, como criterio general, que €
tiempo de respuesta de un operador es de cinco minutos; esto significa que el
tiempo de retencién de liquido entre NAL y NAAL (o entre NBL y NBBL), seréa

de cinco minutos, tanto para separadores verticales como horizontales.

5. Volumen de Emergencia®. Es e volumen adicional que corresponde al liquido
gue debe satisfacer e llamado “tiempo de respuesta o de intervencion del
operador”; de acuerdo a lo expresado en € punto anterior, cuando se tengan
interruptores y/o adarmas de NAAL o NBBL, se tendran cinco minutos

adicionales de tiempo de residencia de liquido por interruptor/adlarma, 1o que
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indica que, cuando se tiene NAAL y NBBL, se afladen 10 minutos de tiempo de

residencia

6. Nivel Bajo—Bajo de Liquido (o Bajo, cuando aplique)®. La distancia minima
desde € nivel bagjo-bajo de liquido, si se tiene un interruptor y/o alarma de nivel
bajo—bajo de liquido, (o nivel bajo, en caso contrario), hasta la boquilla de salida
del liquido es 230 mm (9 pulg) minimo. Este criterio aplicard tanto para

separadores verticales como horizontales.

7. Longitud Efectiva de Operacion (Leff). Es la longitud (altura), de separador
requerida para que suceda la separacion liquido—vapor/gas, y se puedan tener los
volumenes requeridos de liquido, tanto de operacion como de emergencia. Esta es

lalongitud que norma mente se obtiene por célculos de proceso.

En e caso de separadores horizontales de una sola boquilla de alimentacion,
corresponde a la distancia entre la boquilla de entrada y la de salida de gas, la cua
es la distancia horizontal que viga una gota de liquido desde la boquilla de
entrada, hasta que se decanta totalmente y se une a liquido retenido en €
recipiente, sin ser arrastrada por la fase gaseosa que sale por la boquilla de salida

degas.

Sin embargo, para obtener la longitud tangente—

tangente del separador horizontal, es necesario sumar

los tamarios de las boquillas antes mencionadas, las

tolerancias de construccion necesarias para soldar
dichas boquillas, soldar los cabezales o extremos del separador y cualquier otra

cosa gque obligue a aumentar lalongitud del separador.
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Comentarios semejantes aplican para separadores verticales,
excepto que los volumenes a retener influyen sobre la atura

(longitud) tangente—tangente de dichos equipos.

8. Boquillas de Proceso.

Boquillas de Entrada. Se pueden presentar diferentes regimenes de flujo en las

boquillas de entrada de los separadores. En flujo bifasico (liquido/vapor), las
interacciones entre la fase liquida y e vapor, por estar influenciadas por sus
propiedades fisicas y caudales de flujo y por el tamafio, rugosidad y orientacion de
la tuberia, causan varios tipos de patrones de flujo. Estos patrones se llaman
regimenes de flujo. En un determinado punto en una linea, solamente existe un
tipo de flujo en cualquier tiempo dado. Sin embargo, como las condiciones de

flujo cambian, € régimen de flujo puede cambiar de un tipo a otro.

Se definen siete regimenes principales de flujo para describir € flujo en una
tuberia horizontal o ligeramente inclinada. Estos regimenes se describen abajo en
orden creciente de velocidad del vapor. En los esquemas mostrados la direccién

del flujo es de izquierda a derecha.

Flujo Tipo Burbuja — El liquido ocupa € volumen

de la seccion transversal y € flujo de vapor forma

burbujas a lo largo del tope de la tuberia. Las velocidades del vapor y € Ilqwdo
son aproximadamente iguales. Si las burbujas tienden a dispersarse a través del
liquido, esto se llama agunas veces flujo tipo espuma. En € flujo ascendente las
burbujas retienen su identidad en un rango més amplio de condiciones. En € flujo

descendente el comportamiento se desplaza en la direccion del flujo tipo piston.

%0 Bibliografia (11)
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Flujo Intermitente Tipo Piston — Al aumentar la

velocidad del vapor, las burbujas se unen y se forman

secciones alternadas de vapor y liquido a lo largo del tope de la tuberia con una
fase liquida continua remanente en e fondo. En una orientacion ascendente, el
comportamiento es desplazado en la direccion de flujo tipo burbuja; s € flujo es

descendente se favorece € flujo estratificado.

Flujo Estratificado Suave — Como la velocidad del
flujo de vapor continda incrementando, los tapones de

vapor tienden a una fase continua. El vapor fluye alo largo del tope de la tuberiay
el liquido fluye alo largo del fondo. La interfase entre fases es relativamente suave
y la fraccion ocupada por cada fase permanece constante. En flujo ascendente,
flujo tipo estratificado ocurre raramente favoreciendo el flujo ondulante. En flujo
descendente, € flujo estratificado es favorecido, siempre y cuando la inclinacion

no sea demasiado pronunciada.

Flujo Estratificado Ondulante — Cuando € flujo

de vepor aumenta més, € vapor se mueve

apreciablemente més rgpido que € liquido y la friccion resultante en la interfase
forma olas de liquido. La amplitud de las olas se incrementa con & aumento del
flujo de vapor. El flujo ondulante puede ocurrir hacia arriba, pero en un rango de
condiciones mas restringido que en una tuberia horizontal. Hacia abgjo, las olas
son més moderadas para un determinado flujo de vapor y en la transicion a flujo
tipo tapdn, s es que ocurre, tiene lugar a caudales mas atos que en la tuberia

horizontal.

Flujo Intermitente Tipo Tapon — Cuando €l flujo de

vapor alcanza cierto valor critico, las crestas de las olas

de liquido tocan € tope de la tuberia y forman tapones espumosos. La velocidad

de estos tapones es mayor que la velocidad promedio de liquido. En la estructura
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del tapdn de vapor, e liquido es presionado de manera que € vapor ocupe h
mayor parte del area de flujo en ese punto. En flujo ascendente, € flujo tipo tapén
comienza a caudales de vapor mas bagjos gque en las tuberias horizontales. En flujo
descendente, se necesitan caudales de vapor mas altos que en tuberias horizontales
para establecer € flujo tipo tapén y el comportamiento se desplaza hacia e flujo
anular. Ya que € flujo tipo tapon puede producir pulsaciones y vibraciones en

codos, vavulasy otras restricciones de flujo, debe ser evitado en lo posible.

Flujo Anular — El liquido fluye como una pelicula

anular de espesor variable alo largo de la pared, mientras

que & vapor fluye como un niicleo a ata velocidad en € centro. Hay gran cantidad
de dedlizamiento entre las fases. Parte del liquido es extraido fuera de la pelicula
por & vapor y llevado a centro como gotas arrastradas. La pelicula anular en la
pared es més espesa en € fondo que en € tope de la tuberia y esta diferencia
decrece al distanciarse de las condiciones de flujo de tipo tapdn. Corriente abajo de
los codos, la mayor parte dél liquido se movera hacia el lado de la pared externa.
En flujo anular, los efectos de caida de presion y momento sobrepasan los de
gravedad, por lo tanto la orientacion de la tuberia y la direccion del flujo tienen
menos influencia que en los regimenes anteriores. El flujo anular es un régimen
muy estable. Por esta razén y debido a que la transferencia de masa vapor—liquido

es favorecida, este régimen de flujo es ventajoso para algunas reacciones quimicas.

Flujo Tipo Disperso (También conocido como flujo

tipo rocio) — Cuando la velocidad del vapor en flujo

anular se hace lo suficientemente alta, toda la pelicula de liquido se separa de la
pared y es llevada por € vapor como gotas arrastradas. Este régimen de flujo es
cas completamente independiente de la orientacion de la tuberia o de la direccion
dd flujo.
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Regimenes de flujo en tuberias verticales. Las condiciones bagjo las cuales
existen ciertos tipos de regimenes de flujo, dependen principamente de la
orientacion de latuberiay de ladireccion del flujo. En una situacion donde €l flujo
ondulante y estratificado existiera en una tuberia horizontal, inclinando la tuberia
en forma descendente, la velocidad relativa del liquido aumenta, quedando una
mayor parte del area de flujo para € vapor. Por otro lado, inclinando la tuberia en
forma ascendente €l liquido se drena, acumuléndose hacia abajo hasta bloquear por
completo la seccion transversal. El vapor puede entonces no llegar a pasar através
dd liquido y por lo tanto empuja tapones de liquidos a través de la seccién

inclinada de |a tuberia.

Se han definido cinco regimenes de flujo principales para describir e flujo
vertical. Esto regimenes de flujo estan descritos a continuacion, en orden creciente
de velocidad del vapor. En los esquemas adjuntos, la direccion del flujo es

ascendente.

Flujo Tipo Burbuja — El liquido fluyendo en forma ascendente
representa la fase continua, con burbujas dispersas de vapor
subiendo a través de éste. La velocidad de la burbuja excede la del

liquido debido a la flotabilidad. Cuando € flujo de vapor es

incrementado, e tamafio, nimero y velocidad de las burbujas
aumenta. Cuando € flujo de vapor es mayor que en tuberias horizontales, las

burbujas mantienen su individualidad, sin unirse en tapones.

Flujo Tipo Tapdén — A medida que el flujo de vapor aumenta, las
burbujas se unen y forman tapones los cuales ocupan la mayoria del
area de seccion transversal. Tapones aternados de vapor y liquido se

mueven en la tuberia con algunas burbujas de vapor cruzando los

tapones de liquido. Alrededor de cada tapon de vapor hay una

pelicula laminar de liquido la cua fluye hacia € fondo del tapon. Cuando € flujo
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de vapor se incrementa, la longitud y la velocidad de los tapones aumentan. El
flujo tipo tapdn puede ocurrir en direccién descendente, pero usuamente no se
inicia en esta posicion. Sin embargo, s € flujo tipo tapon esta bien establecido en
una porcion ascendente de un serpentin, este permanecera en la porcién
descendente, siempre y cuando las otras condiciones se mantengan. En e disefio
para flujo bifésico es una practica normal € tratar de evitar € flujo tipo tapon, ya
que este régimen puede traer serias fluctuaciones de presién y vibracion,
especidmente en la entrada de recipientes y en codos, vévulas y otras
restricciones de flujo. Esto pudiera traer serios deterioros a separador y problemas
de operacién. Cuando € flujo tipo tapon no pueda ser evitado (por € emplo, en
rehervidores tipo termosifén), se deberian evitar las restricciones de flujo y usar

codos de radio largo para hacer los retornos |o mas suaves posibles.

Flujo Espumoso — Cuando € flujo de vapor se incrementa alin
mas, la pelicula laminar de ligquido se destruye por la turbulencia del
vapor y los tapones de vapor se hacen més irregulares. EI mezclado de

burbujas de vapor con € liquido se incrementa 'y se forma un patron

turbulento y desordenado donde los tapones de liquido que separan
los sucesivos tapones de vapor se van reduciendo. Latransicion aflujo anular es e
punto en e cua la separacién liquida, entre tapones de vapor desaparece y los
tapones de vapor se unen en un nucleo centra continuo de vapor. Ya que € flujo
espumoso tiene mucho en comun con € flujo tipo tapén los dos regimenes son
frecuentemente agrupados y se Ilaman flujo tipo tapon. En direccion descendente,
el flujo espumoso se comportaigual que d flujo tipo tapon, excepto que € primero
se inicia més fécilmente en esta posicién, particularmente s las condiciones se

acercan alas de flujo anular.

Flujo Anular — Este régimen de flujo es similar al flujo anular en
tuberias horizontales excepto que la separacion entre las fases es

afectada por la gravedad. Hacia arriba, la pelicula de liquido anular
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baja por gravedad, lo cual incrementa la diferencia de velocidad entre el vapor y €
ligquido. Hacia abajo, ocurre lo contrario, la gravedad acelera € liquido y reduce la
diferencia de velocidades entre € vapor y € liquido. En otras palabras, € espesor
de la pdicula de liquido es mas uniforme alrededor de la circunferencia de la

tuberia que en € flujo horizontal.

Flujo Tipo Disperso — Este régimen de flujo es esencialmente €
mismo que € flujo tipo rocio en tuberias horizontales. Los altos flujos
de vapor requeridos para dispersar completamente el liquido, eliminan

esencialmente los efectos de la orientacion y direccion del flujo. En la

denominacion de regimenes verticales de flujo de dos fases, € flujo

anular y e disperso frecuentemente se agrupan en un solo régimen.

Los separadores se diseflan normalmente con régimen de flujo anular/rocio o
flujo tipo rocio en la boquilla de entrada. Con este tipo de flujo, €l arrastre de
liquido aumenta a incrementar la velocidad del gas en la boquilla de entrada. La
presencia de flujo estratificado, flujo anular por debajo del comienzo inminente de
arrastre de liquido, o de flujo ondulado en la boquilla de entrada de los
separadores, incrementa la eficiencia de separacion de liquido del separador hasta
99.8%. Sin embargo, estos tipos de flujo no se encuentran usualmente en las
operaciones de proceso, debido a que se requeririan diametros de boquilla

relativamente grandes para lograrlos.

Boquillas de Proceso en General®X. Son muchos los casos donde la informacion de

las tuberias de interconexion no esta disponible al momento de preparar la
especificacion de procesos del separador, por |0 que es necesario presentar un
tamafio preliminar de boquillas para que sea considerado en la cotizacion del
fabricante del separador. Para todos los efectos, se presentan recomendaciones

para disefiar las boquillas de proceso:
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» Salidas de Gasy Liquidc®*:
Las velocidades maxima y minima de la boquilla de salida de gas, se deben

calcular mediante las siguientes ecuaciones®>:

45 , 54.9
Vsemin =f[ple/S] 6 Vo = ——[m/g... Ec. 2.21.
s “G

Vs :%[pie/s] 6 Veora :%[m/s]... Ec. 2.22
donde:
Vsema... Velocidad del flujo maxima en la boquilla de salida del gas
[pie/s] , [m/g].
Vsemn... Velocidad del flujo minima en la boquilla de salida del gas
[pielg] , [m/g].
?c... Densidad del gas en condiciones de operacion [Ib/pie®] , [kg/nT].

Las velocidades méxima y minima de la boquilla de salida de liquido, se

deben calcular mediante las siguientes ecuaciones®*:

45 . 54.9
Vo . =——[pigfs] 6 V. . =——=[m/q]... Ec. 2.23.
SL min \/T[p ] SL min \/T[ ]
Ve =9 nielg 6 Vo . =2, Ec. 2.24.

SL max _‘\/T SL méx ‘/ﬁ
donde:
Vs. max... Velocidad del flujo méxima en la boquilla de salida del liquido

[pie/s] , [m/g].
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Vs min... Veocidad del flujo minima en la boquilla de salida del liquido
[piels] , [m/g].
?.... Densidad del gas en condiciones de operacion [Ib/pie®] , [kg/nT].

= Alimentacion Bifasica®™: La velocidad de la mezcla debe encontrarse en un

rango comprendido entre el calculado mediante |as siguientes ecuaciones®:

45 . . 54.9
VEml’n = ﬁ [pleIS] 0 VEml’n = [m/S] ... EC. 2.25.

N

_ 60

Eméx_ﬂ

gy 6 V. . =->Z[m/g... Ec. 2.26.

Emax ﬂ

Vv

donde:

Vemax-.- Velocidad superficia de la mezcla méxima en la boquilla de
entrada[pie/s] , [m/g].

VEmin... Velocidad superficial de la mezcla minima en la boquilla de
entrada [pie/s] , [m/g].

?w ... Densidad de la mezcla en condiciones de operacion [Ib/pie?] |

[kg/nT].
La densidad de la mezcla se calcula con la siguiente ecuacion:

rm =@-1) rg+l "r ... EC.227.

donde;

| = Q. Eco2o2s
QL + Qg

%5 Ver Capitulo V (5.1. Paso 6 Célculo de las dimensiones de la boquilla de entrada)
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Qc... Flujo volumétrico del gas en condiciones de operacion [pie’/s] |

[P/,

Q.... Flujo volumétrico del liquido en condiciones de operacion [pie®/s] ,
[P/

?... Fracciéon volumétrica de liquido aimentado a separador
[adimensional].

?c... Densidad del gas en condiciones de operacion [Ib/pie’] , [kg/nT].
?.... Densidad del liquido en condiciones de operacion [Ib/pie®] , [kg/nT].

A menos que se indique lo contrario, las recomendaciones presentadas
anteriormente se consideran firmes, excepto cuando:
1. Se tienen los tamarios de las boquilla de interconexion, y éstos son méas
grandes que los obtenidos por estas recomendaciones, y
2. Debido alimitaciones en los internos que se puedan usar en el separador,
y debido a tipo de fluido alimentado, se requiera tener flujo bifasico

anular en la entrada.

2.10.4. Parametros que intervienen en el disefio de separadores.
La secuencia del calculo y el costo comparativo de los recipientes son los que van a

sefidar lafactibilidad de usar un separador vertical 0 uno horizontal.

1. Losprincipales parémetros queintervienen en el disefio son los siguientes:

» Composicion del fluido que se va a separar. Es conveniente que € disefiador este
familiarizado con € concepto de equilibrio de fases y separacion instantanea, con
el fin de predecir cua serd la cantidad y calidad del gas y del liquido que se
formarén en el separador, en las condiciones de presion y temperatura de disefio.

» Cauda de los fluidos a separar en condiciones normales. Es preciso conocer los

volumenes de gas y de liquido que se van a mangjar durante la vida util del

proyecto. La variacion de estas cantidades en e tiempo y e impacto de los
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cambios estacionarios obligan a verificar el comportamiento del separador en las
condiciones més desfavorables.

» Presién y Temperatura de operacion. El estudio previo de las variaciones de la

presion y temperatura en € sitio donde se instalara la unidad afectard, de manera
determinante, la selecciéon del separador. Un descenso abrupto de la presion,
manteniendo constante el caudal, eleva la velocidad del gas, produce espuma,

arrastre de los fluidos y puede dafiar el extractor de niebla.

> Factor de Compresibilidad del Gas en condiciones de trabajo. El valor de Z

determina el volumen del gas en las condiciones de operacion.

> Densidad de los fluidos en las condiciones de operacion. Las densidades de los

fluidos dentro del separador intervienen de modo directo.

» Veocidad Terminal del Gas dentro de la unidad. El célculo de lavelocidad del gas

dentro del separador es uno de los factores que con mayor énfasis influye en la

respuesta. Todo esté en intima conexion con e disefio interno del separador y
debe corresponderse con la maxima velocidad garantizada para que la separacion

se produzca con eficiencia.

» Tiempo de Retencidon asignado al liquido. La normativa de PDV SA recomienda la

seleccion del tiempo de residencia del petréleo con base en la gravedad API del
fluido.

» Dimensionamiento del Separador. Al completar los cdlculos que sirven de soporte

para seleccionar la unidad, € disefiador tiene la obligacion de indicar las
dimensiones minimas del recipiente que desea especificar. La factibilidad de
someterse a una u otra normativa o de aceptar la forma como el fabricante

construye sus equipos separadores debe ser analizada conscientemente.
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Dentro de los parametros que se nombraron anteriormente, existen algunos que
deben ser datos, asi como otros que son propiedades fisicas de los fluidos y que se

deben calcular; luego existen otros que se calculan a partir de dichas propiedades.

2. Algunasdelas propiedades fisicas que se deben calcular son:

» Factor de Compresibilidad del Gas (2)*’, es un factor de correccién que se incluye

en las ecuaciones aplicadas a gases ideales para temperaturas y presiones
relativamente bajas, con € fin de convertirlas en ecuaciones generales de los
gases a dltas presiones y temperaturas. Se calcula con la ecuacion de regresion de

Dranchuk Abou-Kassem:

A2 +ﬁ+ﬂ+ﬁg’ r & A_ A Q’ 2
3 4 5 = pr 2 =~
TPF Tpf Tpf Tpf 9 8 T T

e
Z=1+CGA +

NN R0, 2
Ay e Be s aay felay e ] ST e L Ec 220,
& Torg &Tor o

Az ... Constante: 0.3265.
Az ... Constante: -1.0700.
Az ... Congtante: -0.5339.
A4 ... Constante: 0.01569.
As ... Constante: -0.05165.
Ag ... Constante: 0.5475.
A7 ... Constante: -0.7361.
As ... Constante: 0.1844.
Ag ... Constante: 0.1056.
A1p ... Constante: 0.6134.
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Tope. .

Y.

Pope...

.. Constante: 0.7210.

Temperatura pseudoreducida del gas[°R] , [K].
Factor de compresibilidad del gas [adimensional].
Densidad pseudoreducida del gas [Ib/pie®] , [kg/nT].

.€ P, U
, =027 a&—2— ... Ec. 2.30.

Mo
82 Torg

Presion pseudoreducida del gas [Psid) , [Pal].

T
T, =—= ... Ec. 2.3L.
T

pr
pc

Temperatura de operacion [°R] , [K].

. Temperatura pseudocriticadel gas[°R] , [K].

Tee=ay, Ty ... EC.232

Temperatura critica del componentej [°R] , [K].

Fraccion molar del componente j [adimensional].

P
P, =—= ... Ec. 2.33.

pr
pc

Presion de operacion [Psia] , [Pa].
Presion pseudocritica del gas[Psid) |, [Pa].

Poc

=&y,” Py ..Ec234

i
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Pg... Presion criticadel componente j [Psia] , [Pa].

yj...  Fraccion molar del componente j [adimensional].

> Densidad del Gas en condiciones de operacion (20)%, se calcula como sigue a

continuacion:
Poe PM,.~
rg=—2___2° % ... EC. 2.35.
Z R™ Tope
donde:
g0G. .- Gravedad especifica del gas [adimensional].

PMaire... Peso molecular del aire [28.966 Ib/Ibmol] , [0.028966 kg/mol].
Pope...  Presion de operacion [Psia) , [Pa].

R... Constante universal de los gases [10.73 psiapie®/°R.Ibmol] , [8.314
JK.moal].

Tope...  Temperaturade operacion [°R] , [K].

Z... Factor de compresibilidad del gas [adimensional].

2%G... Densidad del gas en condiciones de operacion [Ib/pie®] , [kg/nT].

> Gravedad especificadel crudo (?,.)*°, se calcula mediante la siguiente ecuacion:

9. :rr_L Ec. 2.36.

donde:
?.... Densidad del agua[62.37 Ib/pi€®] , [1000 kg/nT].
?.... Densidad del liquido en condiciones de operacion [Ib/pi€] , [kg/nT].
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> Gravedad APl del crudo (°APN*, para calcular € tiempo de retencion que
requiere el liquido en el separador se debe conocer la gravedad API del crudo, ésta

se calcula con la siguiente ecuacion:

56
°API = ?4153- 135 ... Ec. 2.37.

9 g

donde:
O.... Gravedad especificadel crudo [adimensional].
°API... Gravedad API del crudo [adimensional]

» Viscosidad del gas en condiciones de operacion (ng), se calcula con la ecuacion

de Lee-Gonzélez y Eakin:

m = A" Femeor] g o3g
donde:

9.4+058 g;) T
o (944058 Go) Tope o539
(209+551" gg +T,,.)" 10°

986

B=35+0.29" g5 + ... Ec. 2.40.

ope

C=24-02 B... Ec.241.

“0 Bibliografia (7)
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> Datos de la mezcla bifasica™, para determinar ciertos pardmetros en la boquillade

entrada del separador, es necesario conocer los flujos tanto masicos como

volumétricos de la mezcla. Estos se calculan mediante las siguientes ecuaciones:

W,, =W, +W; ... Ec. 2.42.

Q, :‘:V_MM ... Ec.2.43

donde:

Qw... Flujo volumétrico de la mezcla en condiciones de operacion [pie’/s] ,
[P/

Wo... Flujo mésico del gas en condiciones de operacion [Ib/s] , [kg/s].

W._... Flujo mésico del liquido en condiciones de operacion [Ib/s] , [kg/9).

W ... Flujo mésico de lamezcla en condiciones de operacion [Ib/s] |, [kg/g].

?v... Densidad de la mezcla en condiciones de operacion, promediada en

volumen [Ib/pie’] , [kg/nT].

“1 Bibliografia (7)
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3.1. PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA.
En la industria del petrdleo y del gas natura se requiere disgregar la mezcla de
hidrocarburos en sus componentes basicos, petroleo y gas, pues sus aplicaciones principales

son aquellas condiciones operacionales en las cuales por motivos técnicos o econdémicos, se

requiere un producto limpio de impurezas, es decir, que ambas fases se encuentren separadas.

Para realizar estas separaciones se requieren de equipos separadores, los cuales se
utilizan para disgregar una mezcla en dos o tres fases, gas-crudo, 6 gas-crudo-agua. Siendo €l

objetivo de este trabagjo € disefio de |os separadores bifasicos.

Los separadores bifésicos requieren de ciertos parametros de soporte para ser
disefiados, pues € disefio inadecuado de los mismos podria limitar la capacidad de
procesamiento de la estacion, asi como disminuir la calidad de los productos obtenidos debido
ala contaminacion de las fases liquida y/o gaseosa, 0 se podrian llegar a deteriorar |0s equipos

aguas abgjo de la estacion de flujo.

Debido a que la Gerencia de Ingenieria y Proyectos-Anaco no cuenta con un
procedimiento aprobado para el disefio de estos equipos separadores y requiere reiteradamente
contratar los servicios de una empresa que realice € disefio de los mismos, surge la necesidad
de desarrollar una metodologia de disefio de los separadores, bagjo toda la normativa que
involucra la calidad y seguridad deseada, ademés de todos los aspectos que involucran €

disefio, como pueden ser algunas de las propiedades de los fluidos (densidades y gravedades
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especificas) involucrados en la separacion en sus diferentes fases, obtener una eficiencia
adecuada y un equipo accesible en el mercado, entre otros.

3.2. OBJETIVOS.
2.2.2. Objetivo General.

Desarrollar una metodologia de calculo para disefiar |os separadores bifasicos
requeridos en las estaciones de flujo del Distrito Anaco.

2.2.3. Objetivos Especificos.

» Estudiar los tipos de separadores disponibles actualmente en el mercado.

> Estudiar los principios y las fases de separacion que utilizan cada uno de estos
equipos.

» Andizar tanto las consideraciones iniciades en € disefio, como las propiedades de
los fluidos (densidades y gravedades especificas) involucrados en la separacion en
sus diferentes fases.

» Redlizar los célculos y procedimientos necesarios para desarrollar una metodol ogia
gue permita obtener el disefio de latecnologia de separacién ainstalar.

» Comparar los resultados obtenidos con separadores redles y con otros
procedimientos ya realizados.
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A continuacién se describe la metodologia y procedimientos definidos para el

desarrollo de los objetivos propuestos.

4.1.

PROCEDIMIENTO M ETODOL OGICO.

La metodologia seguida durante el desarrollo del trabajo fue la siguiente:

1
2.

Recopilacion de Informacion.

Seleccion de las normativas aplicables a disefio de separadores de produccion
bifasicos.

Determinacion de los parametros de disefio.

Realizacion de la metodologia de célculo.

Comprobacién de la metodol ogia de calculo realizada.

4.1.1. Recopilacién de Informacion.

El proceso de recopilacion de informacion se establece conmo sigue:

1.

Informacion Basica. En primer lugar se procedi6 ala recopilacién de informacion
genera relacionada con el &rea, asi como la informacion asociada a los equipos
Sseparadores que permitan generar una vision concreta de los acances y
requerimientos del trabajo.

Informacién Tedrica. Congtituida por informacion bibliogréficay otros, necesaria
para € afianzamiento de conceptos, técnicas y metodologias necesarias para €l

cumplimiento de los objetivos planteados.
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3. Informacion de Normativas. Con la finaidad de agrupar las normas requeridas
para la realizacion del disefio de los equipos separadores bifasicos, se procedio a
revisar de forma detallada las normativas tanto de la empresa (PVSA) como de la
Asociacion de Procesadores y Comerciantes de Gas (GPSA) para los equipos bajo
estudio.

4.1.2. Seleccion de las normativas aplicables al disefio de separadores de
produccion bifasicos.
Las normas relacionadas con |os equipos separadores bifasicos son muy amplias, por 1o

tanto, se seleccionaron las dimensiones y restricciones que aplican a los equipos bajo estudio.

4.1.3. Determinacion de los parametros de disefio.

Existen ciertos parametros que determinan € disefio de los equipos separadores, éstos
requieren ser estudiados y determinados para luego desarrollar la metodologia de calculo del
disefio.

En e estudio de los factores que determinan el disefio de los separadores bifésicos, se
analizaron los diferentes métodos para calcularlos y se seleccionaron los méas adecuados en

base ala experiencia de algunos autores.

4.1.4. Realizacion de la metodologia de calculo.

Una vez definidas las normas requeridas para la redizacion del disefio de los
separadores hifésicos, los factores involucrados en dicho disefio y los métodos para calcular
estos factores, se procedi6 a realizar una metodologia de calculo que arrojase como resultado

final las dimensiones del equipo separador requerido.

4.1.5. Comparacion de la metodologia de calculo realizada con otras
metodologiasy con equipos separ ador es existentes en el campo.
Finamente y con la findidad de verificar la metodologia de céaculo efectuada

anteriormente, se procedié a tomar |os datos de cuatro equipos separadores (dos existentes en
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el campo y dos publicados en un libro*? donde se sigue otra metodologia de célculo), dos
horizontales y dos verticales, y se redizaron los calculos para obtener € disefio segun la
metodol ogia de célculo efectuada en el trabajo.
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Los procedimientos de disefio que se muestran a @ntinuacion, son basados en dos
normas, la de PDVSA “Manual de Disefio de Proceso, Separacion Fisica, Tambores

Separadores’ y la del GPSA “Section 7, Separators and Filters’. De esta manera obtendremos

diferentes soluciones y podremos seleccionar e resultado mas satisfactorio.

5.1 PROCEDIMIENTO DE DI1SENO PARA SEPARADORES V ERTICALES.

Ver Anexo N° 7 para orientacion y seguimiento de ciertas tolerancias de disefio, y
N° 9 para identificacion de areas, alturasy niveles.

Paso 1.— Informacion minima requerida.

Para el disefio de separadores bifasicos, es necesario conocer la presion y la
temperatura de operacion, los flujos de liquido y gas, las propiedades fisicas de cada fase
(densidad 6 gravedad especifica) y algunos datos de los componentes de la mezcla gaseosa

(temperatura critica, presién critica y fraccion molar) 6 directamente € factor de
compresibilidad del gas.

Paso 2.— Calcular la velocidad del gas permisible en € recipiente (V).
Usar la ecuacion 2.5. para cacular la velocidad del gas méxima permisible en el

recipiente, tomando en cuenta que €l valor de K que se sustituye en dicha ecuacion es Ky,.

En e capitulo anterior, se menciona que no debe disefiarse €l equipo sin tomar en

cuenta un factor de seguridad; dicho factor es opcional y lo estipula las normas, se recomienda
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que la velocidad del gas permisible en € recipiente sea aproximadamente un 85% de la

velocidad méxima permisible, es decir Vg = 0.85 x V', para que sea un disefio conservador.

Paso 3.— Calcular €l area de la seccién transversal requerida para € flujo de gas
(Ac).

El area de la seccion transversal minima para € flujo de gas requerida para satisfacer
los criterios de velocidad permisible se calcula con la ecuacion 2.16., para efectos de

seguridad se recomienda utilizar la ecuacion 2.17., utilizando como factor de seguridad 1.2.

Paso 4.— Calcular € diametro del recipiente (D).

El diametro del recipiente se obtiene con la siguiente ecuacion:

4" Ag

D'=F,’ . Ec.5.1.

donde:

Ac... Areadelaseccion transversal requerida para el flujo de gas[pie?] , [nT].

D’... Diametro calculado del recipiente [pulg] , [mm].

Fxo... Factor cuyo valor depende de las unidades usadas (Sistema Inglési12 P49,

Sistema Internacional :1000 ™/y,).

Luego se redondea a didmetro comercial por arriba, méas cercano “D”. (Ver Tabla N°

4. Didmetros comercial es para recipientes).

En e caso de que € separador tenga una malla separadora de gotas, € diametro (D)
anteriormente calculado, corresponde realmente al area libre para flujo de gas que tene la
malla. Como es bien sabido, la malla ser& soportada por un anillo que obstruye los bordes de
la misma para efectos del flujo de gas. Por tanto, € diametro del separador con malla sera €l
valor calculado més dos veces el ancho del anillo soporte, bdo esto redondeado a tamafio

comercial, por arriba, mas cercano “D”.
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Por 1o general, diametros menores a 2 pies no son recomendables ya que presentan
problemas de construccion, de mantenimiento y de operacion (principamente s se usan

internos como deflectores y extractores).

Al estandarizar €l didmetro del recipiente, cambia el area de la seccion transversal para

el flujo de gas, y por lo tanto, también la velocidad del gas en € recipiente.

Para tener como resultados finales el &rea que tendra la seccién transversal para el flujo
de gas con este valor final del didmetro y la velocidad que tendrd el gas d circular por ésta
area, se calcula nuevamente e area para € flujo de gas (Ag*) con la ecuacion 5.1. despgjando
de la misma Ac. De igual manera se calcula nuevamente la velocidad del gas en € recipiente
(V&) con laecuacion 2.16, despegjando de ella V.

Paso 5.— Calcular € volumen deretencién maximo de liquido (V;).

El volumen de retencion de operacion de liquido, entre el NAL y el NBL, se obtiere
multiplicando € flujo de aimentacién de liquido por e tiempo de retencidn, segn la siguiente
ecuacion:

V., =Q " t,...Ec.52.

donde:

QL ... Flujo volumétrico del liquido en condiciones de operacion [pie’/s] , [nt/g].

t... Tiempo deretencion de operacion [9] , [9].

V/1...Volumen de retencién de operacion de liquido entre el NAL y € NBL [pie?] ,
[nP].

El volumen de retencion de liquido por tiempo de respuesta del operador a accionarse
una alarma (sea de alta 0 sea de bgja), entre el NAAL y e NBBL, se obtiene multiplicando €
flujo de alimentacion liquida por € tiempo de respuesta supuesto, € cual es 5 min. (300 s),
desde € NAL hasta el NAAL, y 5 min. més (300 s), desde el NBL hasta el NBBL, segin la

siguiente ecuacion:
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V,,=Q, " 600... Ec.5.3.

donde:
Vi2...Volumen de retencion de liquido por tiempo de respuesta del operador al

accionarse una darma [pie’] , [nT].
Se tomara el mayor valor entre e calculado y 300mm (12pulg).

En € caso que no se tengan interruptores y/o alarmas de el NBBL y el NAAL, este

volumen adicional es nulo.

El volumen de retencién maximo de liguido entre el NAAL y el NBBL (V,), se obtiene

sumando los dos volimenes anteriores, segin la siguiente ecuacion:

V, =V, +V,,... Ec.54.

donde V; es e volumen de retencion maximo de liquido entre e NAAL y e NBBL
[pie’] , [n7].

Paso 6.— Calcular las dimensiones de la boquilla de entrada.
Referirse a la seccion 2.10.3. (8. Boquillas de Proceso, Boquillas de Proceso en
Generdl) y calcular las velocidades superficiales de la mezcla minimay maxima en la boquilla

de entrada, con las ecuaciones 2.25. y 2.26. respectivamente.
Para obtener e didmetro de la boquilla de entrada, se calculan los vaores de los

diametros maximo y minimo que se obtendrian a utilizar 1as velocidades minimay méxima ya

calculadas. Estos diametros se calculan con las siguientes ecuaciones:

dEmin = FZO, \/4,.\/1 EC. 55
P Emax
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d Fo |+ CQu_  gcse

Emax — p e

donde:

de max... Didmetro maximo de la boquilla de entrada [pulg] , [mm].

de min... Didmetro minimo de la boquilla de entrada [pulg] , [mm].

Fzo... Factor cuyo valor depende de las unidades usadas (Sistema Inglési12 P19/,
Sistema I nternacional :1000 ™/y,).

Qwm... Flujo volumétrico de la mezcla en condiciones de operacion [pie®/s] , [nt/d].

VEma.-.. Velocidad superficial de la mezcla méxima en la boquilla de entrada [pie/s] ,
[m/g].

VEmin... Velocidad superficial de la mezcla minima en la boquilla de entrada [pie/s] ,
[m/g].

Luego se estandariza el valor del diametro de la boquilla de entrada (dg) con uno que
se encuentre entre los valores calculados como minimo y maximo, 0 en caso de no existir
ninguno, se toma el inmediato superior a mayor. (Ver Tabla N° 3. Diametros comerciales

para boquillas).

Al estandarizar €l diametro de la boquilla de entrada se puede calcular el valor exacto
de la velocidad superficial que tendra la mezcla en la boquilla de entrada (Vg) mediante la

siguiente ecuacion:

Paso 7.— Fijar la altura minima permisible desde e NAAL hasta la boquilla de
entrada (ls=hnaAL-bog)-

Segun la normativa de PDVSA, la distancia minima permisible entre el fondo del
orificio de entraday el nivel més alto del liquido, ha de ser, por lo menosigua a diametro del

orificio de entrada.
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Mientras que las normas GPSA recomiendan una distancia minima de:

h3:12pulg+d7E 6 h3:305mm+d7E...Ec.5.8.

donde:
de ... Diametro de la boquilla de entrada [pulg] , [mm].
he=hnaAL-bog... Distancia minima permisible entre el NAAL vy la parte inferior de la

boquilla de entrada [pulg] , [mm].

Paso 8.— Calcular las dimensiones de las boquillas de salida.
Referirse a la seccién 2.10.3. (8. Boguillas de Proceso, Boquillas de Proceso en
Genera) y cacular las velocidades del flujo méximay minima en las boquillas de salida con

las ecuaciones 2.21. ala2.24..
Para calcular el diametro de la boquilla de salida del gas, se calculan los valores de

los didmetros maximo y minimo que se obtendrian a utilizar las velocidades del flujo de gas

minimay maxima respectivamente. Estos diametros se calculan con las siguientes ecuaciones.

, 4 Q
deg . =Fp [—<C ... Ec.509.
min p VSGméX
. 4 Q
dSG L = F20 ,—G e EC. 5.10.
max p VSGmI'n

dsc max... Didmetro maximo de la boquilla de salida del gas [pulg] , [mm].

donde:

dsgmin... Didmetro minimo de la boquilla de salida del gas [pulg] , [mm].

F...  Factor cuyo valor depende de las unidades usadas (Sistema Inglési12 P19/,
Sistema Internacional :1000 ™/y).

Qa... Flujo volumétrico del gas en condiciones de operacion [pie®/s] , [nT/d].

Vs max... Velocidad del flujo maxima en la boquilla de salida del gas [pie/s] , [m/g].
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Vscmin... Velocidad del flujo minima en la boquilla de salida del gas [pie/s] , [m/g].

Luego se estandariza €l valor del diametro de la boquilla de salida del gas (dsg) con
uno que se encuentre entre los valores calculados como minimo y maéximo, 0 en caso de no
existir ninguno, se toma e inmediato superior a mayor. (Ver Tabla N° 3. Diémetros

comerciaes para boquillas).

De igual manera se procede para calcular € valor del didametros de la boquilla de salida
del liquido (dg.).

Al estandarizar € diametro de las boquillas de salida se pueden calcular los valores

exactos de las velocidades de los flujos en ambas boquillas (Vss, Vg ) mediante las siguientes

ecuaciones:
4
Vgg = ﬁ ... Ec. 5.11,
p' SG :
Foo o
4
Vg, :% ... Ec.5.12.

p' %9
€ 5

Paso 9.— Calcular la altura entre la linea tangente superior y la boquilla de salida
del gas (hp).
La atura entre la linea tangente superior y la boquilla de salida del ggs, ha de ser, por

lo menos la cuarta parte del diametro que tendra e recipiente.

Paso 10.— Calcular la distancia entre € tope del extractor y la linea tangente
superior (hy*).
Seguin la normativa de PDV SA, para prevenir una mala distribucién del flujo através

del extractor, la distancia minima permisible entre la parte superior del mismo y la linea
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tangente superior, sera €l valor mayor entre 0.15 veces € didametro del separador y 400 mm
(16").

En las normas GPSA, se calcula esta distancia con la siguiente ecuacion:

_€D-dgcu.

h
g 2 f

h, ... Ec.5.13.

donde:

D... Diametro estandarizado del recipiente [pulg] , [mm].

dss ... Didmetro delaboquillade salidadel gas[pulg] , [mm].

h=hvaiiatan... Distancia minima permisible entre la parte superior del extractor y la
linea tangente superior [pulg] , [mm].

ho... Distancia entre la linea tangente superior y la boquilla de salida del gas [pulg] ,

[mm].

Luego de cacular & valor minimo permisible se redondea este valor para obtener la

distancia entre €l extractor y la linea tangente superior (h*).
Paso 11.— Calcular € espesor del extractor de niebla (hg).
Si desea emplearse extractor de neblina, debe incluirse en la altura del separador el

valor del ancho del mismo (h).

Por o general, los extractores tipo malla presentan un espesor de 3 a 7 pulgadas. Tanto

las normas GPSA, como las PDV SA sugieren un espesor de malla de 6 pulgadas.

En €l caso de que € equipo no posea extractor, esta distancia adiciona es nula.
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Paso 12.— Fijar la altura minima permisible desde la boquilla de entrada hasta €

fondo del extractor 6 la linea tangente superior (en €l caso que e separador no tenga

extractor) (hp=hpog-extractor 0 N2’ =hpog-tan).

>

En lanormativa de PDV SA se sugiere:

Para €l caso de separadores verticales sin extractor, usar un minimo de 920 mm
(aproximadamente 36 pulgadas), 6 0.5 veces e diametro del separador (o que sea
mayor), entre la boquilla de entrada y la linea tangente superior (Mhog-tan)-

Para e caso de separadores verticales con extractor, usar un minimo de 610 mm
(aproximadamente 24 pulgadas), 6 0.5 veces e diametro del separador (lo que sea

mayor), entre la boquilla de entraday el fondo del extractor (hog-extractor)-

Las normas GPSA recomiendan:

» Cuando € didmetro del equipo sea mayor a 24 pulgadas (610 mm), la distancia
minima permisible entre la boquilla de entrada y € fondo del extractor ha de

calcularse con la siguiente ecuacion:

h2'=D+d?E... Ec. 5.14.

» Cuando € didmetro del equipo sea menor a 24 pulgadas (610 mm), la distancia

minima ha de calcularse con la siguiente ecuacion:

h, =d_2E+ 24pulg 6 h,’ =d_2E+ 610mm ... Ec. 5.15.

donde:

D... Diametro estandarizado del recipiente [pulg] , [mm].

de ... Diametro delaboquillade entrada [pulg] , [mm].

h’ =hpogtan...  Distancia minima permisible entre la boquilla de entrada y la

linea tangente superior [pulg] , [mm].
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Paso 13.— Calcular laaltura deliquido entreel NAAL y e NBBL (hy*).
Conocido & volumen de retencion de liquido, la dtura de liquido minima permisible
entre el NAAL y el NBBL, es calculada con la siguiente ecuacion:

h, = (Fa)®” _ ' Ecsis

donde:

D... Diametro estandarizado del recipiente [pulg] , [mm].

Fo...Factor cuyo vaor depende de las unidades usadas (Sistema Inglési12 P9/,
Sistema I nternacional :1000 ™/yy,).

hu=hngeL-NaAL ... Distancia minima permisible entre el NAAL y e NBBL [pulg] ,
[mm].

V... Volumen de retencién méximo de liquido entre el NAAL y & NBBL [pie’] ,
[n].

Las normas GPSA sugieren una atura minima de 24 pulgadas.

Luego de cacular & valor minimo permisible se redondea este valor para obtener la
aturade liquido entre el NAAL y el NBBL (hy*).

Paso 14.— Calcular la altura entre el NBBL (6 e NBL cuando aplique) y la
boquilla inferior (he).
Esta distancia se calcula con la informacion de la seccion 2.10.3. (6. Nivel bajo—bajo

de liquido).

Paso 15.— Calcular la altura minima efectiva del separador (Lei’).
Para el caso de separadores verticales con extractor, se tiene que la altura minima

efectivade operacion del separador (Le') se calcula con la siguiente ecuacion:
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_hg+h,*+hy; +dg +h,+hg +h *
Fas

Lo’ ... Ec. 5.17.

Para el caso de separadores verticales sin extractor, se tiene que la atura minima

efectiva de operacion del separador (Lers') Se calcula con la siguiente ecuacion:

I:25

Lo '= ... Ec. 5.18.

donde:

de ... Diametro delaboquillade entrada[pulg] , [mm].

F2s... Factor cuyo valor depende de las unidades usadas (Sistema Inglés:1, Sistema
I nternacional :1000 ™/yy,).

h=hvaiatn... Distancia entre la parte superior del extractor y la linea tangente
superior [pulg] , [mm].

h’ =hyogtan...  Distancia minima permisible entre la boquilla de entrada y la linea
tangente superior [pulg] , [mm].

ho=hpogmala... Distancia minima permisible entre la boquillade entraday el fondo del
extractor [pulg] , [mm].

he=hnaAL-bog... Distancia minima permisible entre el NAAL y la parte inferior de la
boquilla de entrada [pulg] , [mm].

hu* =hyeeL-naaL® ... Distanciaentre e NAAL y e NBBL [pulg] , [mm].

hs... Distanciaentre e NBBL Yy la boquillade salida de liquido [pulg] , [mm].

he... Espesor del extractor de nieblas [pulg] , [mm].

Lest' ... Longitud minima efectiva de operacion del separador [pulg] , [m].

Paso 16.— Verifique que la relacion Lei+'/D se encuentre dentro de un rango
apropiado y calculelalongitud efectiva del separador (Leef).
La relacion Lei' /D debe encontrarse en e rango 2,5 - 5 que es cominmente aceptado

como 6ptimo de acuerdo a criterios econdmicos y operacionales.
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» Si e vaor se encuentra en € rango 2.5 - 5, la longitud efectiva de operacion del

separador (Lesr) €sla que ya se caculo como lalongitud minima efectiva (Les').

» S e valor es superior a5, es conveniente emplear un separador horizontal debido a

las grandes cantidades de liquido que se estan considerando.

» S e vaor es menor a 2.5, incrementar la atura efectiva del separador en aguellas
distancias consideradas como mas criticas en € disefio (por lo general se
incrementan hp y hg) hasta obtener la relacion deseada, siguiendo los dos pasos
mostrados a continuaci on:

» Se calculalalongitud efectiva de operacion del separador (Leff) cOMo tres veces
el diametro del equipo.

» Seincrementan las distanciashy 6 by’ y hg con las siguientes ecuaciones.

h,* =h,+Fy’ EEMQ ... Ec. 5.19.
e 2 g
h,'* =h,'"+Fy” gé‘—eff ~ Lenr 9 . Ec.5.20.
e 2 @
hy* =hy+Fyg MQ ... Ec.5.21.
e 2 2
donde:
Fzs... Factor cuyo valor depende de las unidades usadas (Sistema
Inglés:1, Sistema Internacional:1000 ™"/p,).
ho* =hpogmala® ... Distancia entre la boquilla de entrada y e fondo del

extractor [pulg] , [mm].

hp' *=hyoqtan* ... Distancia entre la boquilla de entrada y la linea tangente
superior [pulg] , [mm].
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hp’ =hyogtan. .- Distancia minima permisible entre la boquilla de
entrada y la linea tangente superior [pulg] , [mm].

hp=hpogmalla. - - Distancia minima permisible entre la boquilla de
entraday el fondo del extractor [pulg] , [mm].

he* =hnaaL-bog® ... Distancia entre e NAAL y la parte inferior de la
boquilla de entrada [pulg] , [mm].

he=hnaAL-bog: .- Distanciaminima permisible entre e NAAL vy la parte
inferior de la boquilla de entrada [pulg] , [mm].

Lest ... Longitud minima efectiva de operacién del separador [pulg] , [m].

Lers... Longitud efectiva de operacion del separador [pulg] , [m].

Paso 17.— Calcular lalongitud del equipo (L).

Lalongitud ddl recipiente se calcula con la siguiente ecuacion:

L= L)@ hg) ooy
F20

donde:

Fzo... Factor cuyo valor depende de las unidades usadas (Sistema Inglési12 P49,
Sistema Internacional :1000 ™/,).

F2s... Factor cuyo valor depende de las unidades usadas (Sistema Inglés.1, Sistema
I nternacional :1000 ™/y,).

ho... Distancia entre la linea tangente superior y la boquilla de salida de gas [pulg] ,
[mm].

L... Longitud del equipo [pi€] , [M].

Lers... Longitud efectiva de operacion del separador [pulg] , [M].

Debe recordarse que la atura real del recipiente sumard a esta longitud del equipo,

todas | as tolerancias de construccion necesarias.
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Paso 18.— Calcular e diametro de la malla separadora de gotas (Duaia)-
El didmetro de la malla es aproximadamente igual al diametro del equipo.

Paso 19.— Tabla de resultados.

Al final debe presentarse una tabla de resultados con los siguientes valores. e didmetro
del recipiente (D), la velocidad del gas en € recipiente (Ve*), € didmetro de la boquilla de
entrada (dg), la velocidad superficial de la mezcla en la boquilla de entrada (Ve), € diametro
de la boquilla de sdlida ddl gas (dsg), la velocidad del flujo en la boquilla de salida del gas
(Vsg), € didmetro de la boquilla de salida del liquido (dg), la velocidad del flujo en la
boquilla de salida del liguido (Vg), la distancia entre la linea tangente superior y la boquilla
de sdlida de gas (hy), la distancia entre la parte superior del extractor y la linea tangente
superior (hy*), la distancia entre la boquilla de entrada y €l fondo del extractor (hp*), la
distancia entre la boquilla de entrada y la linea tangente superior (hy'*), la distancia entre €
NAAL vy la parte inferior de la boquilla de entrada (hs*), la dstancia entre el NAAL y €
NBBL (hs*), la distancia entre el NBBL y la boquilla de salida de liquido (hs), €l espesor del
extractor de nieblas (he) y la longitud efectiva del equipo (L ).
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Flujograma para Separadores Verticales
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5.2. PROCEDIMIENTO DE DISENO PARA SEPARADORES HORIZONTALES.
Ver Anexo N° 8 para orientacion y seguimiento de ciertas tolerancias de disefio, y N° 9

para identificacion de éreas, adturasy niveles.

Los tres primeros pasos son iguales alos pasos 1, 2 y 3 de los separadores verticales.

En € paso 2, para cacular la velocidad del gas maxima permisible en € recipiente, €

valor de K que se sustituye en la ecuacion 2.5. es Ky (Ky=1.25xKy).

Paso 4.— Dimensionamiento inicial del separador horizontal.

El estimado del tamafio optimo del separador es un procedimiento de tanteo. Primero,
se supone un tamafio de separador, luego se verifica s dicho equipo es adecuado para €l
servicio. Este procedimiento se deberia repetir hasta que se optimice e tamarfio del separador,
yaque el objetivo es disefiar €l equipo mas pequefio adecuado para el rvicio:

1. Calcular e volumen de retencién entre el NAAL y e NBBL (Vr). Como se

explicd en el paso 5 del procedimiento de disefio para separadores verticales.

Primer Tanteo
2. Asumir un valor inicial de la relacion L' /D, donde Leti” €s la longitud minima
efectiva de operacion, es decir, la requerida para que e proceso de separacion se

cumpla, la cua varia seguin la presion de operacion en |os siguientes rangos:

P < 250 psig 1.5 < Fos.(Ler’ /D) < 3.0
250 < P < 500 3.0 < Fas.(Leif' /D) < 4.0
P> 500 psig 45 < Fos.(Leif /D) < 6.0

3. Calcular € diametro del equipo y a partir de la relacion Lg'/D calcular la
longitud minima efectiva de operacion, se estima que € éea de la seccion

transversal del separador debe ser aproximadamente tres veces mayor a area




CAPITULO V Procedimiento de Disefio

requerida para € flujo de gas, por lo tanto € didmetro del equipo se calcula con la

[47 A
D'=F,, T“’ta' ... Ec.5.23

Atota ... Areade seccién transversal para separadores horizontales [pie?] , [f].

siguiente ecuacion:

donde:

D’... Diametro calculado del recipiente [pulg] , [mm].
F2o... Factor cuyo vaor depende de las unidades usadas (Sistema Inglés:12
Pug) o, Sistema Internacional:1000 ™/py).

Luego se redondea d didmetro comercial por arriba, mas cercano “D*”. (Ver

Tabla N° 4. Diametros comerciales para recipientes).

4. Calcular €l area vertical entre el NBBL y el NAAL (6 el NBL y el NAL cuando
aplique). El &ea vertica entre e NBBL y € NAAL se obtiene dividiendo e
volumen de retencion maximo de liquido entre la longitud minima efectiva de
operacion:

Vl’

L ef f

AngaL-naaL = oy’ -... EC.5.24.

donde:
AnggL-naaL ... Areavertical entreel NBBL y el NAAL [pie?] , [nT].
Fos... Factor cuyo vaor depende de las unidades usadas (Sistema Inglés:12
P9/ e, Sistema Internacional:1).
Lest' ... Longitud minima efectiva de operacion del separador [pulg] , [m].
V;... Volumen de retencion maximo de liquido entre el NAAL y e NBBL
[pie’] , [n7].

El &rea vertical entre d NAL y € NBL (AnaL-ngL), corresponde al volumen de
retencion de operacion de liquido entre el NAL y el NBL, dividido por la longitud
efectiva de operacion:
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Vr 1
L eff

AnaL-net = Fos” —L ... EC. 5.25.

donde:

AnaL-ngL... Areavertical entreel NAL y e NBL [pi€?] , [nf].

Lerf ... Longitud minima efectiva de operacion del separador [pulg] , [m].

Vi1... Volumen de retencion de operacion de liquido entre el NAL y el NBL
[pie’] , [n7].

Si e equipo no posee interruptores de NBBL y NAAL, & AyaL-nNBL= ANAAL-

NBBL -

5. Calcular la distancia vertical minima permisible entre el NBBL (6 € NBL
cuando aplique) y el fondo del separador (o). Esta distancia se calcula con la

informacion de la seccion 2.10.3. (6. Nivel bajo—bajo de liquido).

6. Calcular € érea fraccional (A1*) de la seccion transversal localizada entre €l
fondo del separador y el NBBL (6 € NBL cuando aplique) (AronnssL), alaaltura
del NBBL (6 NBL) (hngs). El término “éarea fraccional” se usard genéricamente
como la razén de una area transversal sobre €l érea transversal total del separador

horizontal .

Para calcular el areafracciona (A;*) de la seccion transversal localizada entre el
fondo del separador y € NBBL, se utiliza la Tabla N° 2 en donde con € valor de
Ri*=ho/D* se lee & valor correspondiente a A*. (Nota: La Tabla N° 2 se usara

para todos los célculos subsiguientes del diametro de separador y del &rea de la
seccion transversal).

El término “dtura fraccional” se usara genéricamente como la razon de una

altura sobre el didmetro del separador horizontal.
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7. Calcular € area vertical entre el NBBL (6 NBL) y e fondo del separador (Afon-
neeL ). ESta area se calcula multiplicando el &reafraccional de la seccion transversal

A1* por el areadel separador:
Acon el = Ar* Agp ... EC. 5.26.

B

v &
Ago =2 Cp s - 0527

Q

donde:

As* ... Areafraccional de la seccion transversal entre e fondo del separador y
el NBBL [adimensional]

AsonngsL ... Areavertical entre el fondo del separador y el NBBL [pi€?] , [nT].

Asep... Area de la seccién transversal de los separadores horizontales [pie?] ,
[f].

D*... Diametro minimo requerido del recipiente [pulg] , [mm].

Fo... Factor cuyo valor depende de las unidades usadas (Sistema Inglés:12
Pug) e, Sistema Internacional:1000 ™/p,).

8. Calcular e area vertical disponible para e flujo de gas (Ayp). El érea de la

seccion transversal vertical disponible para este flujo se calcula con la sguiente
ecuacion:

Avp = Agp - (Aton-nesL T AngeL- naaL) - EC. 5.28.
donde:
AsonngsL ... Areavertical entre el fondo del separador y e NBBL [pi€?] , [nT].
AnggL-naaL ... Areavertical entreel NBBL y e NAAL [pie?] , [nT].
Asep... Area de la seccién transversal de los separadores horizontales [pie?] ,
[f].
Avp... Areavertica disponible parad flujo de gas[pie?] , [nf].
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9. Comparar €l valor obtenido del area de seccién transversal requerida (Ag) con €l
area disponible para €l flujo de gas (Avp). Si Ag es igual a Ayp, e didmetro
asumido en € paso 4-3 es correcto. Si Ayp €es significantemente mayor que Ag, €l
tamafio del separador que se supuso es demasiado grande para el servicio, y sl Avp
es gignificativamente menor que Ag, € tamafno del separador que se supuso es

demasiado pequefio.

Siguientes Tanteos
De acuerdo a lo expresado en el paso 4-8, se debe repetir el procedimiento desde 4-3
con un valor de diametro mayor o menor segun sea el caso, hasta encontrar €l valor para €l

didmetro minimo optimo.
Al lograr esto, se obtendra lalongitud efectiva de operacion del separador (Lest).

Paso 5— Calcular € é&rea vertical de liquido requerida entre e fondo de
separador y € NAAL (Afon—NAAL)-

Esta érea se obtiene sumando € area vertical entre el fondo del separador y el NBBL y
el areavertical entreel NBBL y e NAAL:

Afon— NAAL =Afon— NBBL+ANBBL— NAAL *-- Ec. 529
donde:
AsonnaaL... Areavertical entre el fondo del separador y el NAAL [pie?] , [nT].
AsonngsL ... Areavertical entre el fondo del separador y € NBBL [pi€?] , [nT].
AnggL-NaAAL ... Areavertica entreel NBBL y & NAAL [pie?] , [nT].

Paso 6.— Calcular la distancia vertical entre e fondo del separador y el NAAL (0
e NAL cuando apllque) (h6*:hfon—NAAL*)-
La distancia vertical minima permisible entre el fondo del separador y el NAAL se

calcula con la siguiente ecuacion:

97



CAPITULO V Procedimiento de Disefio

hg=R,* D* ... Ec. 5.30.
donde:
D*... Diémetro minimo requerido del recipiente [pulg] , [mm].
hs... Distancia minima permisible entre e NAAL y €& fondo del separador [pulg] ,
[mm].
R>*... Altura fraccional de la seccion transversal entre €l fondo del separador y e
NAAL [adimensional]

Para calcular la altura fraccional de la seccion transversal entre el fondo del separador
y e NAAL (Ry*), se utilizala Tabla N° 2 en donde con € vaor de Ao* =AsonnaaL/Asep e lee
el valor correspondiente a R*.

Nota: si A>* es mayor que 0.5, la Tabla N° 2 debera usarse de la siguiente manera:
» SeaAy'* =1- Ay

» LeerenlaTablaN° 2, R’* como € valor correspondiente a Ay’ *

» R*=1-R*

Luego de cacular € valor minimo permisible se redondea este valor para obtener la
distancia entre el NAAL vy € fondo del separador (h*).

Paso 7.— Dimensionar las boquillas de entraday salida.
Las boquillas de entrada y salida de un separador horizontal se calculan igua que para
los separadores verticales.

Paso 8.— Calcular e lado maslargo de la malla separadora de gotas (Dmaia’ *)-
El lado mas largo minimo permisible de la malla separadora de gotas se calcula con la

siguiente ecuacion:

Dyaia = Fao” [Ag ... EC. 5.31.
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donde:

Ac... Areade seccién transversal requerida parael flujo de gas [pi€?] , [nT].

Dmalla ... Lado maslargo minimo permisible de una malla rectangular [pulg] , [mm].

Fzo...Factor cuyo vaor depende de las unidades usadas (Sistema Inglési12 P9/,
Sistema Internacional :1000 ™/y,).

Luego de cacular e valor minimo permisible se redondea este valor para obtener €l
lado mas largo de la malla rectangular (Dyaia *).

Paso 9.— Calcular la distancia minima entre € tope de la malla y la boquilla de

D * - d
Py alla bog :w ... EC. 5.32.

donde:
Dmala *... Lado maslargo de una malarectangular [pulg] , [mm].
Oss ... Diametro de la boquilla de salida del gas [pulg] , [mm].

hmallabog. .. Distancia entre €l tope de la malla y la boquilla de salida del gas [pulg] ,
[mm].

Paso 10.— Calcular la distancia vertical disponible entre el fondo de la mallay el
NAAL (hvalanaaL).

La distancia vertical disponible entre el fondo de la mallay e NAAL se calcula con la
siguiente ecuacion:

Numaiia naaL = D* - Ng™ - Nyaiapog - e - EC. 5.33.

donde:

D*... Diametro minimo requerido del recipiente [pulg] , [mm].

he* ... Distancia entre e NAAL y el fondo del separador [pulg] , [mm].

he... Espesor del extractor de nieblas[pulg] , [mm].
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Pmalla-bog: - - Distancia entre €l tope de lamallay laboquilla de salida del gas[pulg] ,
[mm].

hnaianaaL... Distanciaentre € fondo delamallay el NAAL [pulg] , [mm].

Segun la normativa de PDV SA la distancia vertical minima disponible entre el fondo

delamallay e NAAL debe ser de 300 mm (12 pulg), para prevenir un salpiqueo excesivo en
lamala

Paso 11.— Verificar s e espacio de gas es adecuado para montar una malla.
Calcule la distancia de la cuerda disponible para instalar la malla, usando la Tabla N° 2

o directamente por medio de la siguiente ecuacion:

;e 20 U
thQ- naaL = D” SeNgLos 19 T (D*- hMalla NAAL ~ he*(l--- Ec. 5.34.
€ e D*g u

donde:

D*... Diémetro minimo requerido del recipiente [pulg] , [mm].

he*... Distanciaentre el NAAL y e fondo del separador [pulg] , [mm].
hbognaaL... Distancia entre laboquillade entraday el NAAL [pulg] , [mm].
hnaianaaL ... Distancia entre el fondo de lamallay e NAAL [pulg] , [mm].

Seguin la normativa de PDV SA la distancia vertical minima disponible entre la boquilla
de entraday € NAAL debe ser de 150 mm (6 pulg).

Paso 12.— Calcular € diametro del equipo (D).

D' =hyaia naat T e ™ tNyaiia bog + Ne -+ EC. 5.35.
donde:
D’... Diémetro calculado del recipiente [pulg] , [mm].
he*... Distanciaentre el NAAL y e fondo del separador [pulg] , [mm].
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he... Espesor del extractor de nieblas [pulg] , [mm].
hmalabog--. Distancia entre €l tope de la mallay la boquilla de salida del gas [pulg] ,
[mm].

hnala-naaL ... Distancia entre e fondo de lamallay e NAAL [pulg] , [mm].

Luego se redondea a diametro comercial por arriba, més cercano “D”. (Ver Tabla N°

4. Didmetros comercial es para recipientes).

Si e didmetro resultante es diferente a obtenido en el paso 4, se deben redimensionar

las distancias internas del separador.

Paso 13.— Calcular otras areasy distancias verticales dentro del separador.
En el caso que no se tengan interruptores y/o alarmas de e NBBL y € NAAL, no es
necesario realizar los calculos de éstas &reas y distancias.

El &rea vertical entre el NBBL y € NBL (AngsL-nBL), corresponde a volumen de

liquido que se tendra en cinco minutos (300 s) dividido por Les:

Avsar noL = Foa’ &Q—LL, 30059 Ecs36.
eff 4]
donde:
AngeL-ngL... Areavertical entree NBBL y el NBL [pie?] , [nT].
Fo4... Factor cuyo valor depende de las unidades usadas (Sistema Inglés:12 P49,
Sistema Internacional:1).
Lers... Longitud efectiva de operacion del separador [pulg] , [m].

Qv... Flujo volumétrico del liquido en condiciones de operacion [pie®/s] , [nT/g).

El &reavertica entre el NAAL Yy e NAL (ANAAL—NAL)1 es |gual a ANBBL-_NBL -
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El &rea vertical entre el fondo del separador y € NBL (Aton-ngL), Se obtiene con la
siguiente ecuacion:
Afon-NBL = Afon- NBBL + ANBBL- NBL *** Ec. 5.37.
donde:
AsonngsL ... Areavertical entre el fondo del separador y el NBBL [pi€?] , [nf].
AfonngL ... Areavertica entre el fondo del separador y el NBL [pie?] , [nf].
AngsL-nBL... Areavertical entreel NBBL y € NBL [pi€?] , [nf].

El &rea vertical entre € fondo del separador y € NAL (AronnaL), Se obtiene con la
siguiente ecuacion:
Aton-naL = Aton-neL T AnaL-net -+ EC. 5.38.
donde:
AtonnaL ... Areavertical entre e fondo del separador y € NAL [pie?] , [nf].
AsonngL ... Areavertica entre el fondo del separador y el NBL [pie?] , [nf].
AnaL-ngL ... Areavertical entreel NAL y € NBL [pi€?] , [nF].

La distancia vertical entre el fondo del separador y el NBL se obtiene con la siguiente

ecuacion:
Rion v = R3* D ... Ec. 5.39.

donde Rs* se calculaa partir de la TablaN°® 2 con € vaor de As* =Ason-ngL / Asep.
La distancia vertical entre el fondo del separador y € NAL se calcula con la siguiente

ecuacion:
Pton-naL = R4 * " D... Ec. 5.40.

donde Ry* se calculaapartir delaTablaN° 2 con e vaor de As*= AsonnaL / Asep.

102



CAPITULO V Procedimiento de Disefio

Paso 14.— Calcular lalongitud tangente a tangente del equipo (L’).
La longitud tangente a tangente del separador (L’'), es la suma en unidades
consistentes, de la longitud efectiva de operacion y todos los tamafios nominales de las

boquillas de entrada 'y de salida del gas.

Paso 15.— Calcular lalongitud del equipo (L).
Lalongitud del recipiente se calcula con lalongitud tangente a tangente del equipo mas

la distancia aproximada de los dos casquetes del mismo utilizando |a siguiente ecuacion:

€ .,® D 1

e — — U
~ 4 F -

L :g é = 25‘”3...Ec.5.41.
e = u
é s

donde:

D... Diametro del recipiente [pulg] , [mm].

Fa4...Factor cuyo vaor depende de las unidades usadas (Sistema Inglési12 P9/,
Sistema Internacional:1).

F2s...Factor cuyo valor depende de las unidades usadas (Sistema Inglés:1l, Sistema
I nternacional :1000 ™/y,).

L’... Longitud tangente atangente del separador [pulg] , [m].

L... Longitud del equipo [pi€] , [m].

Luego se redondea € valor de lalongitud del equipo. Debe recordarse que la altura real
del recipiente sumara a esta longitud del equipo, todas las tolerancias de construccién

necesarias.

Paso 16.— Tabla de resultados.
Al final debe presentarse una tabla de resultados con los siguientes valores: € didmetro
del recipiente (D), la velocidad del gas en € recipiente (Vg), € diametro de la boquilla de

entrada (dg), la velocidad superficial de la mezcla en la boquilla de entrada (Vg), e diametro
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de la boquilla de salida del gas (dsg), la velocidad del flujo en la boquilla de salida del gas
(Vse), € didmetro de la boquilla de salida del liquido (dg ), la velocidad del flujo en la
boquilla de salida del liquido (Vg.), lalongitud efectiva de operacion del separador (Lef), la
distancia entre el NAAL y € fondo del separador (hs*), € lado mas largo de una mala
rectangular (Dwaia *), la distancia entre € tope de la mala y la boquilla de sdida del gas
(hvialabog), la distancia entre € fondo de la mallay € NAAL (hvaianaal), la distancia entre la
boquilla de entraday el NAAL (hhognaaL), larelacion Le/D y lalongitud del equipo (L).
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Flujograma para Separadores Horizontales
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5.3. EJEMPLO DEL DIMENSIONAMIENTO DE UN SEPARADOR VERTICAL.

Se desea separar 4308.7792 barriles por dia de crudo, de 51.4615 Ib/pie®, de 30
MMPCNGD, de gravedad 0.678, |a separacion se llevara a cabo en un separador vertical en la
estacion AGV-4A (Anaco), a 250 Psiay 90°F. El factor de compresibilidad del gas es de 0.98.

El equipo debe poseer un tiempo de respuesta del operador de 300 segundos.

Datos:

Qo= 30x10° pie®N/dia = 30.0125 pie®/s
2%=0.678

Pope = 250 Psia

Tope = 90 °F =550 °R

QL = 4308.7792 barriles/dia= 0.28 pie®/seg
?. = 51.4615 Ib/pie®

Z=0.98

1 VELOCIDAD DEL GASPERMISIBLE EN EL RECIPIENTE.

Pope” PMaire” 9o _  (250Psia)” (28.966'° /,,my)  (0.678)
Z" R Tope (0.98)" (10.73PSaxPi®/ 3 (550°R)

N =

— . — . ié _
W =rc Qg =(0.8489"/ )" (30.0125"° /) = 25.4776"" /

- ‘O = . i€y =
W =r " Q_ =(514615"/ ;)" (0.28°'° /) =14.4002"° /

. 14.4002'° /., | 08489/
j=u- Te o s _P€_ = 00726
We r. 254776°/, 514615/

012 j>004 ® Ec 211

K, =0.45942- (0.54293" j)+[17.00791" (j - 0.04)%] - [237.42792" (j - 0.04)°]

=0.8489°/
pie
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K , = 0.45942- (0.54293 0.0726)+[17.00791" (0.0726- 0.04)2]- [237.42792 (0.0726- 0.04)°]
K, =0.4299

Ib
(51.4615- 0.8489)"°/

Ib
0.8489°/

Ve'=Ky~ rl_r_# =0.4299° \/ =3.3195""¢/
G

Ve =F, " V;'=0.85" (3.3195"¢/ ) = 2.8216"¢/

2. AREA DE LA SECCION TRANSVERSAL REQUERIDA PARA EL FLUJO DE
GAS.

30.0125P€ / .
=Q6 _ S =10.6367pie?

A _
Vg 282167/,

Ag =F, Ag'=1.20" (10.6367pie?) = 12.7640pie”

3. DIAMETRO DEL EQUIPO.

- , . o
D'=Fp |G = 1ppuia) - \/4 (12.7640pie”) - 483760pu Ig
p p

D =54pulg

4. VELOCIDAD DEL GASEN EL RECIPIENTE.

2
_ @D 92, p_ge54pulg 0

= . p )
A *-g—_ —=6¢—_ % * T =159043pie
© FZOQ 4 glzpmg/piea 4
30.0125"€ / .
Vg* = Qe __ S =1.8871"¢/

~Ag*  15.9043pie?
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5. VOLUMEN DE RETENCION MAXIMO DE LiQUIDO.
Ib
. 51.4615 /pi s

L
g =-—t= - = 0.8251
24150 415
°API = 2 1315=F50 131 5-3000m
9 5 &0.8251
t, = 1Imin = 60s

V,, =Q,_ " t, =(0.28"¢ /)" (60s) = 16.8pie®
V,, =Q, " 300=(0.28"¢ /)" (300s) = 84pie®

V, =V, +V,, = (16.8+84)pie® = 100.8pie*

NOTA: Se toman 300 segundos y no 600 porque ese es e tiempo de respuesta del
operador que se estipul 6 necesario para calcular € equipo.

6. BOQUILLA DE ENTRADA.

Q, 0.287¢ /_

| = = -
QL +Qs  (0.28+30.0125) /,

= 0.0092

ry =(1-0.0092) (0.8489"/ ]+ 00002 (514615 ,)=13145"/ ,

vy &
S Laiesy

Emin

= 39.2493P'¢/
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Venma = 0 - 60|b = 52.3324"'¢/
Nt [13145° 7
W, =W, +W; = (14.4092+ 25.4776)'" /. = 39.8868'" /
Ib
Qu = W = 3988?? Is 30343777 /
rw  13148°/7
- ple3
de,.., = Fao 4 Qu =12M19/ a (30 437 /5«) 10.3106pu Ig
D Ve o p’ (52.3324¢/ )
. 1 pié
de, .. =Fao ‘fi =12M19) 4 (?’0'3437 S) =11.9057pu lg
P Ve p” (39.24937¢/_)
de =12pulg
4' 7pI63
Ve =2 Qu . (30343 /) = 38.6348"°/
. ol g . & 12pulg 9
Foo o ngpmg/p,eg
7. hs=hnaAL-bog
PDVSA: h; =dg =12pulg

GPSA:

= 12pu Ig+d— =12pulg+ ——= 12pu 9-

=18pu lg
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8. BOQUILLASDE SALIDA.
Boquillade salidadel gas:

v 4% _ &
SGmin — =
"ore Josase®/

V. .60 __ &0
SGmax ~ -
"ore Jos4s9®

= 48.8410°°/

=65.1213""¢/,

7 - pie®
dea,. = Fao” |——8  =gpputay - |4 30012 /) 9.1923pulg
P Vsemax p’ (65-1213p|e )
7 -, pié
dssre = Fao” /& =12P10 ) 4, 30.0125 Iels) 10.6144pu Ig
P Vsemin Y (48-8410p s)
c =10pulg
4 30.0125P'¢ /
Vgs = Qo . ( ) = 55.0269"'¢/
. g 9 gempulg 2
g 0@ QL2M19/
Boquilla de salidadel liquido:
45 45 :
Vel = = = 6.2729P¢/
Ib
Are o [514615"/
60 60 -
Vg . = = = 8.3639P'¢/
" [sraest )

’ , I p|é )
dst i = Fao” _ 4 Qu _ qppuig /ie 4 1(0'28 ./S)\ = 2.4775pulg
. pie
p SL max P (83639 /S)
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, , f p|e’3 \
dsi s = Fao & =12Pulo /pie' 4 '(0'28 ./S)‘ = 2.8608pu Ig
P Vsimin p’ (6-2729p|e/s)

dg. =3pulg
4 4" |0.28¢ .
Vg = Q — = (0 8 /S.).z =5.7041""¢/
pfﬁag ,893pulg 0
Fa o glzp”'glpieg
9. ho
D _ 54pulg
ho=—= =13.5pul
2 4 Spulg

10. hi*=hmaia-tan™

PDVSA: h, =0.15" D =0.15" (54pulg) = 8.1pulg

h,* =16pulg
_ d . , _ <
GPSA: h, = (;‘ED se 2 h, = Mg- 13.5pu Ig = 8.5pu Ig
e 2 g & 2 d
h,* =85 Ig

11. ESPESOR DEL EXTRACTOR DE NIEBLA.
PDVSA y GPSA:
he =6pulg
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12. ho=hpog-maiia Y N2’ =hpog-tan
PDVSA: h, =05 D=05" (54pulg) = 27pu Ig
Sin extractor: h,"'=36pulg

Conextractor:  h, = 27pu lg

d

GPSA: h,=D+ 7E

54pu g+ 12p2u 9 _ =60pu lg

13. ha*=hngeL-NAAL®
PDVSA y GPSA:

Vr
- p2?
e4d @
h,* =76.5pu lg

100.8pie®
B (sapulg) {

hy =(Fy )" (12'0“'g /p,e) = 76.0548pu Ig

@@ > D> D> D~
(@ Y en} anly ey end

14. hs
PDVSA y GPSA:

hs; =9pulg

15. LONGITUD MINIMA EFECTIVA DE SEPARACION.
PDVSA:
Sin extractor:

he +h, * +23 +dg +h),’ _ (9+76.5+1241rlz+ 36)pu lg = 1455pulg
25

Lt =
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hs +h,*+hy+dg +h, +hg +h, *

Conextractor: L '= =
25

| (9+765+12+12+27+6 +16)pulg
eff —
1

=158.5pulg

GPSA:

Sin extractor:

L o2hsthyr+hg+de+hy’ _ (9+765+18+12+60)pulg = 175.5pu Ig
eff F 1
25

hs +h,* +thy+dg +h, +he +hy ™
F

Conextractor: L '=
25

. (9+765+18+ 12; 60+6+8.5)PUlg _ 10001g

L eff

16. VERIFICAR L¢f'/Dy CALCULAR LA LONGITUD EFECTIVA DE

SEPARACION.
PDVSA:
Sinextractor: F,s~ —2T =1 2455pulg9 _ 5 ggas
D 54pulg g
L o' . 0
Con extractor: F,s  —& =1 A585pulg 9 5 g3sp
D 54pulg g
GPSA:
. I B . 0
Sinextractor: F,y =9t =17 Z2OPUIGY_ 5554,
D 54pulg g
L o' 0]
Con extractor: F,s” —& =1 20PUIGO_ 5 5145
D S54pulg g
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Las Unicas relaciones Lei' /D que cumplen con e rango preestablecido (3-5) son las de
GPSA, por lo tanto:
GPSA sin extractor:
Leri=Lert’ =175.5 pulg, hh*=h,=60 pulg y hs* =hs=18 pulg.

GPSA con extractor:
Lefi=Lers" =190 pulg, hb*=h,=60 pulg y hs* =hs=18 pulg.

Las demés relaciones, son todas menores, por consiguiente es necesario incrementar la

altura efectiva del separador aumentando las distancias consideradas como més criticas, por 1o

tanto:
PDVSA y GPSA:
23" DO 63" (54pulg) iy
Leff:gF =8 1 H:162pU|9
25 @
h,*
PDVSA:
Sin extractor:
- L' 0 1 4162 - 145.5)pu lgud
hy'* =h,+Fy Eett Le 0o g5y 19411 & JPUI9%0 _ 44 250u Ig
e 2 g i 8 2 H?;
Con extractor:
- L 'O I 4(162 - 158.5)pu Ig il
hy* =h, +Fp St et o o7py g1 & U1 _ 58 750u1g
& 2 g ;8 2
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h3*2
PDV SA:
Sin extractor:
- L 162 - 14 I
ot =hy + Fg” Eoet” Lett 0o 1514 1 §1627 1AS9UIGU_ o o511
e 2 (%] T 8 2
Con extractor:
L
hy* =hy+ Fpy ot " Let O gon, |g+.1 gu62- 1585pulgtll_ 13 75pu1g
e 2 g e 2
17. LONGITUD DEL EQUIPO.
PDVSA:
Siny con extractor:
_&Fss L)t (2 ho)u_ &1 162pu|g)+(2 13.5pulg) U
L=¢g = g=ée ouTg U=15.75pies
20 u g 12 / A
GPSA:
Sin extractor:
_ P Lar)+ @7 No)U_ E17 1755pulg)+ (27 135pUIQ oo oo
= a a
.. FZO H @ :I_Zpulg/pie H
Con extractor:
_&Fos Lan)* (27 ho)U_ 17 100pulg)+ (27 1BSPUIQH o enn i ns snies
=é =%
: Fao i g 12719/ g

18. DIAMETRO DE LA MALLA SEPARADORA DE GOTAS.
DMalla= D= 54pu Ig
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19. TABLA DE RESULTADOS.

D 54 pulg
VG* 1.8871 piels
dE 12 pulg
VE 38.6348 piels
dsSG 10 pulg
VSG 55.0269 pie/s
dSL 3 pulg
VSL 5.7041 pie/s
hO 13.5 pulg
h1* 16 pulg 8.5 pulg
o sle 44.25 pulg 60 pulg
cle 28.75 pulg 60 pulg
h3* sle 20.25 pulg 18 pulg
cle 13.75 pulg 18 pulg
h4* 76.5 pulg
h5 9 pulg
hE 6 pulg
L sle 15.75 pies 17 pies
cle 15.75 pies | 18.5 pies

donde:
de ... sn extractor

c/e ... con extractor

El equipo instalado en € campo presenta: didmetro de 54 pulgadas, longitud de 19

pulgadas, didmetro de la boquilla de entrada de 12 pulgadas y didmetros de las boquillas de

sdlida de: € gas de 12 pulgadas y € liquido de 3 pulgadas, siendo éstos valores muy

aproximados a los calculados con la metodol ogia de disefio. Los demas valores cal culados con

la metodologia no pudieron comprobarse con los del equipo debido a que en la empresa no se

tenia acceso a los mismos.
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El gercicio realizado con ambas metodologias se realiz6 con los siguientes datos:

QG 598.968 pie3/dia
Grav. Especifica del Gas 0,7535
Pope 500 Psia
Tope 90°F
QL 7681.52 barriles/dia

Densidad del Crudo

40.2918 Ib/pie3

Z

0,9052

Obteniéndose como resultados los siguientes:

D 42 pulg 42 pulg
VG* 0.7206 piels 0.7322 piels
dE 8 pulg 8 pulg
VE 21.2874 piels 23.2893 piels
dsG 6 pulg 6 pulg
VSG 35.3069 pie/s 35.3052 pie/s
dsL 4 pulg 6 pulg
VSL 5.7296 pie/s 5.8520 pie/s
hO 10.5 pulg 10.5 pulg
h1* 16 pulg 7.5 pulg 16 pulg
ho* sle 49.75 pulg ] 50.75 pulg -
cle 32.75 pulg] 46 pulg 36 pulg
h3* sl/e 21.75 pulg ] 20.75 pulg -
cle 16.75 pulg] 16 pulg 20 pulg
h4* 37.5 pulg 42 pulg
h5 9 pulg 9 pulg
hE 6 pulg 6 pulg
L sle 12.25 pie | 12.25 pie -
cle 12.25 pie 13 pie 12.5 pies

Pudiendo observar gque los resultados son muy parecidos.
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54. EJEMPLODEL DIMENSIONAMIENTO DE UN SEPARADOR HORIZONTAL.

Se desea separar 3847.1243 barriles por dia de crudo, de 51.4615 Ib/pie®, de 11
MMPCNGD, de gravedad 0.678, |a separacion se llevara a cabo en un separador horizontal en
la estacion CARISITO (Anaco), a 60 Psiay 90°F. El factor de compresibilidad del gas es de
0.95. El equipo debe poseer un tiempo de respuesta del operador de 450 segundos.

Datos:

Qo= 11x10° pie®N/dia = 44.4488 pie®/s
2%=0.678

Pope = 60 Psia= 45.3 Psig

Tope = 90 °F =550 °R

QL = 3847.1243 barriles/dia= 0.25 pie®/seg
?. = 51.4615 Ib/pie®

Z=0.95

1. VELOCIDAD DEL GASPERMISIBLE EN EL RECIPIENTE.

Pope” PMaire” 9 _ (60Psia)” (28.966" /,pmo)  (0.678)
Z" R’ T (0.95)" (10.73P12PI€ /)" (550°R)

N =

- Ib
=0.2102 /pieg

— . — . ié _
W =1 Qg = (021027 ;)" (44.4488"° /) = 93431/

e ‘A = . ié =
W, =r, QL—(51.4615'b/pie3) (0.25°'¢ /) =12.8654'" /

Ib
oW [rg 1286547/ 02102/, — 0.0880
We \r, 93431/, \]51.4615'b/pi ;

012 j>004 ® Ec 211

K, =0.45942- (0.54293" j)+[17.00791" (j - 0.04)%] - [237.42792" (j - 0.04)°]
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K , = 0.45942- (0.54293 0.0880) +[17.00791" (0.0880- 0.04)2]- [237.42792 (0.0880- 0.04)°]
K, =0.4246

Ib
(51.4615- 0.2102)"°/ ;5
0.2102'°/ 2
pi

Ve'=K,  |Ftle =04246° \/ = 6.6300"'¢/

s

Vs =F,  V5'=085" (6.6300"'¢/ ) = 5.6355"'"®/

2. AREA DE LA SECCION TRANSVERSAL REQUERIDA PARA EL FLUJO DE

GAS.
a2 Qc 44,4488 |_

s = ___5 =7.8873pie?
Ve 5.6355P¢/

A; =F, Ag'=120" (7.8873pie?) = 9.4648pie?

3. DIAMETRO DEL RECIPIENTE.

- , )
D'=F,° 1/4 Ac =12M19) \/4 (9.46480i€”) _ 41 6574pu Ig
p p

D =42pulg

4. VELOCIDAD DEL GASEN EL RECIPIENTE.

.2
2D o, p_P42pulg ¢

F 0 4_312DUIQ/ p

- P~ 9. 6211pie?
- g
pieg

Qg _ 44.4488°€

" Ag*  9.6211pie’ = 461997
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5. VOLUMEN DE RETENCION MAXIMO DE LiQUIDO.

Ib
¢, 5L4615"°/

L
g =-L= —P'® = 08251
ra 62370/
24150 415
°API = 2 1315=F50 131 5-3000m
a0 5 &0.8251
t, =1min = 60s

V., =Q, " t, =(0.25"¢ /,)" (60s) = 15pie®
V,, =Q, ~ 450s=(0.25"¢ /)" (450s) = 112.5pie®

V, =V,, +V,, = (15+ 112.5)pie® = 127.5pie®

NOTA: Se toman 450 segundos y no 600 porque ese es e tiempo de respuesta del
operador que se estipul 6 necesario para calcular € equipo.

6. BOQUILLA DE ENTRADA.

E
L9 0.25P /

QL +Qs  (0.25+44.4488)P'¢ |

ry =(1- 00056) (02102°/ , )+00056" (514615 / ,|=04972"/ ,

pie3

Vp = 45 = 63.8186""¢/

s e \/0.4972”’/

pie
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_ 60 _ 60
_ =50
" Joaer2®

= 85.0914""¢/

W, =W, +W,; =(12.8654+9.3431)'° /= 22.2085'" /

b ,
Qy = u - 222085 ls = ane6717¢ 1,
rw 04972 /pié

- pie
de. =Fp |2 Qu_ —gppuiay - |4 o1 |e/) 9.8104pulg
P Ve a p” (85.00147/ )
- plé
de, s = F2o’ &:129“'94”; 4 ( 4-0671 o S)=11.3281pu|g
P” Vemin p~ (63.8186°/,
=10pulg
4 4" \a4.6671°'¢ .
Ve =2 Qu > = ( % /52):81.8956p'els
Ll 0 ae 0
D E I o l(plulg 2
ngo [} 812pu g/p,eg
7. hs=hnaAL-bog
PDVSA: h; =dg =10pulg
GPSA: h,; =12pulg+ OIE—12pu|g+ Op g—17pu|g
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8. BOQUILLASDE SALIDA.
Boquillade salidadel gas:

45 45 -
Vs = = — = 98.1513"'¢/
e 4/0.2102 lé
00 = 130.8684"'¢/

Vsemax = =
"oAre J02102°/

7 pie
deo, =Fp  |—Qc  —qoputay - |4 o /) = 7.8913pu Ig
P" Vsomax p” (130.8684"/, )

- pie
dsemax = F20 &:12'0“'9%6' \/4 (444488 /) =9.1121pulg

P Veomn p’ (98.15137"¢/ )
dsg =8pulg
4 44.44887'¢
Vg = QG = ( 4488 / ) =127.3364""¢/,
D’ Rl 9 ge 8pu lg 9
éon @ 812p“"9’/|o,e!a
Boquilla de salida del liquido:
VoL i = i i = 6.2729°'°/
\/51.4615”’/ B
pie

60

60
VSL = =
mae e \/51.4615”’ /i

= 8.36397'¢/

' N
de  =Fp | Q. —gppuiay - |4 s iels)\ =2.3410pu Ig
P Vel max p” (8.36397"¢/ )
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g e
. [#Q o o [4 o2?1)
dg . =F — <t =q12Pv9y . =2.7032pu |
SLméax 20 p/ VSLmI,n ple \/p (6 2729p|e/ ) p g

dg. =3pulg
4 4" l0.25P¢ .

Vg, = Q. (O > /) = 5.0930"'¢/

0’ EEjSLg ae3pu|g 0

Fa o glzp“'glp,ez
9. ho

D _42pulg
ho=—= =10.5pu |

2 2 Spulg

10. h1*=hmaiia-tan*
PDVSA: h, =015 D=0.15" (42pulg) =6.3pulg

h,* =16pu Ig

GPSA: hlng_dSGQ- 0= (M“ 10.5pu lg = 6.5pu Ig
e 2 g & 2 W]

h,* =6.5pulg

11. ESPESOR DEL EXTRACTOR DE NIEBLA.
PDVSA y GPSA:
he =6pulg
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12. ho=hpog-maiia Y N2’ =hpog-tan
PDVSA: h, =05 D=0.5" (42pulg) = 21pulg
Sin extractor: h,'=36pulg

Conextractor:  h, =24pulg

d

GPSA: h,=D+ 7E

42pu lg+ 10p2u 9 _ =47pulg

13. ha*=hngeL-NAAL®

PDVSA y GPSA:
e y
hy = (Fy)®” %) 1219y - gpﬂiu 159.0250pu Ig
gZ' DZB vl (42pulg)’ u g

h,* =159.5pulg

14. hs
PDVSA y GPSA:

hs; =9pulg

15. LONGITUD MINIMA EFECTIVA DE SEPARACION.
PDVSA:

Sin extractor:

hg +h, * +23 +dg +hy' _ (9+159.5+101+10+ 36)pulg _ 224.5pu lg
25

Lt =
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hg+h,*+h; +dg +hy +he +h,*

Conextractor: L ;' = =
25

| . (9+150.5+10+10+24+6+16)pulg
eff —
1

=234.5pulg

GPSA:

Sin extractor:

L o=hsthy*+hg+de+hy' _ (9+150.5+17+10+47)pulg _ 242 5pu Ig
eff E 1
25

h:.+h,*+h, +d- +h,+h-+h,*
Con extractor: L '= ——2 3 FE 2 TNg TNy
25

2 (9+1595+17+10+47+6+ 65)pulg _ oo |

L eff 1

16. VERIFICAR Le'/D Y CALCULAR LA LONGITUD EFECTIVA DE
SEPARACION.

PDVSA:

Sin extractor:  F,5~ Lo _ 1 224.5pulg =5.3452
D 42pulg

Con extractor: .~ et =1 Z3490U10 _ o o
D 42pulg

GPSA:

Sin extractor:  Fog” Lo’ _ - 2425pulg _ 5.7738
D 42pu lg

Con extractor: Fos” Lo’ _ - 299PU10 _ g 714

D 42pulg
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Como las relaciones Lg/D son todas mayores a 5, debemos redlizar el calculo para
separadores horizontales.

17. VELOCIDAD DEL GAS PERMISIBLE EN EL RECIPIENTE.
K, =125 K, =125  0.4246 = 0.5308

Ib
(51.4615- 0.2102)"°/

— =8.2883%¢/
0.2102"°/ .
pi

VARSI %:0.5308'\/
G

Vg =Fy " V5'=0.85" (8.2883pie/5): 7.0451P'¢/

18. AREA DE LA SECCION TRANSVERSAL REQUERIDA PARA EL FLUJO
DE GAS.

Qg _ 44.4488°¢ | _

Ag' .
Vg 704517/

= 6.3092pie?

Ag =F,  Ag'=1.20" (6.3092pie?) = 7.5710pie’

19. DIMENSIONAMIENTO INICIAL DEL SEPARADOR.
1. VOLUMEN DE RETENCION MAXIMO DE LiQUIDO.

V, =127.5pie®

2. RELACION  Ry=Fz.(L&f'/D).

) o Lo
Pype = 45.3Psig Fos gf =3
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3. DIAMETRO DEL EQUIPO.
Ao =3 Ag =3 7.5710pie? = 22.7130pie?

- T -2
D¢= on, 4 Atotal — 12pu|g/pie, \/4 (22.7130p|e ) — 64.5318pu Ig
V p p

D* =66pu lg

*
Leffq:: Ry~ D* - 3 66pulg =198pu Ig
Fos 1

4. ANBBL-NAAL

Vr , 127.5pie?

A \gal =F,, =12P19/ = 7.7273pie?
NBBL- NAAL 24 L Pie 198pu Ig P
.V . 15pie® .
Aal.wsl =F i —qpPulgy - M~  —0.9091pie?
NAL- NBL 24 L. pie 198pu g 1p

5. hg
hy =9pulg
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A,* =0.0816

7. Aton-NBBL

|o,8€D*92

Faop

e O
_ P E06pulg 2 o Zeganie?
4 (é~ pulg -

P'eﬂ

Agp =

Ny

Aron-nssl =A1* Agp =0.0816" (23.7583pie? ) = 1.9387pie?

8. Awp
Avb = Agp - (Aron neeL T AnesL naaL)

A,p = 23.7583pie? - (1.9387 + 7.7273)pie? = 14.0923pie?

9. COMPARACION:
A =7.5710pie?
A, p = 14.0923pie’

Ag <<Ayp
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2° TANTEOQ:
D* =60pu lg
*
L S=r, Dlo3 8010 _14551q
Fos 1
. Vr . 127.5pie® .
A \gsL =F =12ruley - == =g 5pie?
NBBL- NAAL 24 L. Pie 1 80pu Ig P
.V . 15pie® .
AyaL.neL =F L= qopuley o T~ =1pie?
NAL-NBL 24 L. pie 180pu Ig p
hy =9pulg
h 9pul |
Rl*:i_ﬂ_ 15
D* 60pulg
A;* =0.0941
2D+’ p, ®60pulg O
. 0 . u s .
Agp =2 2 =P 9%; =19.6350pie>
4 gFypg 4 812 /pieE

Atonnost =A1* Agp =0.0941" (19.6350pie? ) = 1.8477pie?

Avp = Agp - (Aton neeL T AneBL-NAAL)

A, = 19.6350pie? - (1.8477 +8.5)pie? = 9.2873pie?

A = 7.5710pie?
A, = 9.2873pie?

Ac <Ayp
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Procedimiento de Disefio

3° TANTEO:
D* =54pulg
*
L S=r, Dlog 319 _j6001g
Fys 1
. Vr . 127.5pie® .
A gl =F =1oPulgy - 22 - 9 4444pie?
NBBL- NAAL 24 L pie 162pu1g P
.V . 15pie® .
A =F rio—qopulgy - = =11111pie?
NAL-NBL 24 L. pie 162pu1g p
hy =9pulg
h 9pu |
R* =0 = PO _ (1667
D* S54pulg
A,* =0.1099
D * .2 - | 62
, 0 ulg © .
Agp =2 9._P %; = 15.9043pie>
4 gFypg 4 812 /pieE

Atonnost =A1* Agp =0.1009" (15.9043pie? | = 1.7479pie?

Avp = Agp - (Aton neeL T AneBL-NAAL)

A, = 15.9043pie? - (1.7479+ 9.4444)pie® = 4.7120pie?

A = 7.5710pie?
A, = 4.7120pie?

Ag >>Ayp
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D =60pu lg

20. Afon-NAAL

Aton-naaL =Aton-neeL PANBBL naaL = (1.8477 + 8.5)pie2 = 10-3477piez

21. he*=hton-naaL*

A,* = Aton naaL _ 10.3477pie?

= = 0.5270
Agp 19.6350pie”

A,* =1- A,* =1- 05270 = 0.4730
R,"* =0.480
R,*=1- R, =1- 0.480=0.52

he =R, * " D* =0.52" 60pulg =31.2pulg

hg* =31.5pulg

22. DIMENSIONESDE LASBOQUILLAS

Estas dimensiones ya se calcularon anteriormente para el separador vertical.

dez =10pulg dsg =8pulg dg, =3pulg
Ve =81.8956P"/ Vgg =127.3364°/, Vg, = 5.0930°"¢/
23. Dmaia’™*

Duaia = Fao” JAg =12™'9/ . \[7.5710pie? = 33.01850u Ig
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Duyana ¥ =33.5pulg

24, hmal la-boq

D *-d 33.5- 8)pul
Nmailabog = Ma”az s - )pulg =12.75pulg

25. hmalla-NAAL
hmaIIaNAAL =D*- h6* - hmallaboq - hE =(60- 31.5- 12.75- 6)pulg =9.75pu Ig

NmaianaaL =12pulg

26. hboq-NAAL

- 2 0, u
Npog-naaL =D* " sengos (ﬁ- —— (D* -Naianaad - hs*)gj
e e D¥g u

é 0 u
Nyog naaL = 60pulg’ senecos'lga?[- 2 (60- 12- 31.5)pu Igg:17.0433pu Ig
é o a

2
60pu Ig

Nyog-naaL =17.5pulg

27. DIAMETRO DEL EQUIPO.
D= hmaIIa naaL T h6 * +hmal|ab0q + hE = (12+ 31.5+12.75+ 6)pu lg = 62-25pu Ig
D = 66pu lg

28. RECALCULO DE ALGUNASDISTANCIAS.

Como € nuevo didmetro es de 66 pulgadas, y ya habiamos realizado los célculos para
dicho valor, tomamos los valores anteriormente obtenidos.
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L &+ = 198pulg AngsL-naaL = 7-7273pie”
hy =9pulg R,* =0.1364

A.* =0.0816 Agp = 23.7583pie?

Aon neiL = 1.9387pie? A, p = 14.0923pie?

Con estos valores calculamos | as otras distancias requeridas:

Afon-naaL =Avon neaLHANesL naaL = (1.9387 + 7.7273)pi62 = 9.6660pi62

A, = Aton-NAAL _ 9.6660pie” — 0.4068

Agp 23.7583pie?
R,* =0.430

he =R, * D =0.430" 66pulg =28.38pu g
hg* =28.5pulg

Nmatanaar =D - hg*-h hg =(66- 28.5- 12.75- 6)pu lg =18.75pu Ig

mallaboq ~

, e 20, U
Npog-naaL =D sengos 1@-' e~ (D' NmaianaaL - he*)l;l
e e Dg u

6 2 G 0
Moo naal = 66PUIG senecos'lgl- 2 (66- 18.75- 285)pu lgg=21.2179pulg
e u

6&)[] Igg

Nyog-naaL =21.5pulg

D'=hnananaar the* +Nnaiapog ¥ he = (18.75+28.5+ 1275+ 6)pu lg = 66pu Ig
D =66pu lg

133
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29. LONGITUD TANGENTE A TANGENTE DEL EQUIPO.
&l +dgg

0 lg+8pul
L'= Ly + o0 =198pulg+ FOpulg*+8pulgo_ 51601
25 4] 1
30. LONGITUD DEL EQUIPO.
. &, D, 100 , 160
al s 2 —Zz( 2 16pu|g+a% €6pu Ig EQE
L =8 4 Fosou_g 180_ 2075 ies @21pies
e F (" ¢ T q P
~ 24 . € pie y
¢ u g U
e g € u
31. CALCULO DE OTRASAREASY DISTANCIAS VERTICALES.
, i o
a0, 22550 , .25P'¢ 7 22589
AngsLneL = Fas : == 12719 pie ¢ - 34091p|e
Lat o g 198pu lg ia

AnaaL-naL =Angsl-NBL = 3.4091pi62

NOTA: Se toman 225 segundos y no 300 porque ese es € tiempo de respuesta del

operador por cada alarma que se estipul 6 necesario para calcular € equipo.

Aconnel = Aton neel FAnesL naL = (1.9387 + 3.4091)pie? =5.3478pie?

AneL nal =AneeL-naal - (AneeL-neL FANAAL-NAL) = 7-7273piez - (3.4091+ 3.4091)pie2
A gL naL = 0.9091pie?

Acornal = Aton nel F AnaLneL = (5.3478+ 0.9091)pie? = 6.2569ie?
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A% = Aton NBL _ 5.3478pie’
°  Agr  23.7583pie’

R,*=0.278

= 02251

Nton neL = R3* 7 D =0.278" 66pu Ig =18.3480pu Ig

A* = Afon NAL — 6-2569pi62
* Agp  23.7583pie”

R,* =0.310

=0.2634

PionnaL = R4 * D =0.310" 66pu lg = 20.4600pu Ig

32. TABLA DE RESULTADOS.

[ patos ]
D 66 pulg
VG 7.0451 pie/s
dE 10 pulg
VE 81.8956 pie/s
dsG 8 pulg
VSG 127.3364 pie/s
dSL 3 pulg
VSL 5.0930 pie/s
Leff 198 pula
h6* 28.5 pulg
Dmalla 33.5 pula
hMalla-bog 12.75 pulg
hMalla-NAAL 18.75 pula
hbog-NAAL 21.5 pulg
Leff/D 3
L 21 pies
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CAPITULO V Procedimiento de Disefio

El equipo instalado en e campo presenta: diametro de 66 pulgadas, longitud de 21
pulgadas, diametro de la boquilla de entrada de 10 pulgadas y diametros de las boquillas de
sdlida de: € gas de 10 pulgadas y € liquido de 3 pulgadas, siendo éstos valores muy
aproximados a los calculados con la metodologia de disefio. Los demas valores calculados con

la metodologia no pudieron comprobarse con los del equipo debido a que en la empresa no se
tenia acceso alos mismos.

El gercicio realizado con ambas metodol ogias se realiz6 con |os siguientes datos:

QG 578.016 pie3/dia
Grav. Especifica del Gas 0.7
Pope 500 Psia
Tope 100°F
QL 6924.82 barriles/dia
Densidad del Crudo 58.2536 |b/pie3
Z 0.9052

Obteniéndose como resultados |os siguientes:

D 54 pulg 54 pulg
VG* 1.6032 pie/s 1.6288 piels
dE 8 pulg 8 pulg
VE 20.4597 piels 21.2893 piels
dSG 6 pulg 6 pulg
VSG 34.0719 pie/s 36.7346 pie/s
dsL 4 pulg 6 pulg
VSL 5.1566 pie/s 5.2475 piels
Leff 216 pulg 210 pulg
h6* 22.5 pulg 23 pulg
DMalla 27 pulg -
hMalla-boq 10.5 pulg 10 pulg
hMalla-NAAL 15 pulg 15 pulg
hbog-NAAL 15.5 pulg 16 pulg
Leff/D 4 3.8889
L 21.5 pies 20 pies

Pudiendo observar que los resultados son muy parecidos.
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CAPITULO VI Andlisis de Resultados

Aplicando la metodologia descrita anteriormente, se obtuvieron los siguientes

resultados:

6.1. RESULTADOS.

6.1.1. Informacion recopilada.

De la informacion recopilada relacionada con € area, se obtuvieron las reservas
remanentes y la produccion actua tanto de gas como de crudo en las dos grandes éreas que
conforman €l Distrito Anaco (AMA y AMO), asi como también, la infraestructura operacional
disponible para desarrollar estas reservas™. De la informacion asociada a los equipos
separadores existentes en e area bajo estudio, se tomaron los datos de dos de ellos para
comparar los resultados obtenidos con la metodologia redlizada y las dimensiones que
presentan los equipos existentes**. La informacion bibliogréfica que se consultd, arrojo como
resultados los diferentes criterios de seleccion entre separadores, 10s principios fundamentales
de separacion, la clasificacion de las capacidades de los separadores tanto gasifera como
liquida, las consideraciones que se deben tomar para e disefio de los equipos separadores y 1os
criterios con los cuales se calculan las propiedades fisicas necesarias para € desarrollo de la
metodologia de calculo realizada’™.

43 Ver Capitulo||
“ Ver Capitulo V (5.3y 5.4)
45 Ver Capitulo I
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CAPITULO VI Andlisis de Resultados

6.1.2. Normativas seleccionadas como aplicables al disefio de separadores de
produccion bifasicos.

Del estudio que se rediz0 acerca de las normativas existentes para los equipos
separadores se tomaron para e desarrollo de la metodologia de disefio dos de €llas, las cuales
fueron las de PDVSA y las de GPSA. Las de PDV SA debido a que el objetivo principal del
trabajo es redizar dicha metodologia bajo esta normativa, y las de GPSA para poder tener un
punto de comparacién, habiendo seleccionado estas debido a que en la empresa se ha
trabajado con ellas obteniendo resultados eficientes. También se estudiaron bs normas de la
SHELL, pero la empresa no se encontraba interesada en el desarrollo de las mismas, por lo

tanto no se incluyeron en € trabagjo.

En las normativas de PDV SA para los equipos separadores se encontré que existen
tres, las cuales estén contenidas en e Manual de Disefio de Proceso, Separacion Fisica,
Tambores Separadores, éstas son:

1. Principios Basicos,

2. Separadores Liquido-Vapor, y

3. Separadores Liquido-Liquido-Vapor.

De estés tres normas, solo se contemplaron las dos primeras, pues la tercera aplica a

separadores trifasicos los cuales no se encuentran entre los objetivos de este trabagjo.

En la normativa de la GPSA, existe una seccion (Section 7) en la cua se estudian los
principios de separacion y las especificaciones que deben cumplirse pararealizar € disefio y la

construccion de los equipos separadores.

De las normativas mencionadas anteriormente, se obtuvieron las condiciones de disefio

seguin e servicio requerido y se adecuaron alos requerimientos de las plantas bajo estudio.

138



CAPITULO VI Andlisis de Resultados

Entre las dimensiones que presentan diferencias entre ambas normativas estan:

1. Ladistancia entre la parte superior del extractor y la linea tangente superior (h*).
Ladiferencia es pequefia en cuanto a los resultados obtenidos con las ecuaciones de
ambas normas. Pero la normativa de PDV SA exige tomar en cuenta una restriccion
para este valor (hy = 16 pulg) para prevenir una mala distribucién del flujo a través
del extractor, mientras que la GPSA no menciona ninguna restriccion; lo que hace
gue exista una diferencia relativamente grande en la alturafinal (hy*) del disefio del
equipo.

2. Ladistancia minima permisible entre la boquilla de entrada y la linea tangente
superior (h'). La diferencia es relativamente grande, debido a que €l calculo de
esta distancia se realiza con diferentes criterios en ambas normas. En PDVSA se
calculadicha alturacomo ' = 0.5xD, exigiendo tomar como restriccion que dicho
valor sea mayor o igual a 24 pulgadas; mientras que GPSA calcula esta altura como
hy = D+(de/2), exigiendo tomar como restriccion que el vaor del didmetro
introducido en la ecuacion seaigual 0 mayor a 24 pulgadas.

3. Ladistancia entre el NAAL y la parte inferior de la boquilla de entrada (hs). Al
igual que parahy’, la diferencia radica en la desigualdad de criterios con los cuales
se cdcula la distanciaa. En PDVSA exigen tomar como restriccion que ésta
distancia sea mayor o igual a diametro de la boquilla de entrada, mientras que
GPSA calcula esta distancia como hs = 12pulg+(de/2).

4. La longitud efectiva de operacion del separador (Lef). Por ende, a existir
diferencias entre las distancias internas del equipo, la longitud efectiva del
separador la cua es la suma de estas distancias internas varia entre una y otra

normativa.

6.1.3. Parametrosinvolucradosen € disefio.
Para redlizar €l disefio de un equipo separador, se requiere estudiar los parametros
involucrados en dicho disefio, éstos varian de acuerdo a si € equipo es disefiado para operar

vertical u horizontalmente.

139



CAPITULO VI Andlisis de Resultados

A continuaciéon, se mencionan los parametros involucrados en e disefio de los

separadores bifasicos y las relaciones que guardan con €l posicionamiento del equipo (vertical

u horizontal):

1

6.

Veocidad del gas permisible en € recipiente (V g), parametro que determina el &rea
de la seccidn transversal requerida para e flujo de gas.
Area de la seccion transversal requerida para € flujo de gas (Ag), pardmetro que
determina e didmetro del recipiente para € caso de los separadores verticales, y €
area de la seccion transversal para € separador horizontal .
Tiempo de retencion de operacion (tr), parametro que se calcul 6 dependiendo de la
gravedad APl del crudo, y que determina e volumen de retencion maximo de
liquido (V/), determinando éste a su vez la altura minima permisible entre el NAAL
y €l NBBL para el caso de los separadores verticales y, € érea vertical entre el
NAAL y el NBBL paraé caso de los separadores horizontales.
Presion de operacion (Pope), parametro que determina el valor de la relacion Less' /D
(ubicandolo dentro del rango 1.5 a 6) para el caso de los separadores horizontales, y
mediante el cual se puede obtener el valor de lalongitud efectiva del separador.
Altura minima efectiva del separador (Lett), pardmetro que depende de aturas
internas del equipo, para € caso de los separadores verticales, y de la presion de
operacion y e diametro para € caso de los separadores horizontales. Si el
separador es vertical, la longitud efectiva del separador debe encontrarse dentro de
un rango especificado (2.5 — 5), y determina la longitud final del separador;
mientras que s opera horizontalmente, determina la longitud tangente a tangente
del equipo.
Diametro ddl recipiente (D), parametro que depende de alturas internas del equipo,
y que acompaiiado de la longitud tangente a tangente del separador determina para
el caso de los separadores horizontales la longitud final del equipo.
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6.1.4. Metodologia de célculo realizada.
Basados en las normas seleccionadas y tomando en cuenta los factores que determinan
el disefio de los equipos, se realizaron dos procedimientos de disefio para los equipos

separadores bifasicos, uno paralos verticales y otro para los horizontales.

Ambos procedimientos, conforman la metodologia de calculo para disefiar equipos
separadores hifasicos, y de ella se obtienen como resultados diferentes datos para la

construccién del equipo, dependiendo de si operara vertical u horizontal mente.

Si e equipo opera verticadmente, las dimensiones obtenidas de la metodologia de
célculo seran:
1. Diametro del recipiente (D),
Velocidad del gas en € recipiente (Vg*),
Diametro de la boquilla de entrada (dg),
Velocidad superficial de la mezcla en la boquilla de entrada (Vg),
Diametro de la boquilla de salida del gas (dsg),
Velocidad del flujo en laboquilla de salida del gas (Vsg),
Diametro de la boquilla de salida del liquido (dg ),
Velocidad del flujo en laboquilla de salida del liquido (Vg),

Alturas internas del equipo:

© ©®© N o g~ w DN

9.1. Distancia entre la linea tangente superior y la boquilla de salida de gas (),

9.2. Distancia entre la parte superior del extractor y la linea tangente superior
(hw*),

9.3. Distancia entre la boquilla de entraday e fondo del extractor (hy*),

9.4. Distancia entre la boquilla de entrada y la linea tangente superior (h'*), si €l
equipo no posee extractor de niebla,

9.5. Distanciaentre e NAAL y la parte inferior de la boquilla de entrada (hs*),

9.6. Distanciaentreel NAAL y € NBBL (hy*),

9.7. Distanciaentre el NBBL y la boquilla de salida de liquido (hs), y

9.8. Espesor del extractor de nieblas (h).
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10. Longitud efectiva del equipo (L).

Mientras que s € equipo opera horizontalmente, se obtendran las siguientes

dimensiones para la construccion del mismo:

1

© © N o g bk W N

[N
o

Didmetro del recipiente (D),
Velocidad del gas en € recipiente (V g*),
Didmetro de la boquilla de entrada (dg),

Velocidad superficial de la mezcla en la boquilla de entrada (Ve),
Diametro de laboquillade salidadel gas (dsg),

Velocidad del flujo en laboquilla de salida del gas (Vsg),
Diametro de la boquillade salida del liquido (dg ),

Velocidad del flujo en laboquillade salidadel liquido (Vg),
Longitud efectiva de operacion del separador (L),

. Distancias internas del equipo:
10.1.
10.2.
10.3.
10.4.
10.5.

Distancia entre e NAAL vy € fondo del separador (s*),

Lado mas largo de una malla rectangular (Dmaia *),

Distancia entre €l tope de lamallay la boquilla de salida del gas (hvailabog)
Distancia entre e fondo de lamallay e NAAL (hvaiaNnaaL), Y

Distancia entre la boquilla de entraday el NAAL (hvognaaL),

10.6. Relacion Lei/D,y
10.7. Longitud del equipo (L).

Con ambos procedimientos se obtienen las dimensiones minimas necesarias para

realizar la construccion de los equipos. Dichos resultados se obtienen en ambos sistemas de

unidades, tanto inglés como internacional .

6.1.5. Comparacion de la metodologia de célculo realizada con otras

metodologias®™ y con equipos separ ador es existentes en el campo.

La metodologia de calculo realizada se compard con otras y con equipos existentes en

el campo bajo estudio realizando cuatro ejemplos, dos para cada uno de los procedimientos,
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obteniendo como resultados®’ dimensiones muy parecidas a los de los equipos tanto instalados

en el campo, como obtenidas siguiendo el otro procedimiento.

4% Bibliografia (5)
4" Ver Capitulo V (5.2.y 5.3))
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Conclusiones

Las normativas existentes en la empresa (PDVSA) y las de la GPSA, para equipos
separadores bifasicos, son aplicables alos equipos separadores que se requieren en el area
bajo estudio.

En PDVSA, se calculalavelocidad del gas permisible en €l recipiente con una ecuacion
empirica que arroje como resultado una velocidad de gas que asegura que la velocidad
superficial del mismo, a través del separador, es lo suficientemente baja para prevenir un
arrastre excesivo de liquido, por lo tanto, fue ésta la manera con la que se calcul6 la
velocidad del gas en la metodologia de disefio realizada.

Para calcular la velocidad del gas permisible en € recipiente se requiere de un factor de
disefio (K). Este factor depende de diversas variables, pero puede hallarse mediante un
gréfico (obtenido de la bhibliografia 2), € cud depende de los flujos masicos y las
densidades tanto de liquido como de gas en condiciones operacionales. De éste gréfico se

obtienen los valores que acercan mas las predicciones a funcionamiento real del sistema.

Existen diferentes criterios para seleccionar la posicién de operacion de los equipos
separadores hifasicos (vertical u horizontalmente), para el trabajo se tomé como restriccion
larelaciéon L/D, la cual debe cumplir con una relacion que sea aceptada de acuerdo a los
criterios operacionales, debiendo tener una esbeltez adecuada, de manera que tanto el

didmetro como la longitud permitan ubicar los accesorios internos, asi como también
permitir una separacion adecuada de las fases; ésta relacion debe encontrarse en el rango
entre 2.5 y 5, requiriéndose un equipo con orientacion horizontal cuando la relacion es
mayor a5. Sin embargo, |as caracteristicas particulares del crudo (viscosidad, contenido de
gas, formacion de espuma, entre otros), al igua que la disponibilidad de espacio y €

caudal amanejar pueden también determinar |a posicién operacional del equipo.
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Conclusiones

» En la empresa, se calcula € tiempo de retencion que debe estar €l liquido dentro del
equipo para que se logren escapar las burbujas de gas atrapadas en la fase liquida mediante
la gravedad API que posee €l crudo, por lo tanto, fue esta la manera en la que se determinG
el tiempo de retencién en la metodologia de disefio realizada. Existen también otras formas
de calcular este tiempo, siendo una de €ellas, a igual que en e caso anterior, mediante las

caracteristicas del crudo.

» Lautilizacion de los extractores de neblina contribuye a la aglomeracion de particulas muy
pequefias que no lograron ser separadas de la corriente gaseosa en las secciones anteriores
del equipo, por lo tato, aunque no en todos los equipos se instale este accesorio en los

equipos separadores de produccion se hace necesario.

» Se determiné que aungue con ambas normativas las distancias internas son algo diferentes,
pues dependen del criterio utilizado en la norma, las longitudes resultantes para el equipo

con las dos normas presentan diferencias irrelevantes.
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Recomendaciones

Se recomienda utilizar esta metodologia para € disefio de los equipos separadores de

produccion bifasicos en las estaciones de flujo de los campos de Anaco.

Readlizacion de un programa computacional que efectué la metodologia de calculo del
disefio.

Ampliacion de la metodol ogia con otras normativas, de manera que se tengan otros puntos

de comparacion.

Anexar a la metodologia de disefio los criterios a tomar para € céculo del disefio de

depuradores.

Readlizar un estudio de campo para obtener una metodologia de seleccion del tiempo de
retencion requerido en los campos de Anaco, de acuerdo a la gravedad APl y la viscosidad

del crudo, asi como también en base a la relacién gas/petroéleo.

Realizar una metodologia de disefio que permita obtener € disefio mecanico del equipo,
asi como también la seleccion de los materides con los cuaes se debe fabricar €

Separador.
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Nomenclatura

Ar*... Area fracciona de la seccion transversal entre e fondo del separador y el
NBBL [adimensional]

Ax*... Area fracciona de la seccion transversal entre € fondo del separador y e
NAAL [adimensional]

As*... Area fraccional de la seccion transversal entre e fondo del separador y e NBL
[adimensional]

Ag*... Areafraccional de la seccion transversal entre el fondo del separador y el NAL

[adimensional]

A1 ... Constante: 0.3265.
As... Constante: -1.0700.
As... Congstante: -0.5339.
Asg... Constante: 0.01569.
As ... Constante: -0.05165.
A6 ... Constante: 0.5475.
A7... Constante: -0.7361.
Ag ... Constante: 0.1844.
Ag... Constante: 0.1056.
Aip ... Constante: 0.6134.
A11 ... Constante: 0.7210.

AfonnaaL... Areavertical entre el fondo del separador y el NAAL [pie?] , [nT].
AfonnaL...  Areavertical entre el fondo del separador y € NAL [pie?] , [nT].
AfonngaL... Areavertica entre el fondo del separador y el NBBL [pi€’] , [nf].
AfonngL...  Areavertical entre el fondo del separador y e NBL [pie?] , [nT].

Ag... Area de seccion transversal para el flujo de gas [pie?] , [nf].
Ag ... Area de seccién transversal min. requerida para e flujo de gas [pi€?] , [nT].
Ag... Area de seccién transversal requerida parae flujo de gas [pie?] , [nT].

AnaL-neL... Areavertica entreel NAL y e NBL [pie?] , [nT].
AnggL-naaL ... Areavertical entreel NBBL y e NAAL [pie?] , [nT].
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ANBBL-NBL - - -
Asep...

Atota| e
Avp...

C*...

Areavertical entreel NBBL y é NBL [pi€’] , [nf].

Area de la seccion transversal de los separadores horizontales [pi€e?] , [f].
Area de seccién transversal para separadores horizontales [pie?] , [nf].
Area vertical disponible para el flujo de gas [pie?] , [nT].

Constante que normamente se aplica igual a 100 para servicio continuo y 125

para el servicio intermitente.

dss ...
dsG max. .-
dsG min- .-
dg ...
ds. max. -

dSLmin---
Foo...

Coeficiente de arrastre que depende del niimero de Reynolds [adimensional]
Diametro minimo requerido del recipiente [pulg] , [mm].

Diametro calculado del recipiente [pulg] , [mm].

Diametro del recipiente [pulg] , [mm].

Diametro de la boquilla de entrada [pulg] , [mm].

Diametro méaximo de la boquilla de entrada [pulg] , [mm].

Diametro minimo de la boquilla de entrada [pulg] , [mm].

Lado mas largo de una malla rectangular [pulg] , [mm].

Lado mas largo minimo permisible de una malla rectangular [pulg] , [mm].
Diametro de la malla separadora de gotas [pulg] , [mm].

Diametro de la gota [pi€] , [m].

Didmetro de la boquilla de salida del gas [pulg] , [mm].

Diametro méaximo de la boquilla de salida del gas [pulg] , [mm].

Diametro minimo de la boquilla de salida del gas [pulg] , [mm].

Diametro de laboquilla de salidadel liquido [pulg] , [mm].

Diametro maximo de la boquilla de salida del liquido [pulg] , [mm].
Diametro minimo de la boquilla de salida del liquido [pulg] , [mm].

Factor cuyo valor depende de las unidades usadas (Sistema Inglési12 P19/,

Sistema I nternacional :1000 ™"/y,).

Fos...

Factor cuyo valor depende de las unidades usadas (Sistema Inglési12 P9/,

Sistema Internacional:1).

Fos...

Factor cuyo valor depende de las unidades usadas (Sistema Inglés:1, Sistema

I nternacional :1000 ™/y,).
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Fa... Factor de seguridad para e célculo del area de la seccion transversal del
recipiente [adimensional].

Fv... Factor de seguridad para € calculo de la velocidad del gas en € recipiente
[adimensional].

g... Aceleracion de la gravedad [32.174 pie/s?] , [9.80665 m/s?].

h*=hyalatn®... Distancia entre la parte superior del extractor y la linea tangente superior
[pulg] , [mm].

h=hvalatn... Distancia minima permisible entre la parte superior del extractor y la linea
tangente superior [pulg] , [mm].

ho* =hpogmala® ... Distanciaentre la boquillade entraday el fondo del extractor [pulg] , [mm].
h' *=hygtan*... Distancia entre la boquilla de entrada y la linea tangente superior [pulg] ,
[mm].

h’ =hyog-tan... Distancia minima permisible entre la boquilla de entrada y la linea tangente
superior [pulg] , [mm].

hp=hpogmala... Distancia minima permisible entre la boquilla de entrada y e fondo del
extractor [pulg] , [mm].

he=hnaaL-bog... Distancia entre e NAAL y la parte inferior de la boquilla de entrada [pulg] ,
[mm].

hy*=h\eL_naaL* ... Distanciaentreel NAAL y e NBBL [pulg] , [mm].

hu=hngsL-naAL ... Distanciaminimapermisible entre el NAAL y el NBBL [pulg] , [mm].

hs... Distancia entre el NBBL y la boquilla de salida de liquido [pulg] , [mm].

he* =hron-naaL® ... Distanciaentre el NAAL y e fondo del separador [pulg] , [mm].
he=hron-naaL ... Distancia minima permisible entre el NAAL y € fondo del separador [pulg] ,
[mm].

ho=hboqnaaL ... Distancia desde el NBBL y e fondo del separador [pulg] , [mm].

hbognaaL...  Distancia entre laboquilla de entraday el NAAL [pulg] , [mm].

he... Espesor del extractor de nieblas [pulg] , [mm].

Peon-NAL - - Distancia entre el NAL y e fondo del separador [pulg] , [mm].

Feon-NBL - - - Distanciaentre el NBL y & fondo del separador [pulg] , [mm].

Pmalla-bog: - - Distancia entre el tope de lamallay la boquilla de salida del gas [pulg] , [mm].
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Pmalla-NAAL - - -

ho...
[mm].
joor
K...
Ky...

Distancia entre € fondo delamallay e NAAL [pulg] , [mm].
Distancia entre la linea tangente superior y la boquilla de salida de gas [pulg] ,

Relacion para el calculo del factor de disefio K [adimensional].
Factor de disefio para el calculo de lavelocidad del gas [adimensional].

Factor de disefio para € cdculo de la velocidad del gas en recipientes

horizontales [adimensiordal].

KRr...
Kv...

Constante de resistencia viscosa [adimensional].

Factor de disefio para el célculo de lavelocidad del gas en recipientes verticales

[adimensional].

L'...
L...

Lett' ...
Le...
NAAL...
NAL...
NBBL...
NBL...
Py...
PMare...

Longitud tangente a tangente del equipo [pulg] , [m].

Longitud del equipo [pig] , [mM].

Longitud minima efectiva de operacion del separador [pulg] , [m].

Longitud efectiva de operacion del separador [pulg] , [m].

Nivel alto-ato de liquido

Nivel ato de liquido

Nivel bajo-bajo de liquido

Nivel bajo de liquido

Presion critica del componente j [Psia] , [P4].

Peso molecular del aire [28.966 Ib/Ibmol] , [0.028966 kg/mol].

Presion del gas en condiciones normales [Psig] , [Pa].

Presion del gas en condiciones de operacion [Psia] , [Pa)].

Presion de operacion [Psia) , [Pa)].

Presion pseudocriticadel gas[Psia] , [Pa].

Presién pseudoreducida del gas[Psid |, [Pa].

Flujo volumétrico del gas en condiciones de operacion [pie®/s] , [nT/d].
Flujo volumétrico del liquido en condiciones de operacion [pie’/s] , [nF/q].
Flujo volumétrico de la mezcla en condiciones de operacion [pie/s] , [nT/).
Flujo volumétrico del gas en condiciones normales [pie’/s] , [nT/s).
Constante universal de los gases [10.73 psiapie’/°R.Ibmoal] , [8.314 Jmol.K]
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Ri*... Altura fraccional de la seccion transversal entre e fondo del separador y €
NBBL [adimensional]

Ro*... Altura fracciona de la seccion transversal entre e fondo del separador y €
NAAL [adimensional]

Rs*... Altura fracciona de la seccion transversal entre @ fondo del separador y €l
NBL [adimensional]

Rs*... Altura fracciona de la seccion transversal entre € fondo del separador y €
NAL [adimensional]

Re... NUmero de Reynolds [adimensional]

Ry... Relacionpara halar € diametro de recipientes horizontales [adimensional].

S... Relacion para el calculo del &ctor de disipacion de la velocidad del chorro
[adimensional].

Tg... Temperatura criticadel componentej [°R] , [K].

N... Temperatura del gas en condiciones normales[°R] , [K].

To... Temperatura del gas en condiciones de operaciéon [°R] , [K].

Tope. - - Temperatura de operacion [°R] , [K].

Toc. .. Temperatura pseudocriticadel gas[°R] , [K].

Tor... Temperatura pseudoreducida del gas[°R] , [K].

tr... Tiempo de retencion de operacion [9] , [9].

VE... Velocidad superficial de lamezcla en laboquilla de entrada [pie/s] , [m/g].

VE méx.- . Velocidad superficia de la mezcla maxima en la boquilla de entrada [pie/s] ,
[m/g].

VEmin-.- Velocidad superficial de la nmezcla minima en la boquilla de entrada [pie/s] ,
[m/g].

Ve... Velocidad de erosion [pie/s] , [m/].

Ver... Velocidad del gas en € recipiente [pie/s] , [m/g].

Vg'... Velocidad del gas méxima permisible en €l recipiente [pie/s] , [m/9].

V... Velocidad del gas permisible en € recipiente [pie/s] , [m/g].

V... Volumen de retencién maximo de liquido entre e NAAL y el NBBL [pi€e’] ,
[nT].
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Vit...
[?)].
Viz...

Volumen de retencién de operacion de liquido entre el NAL y € NBL [pi€e?]

Volumen de retencién de liquido por tiempo de respuesta del operador a

accionarse una darma [pie’] , [nT].

Vs ...

VSGméx...

VsGmin...

Vg ...

Vsi max...

VSLmin---

Vi...
We...
We...
Ww...
X...
[mm].
Yi...
Z...

q...
°API...

?pr...

[Ib/pie?] , [kg/nT].

Velocidad del flujo en la boquillade salidadel gas [pie/s] , [m/g].

Veocidad del flujo méaxima en la boquilla de salida del gas [pie/s] , [m/9].
Velocidad del flujo minima en la boquilla de salida del gas [pie/s] , [m/g].
Velocidad del flujo en laboquillade salidadel liquido [pie/s] , [m/g].
Velocidad del flujo méxima en la boquilla de salida del liquido [pie/s] , [m/g].
Velocidad ddl flujo minima en la boquilla de salida del liquido [pie/s] , [m/g].
Velocidad criticadel gas[pie/g] , [m/9].

Flujo mésico del gas en condiciones de operacion [Ib/s] , [kg/s].

Flujo masico del liquido en condiciones de operacion [Ib/s] , [kg/s].

Flujo mésico de la mezcla en condiciones de operacion [1b/s] , [kg/9)].

Distancia desde la boquilla de entrada hasta la superficie de choque [pulg] ,

Fraccion molar del componente j [adimensional].

Factor de compresibilidad del gas [adimensional].

Gravedad especifica del gas [adimensional].

Gravedad especificadel crudo [adimensional].

Gravedad API del crudo [adimensional]

Fraccion volumeétrica de liquido alimentado al separador [adimensional].
Viscosidad del gas en condiciones de operacién [cP = pie/lb.g] , [mPa.g].
Densidad de! fluido en condiciones de operacion [Ib/pie®] , [kg/nT].
Densidad del agua [62.37 Ib/pie’] , [1000 kg/nt].

Densidad del gas en condiciones de operacion [Ib/pie®] , [kg/nT].
Densidad del liquido en condiciones de operacion [Ib/pie®] , [kg/nT].
Densidad de la mezcla en condiciones de operacion, promediada en volumen

Densidad pseudoreducida del gas [Ib/pie®] , [kg/nT].
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Anexos

DEFLECTOR
ECQUILLA DE
ENTRADA
FARED DEL
RECIFIENTE
BOQUILLA DE

ENTRADA

BOCUILLA DI
ENTRADA

EN SEPARADOR VERTICAL

BOZULLA E
/_ ENTRADA

EN SEPARADOR HORIZONTAL

DISTRIBUIDOR DE ENTRADA EN "T"

1700 e (67 plg)

~ D.E.:810 mm (24 pulg)

Anexo N° 1. Deflectores y Distribuidores.
Fuente: Manual de disefio de proceso.
Tambores separadores.
Principios Bésicos. PDVSA

ROCIAD 545 mum (21,5 pulz) | 545 mumn (21,5 pulz)
ool 1
l L
e Gerne |DODOO000000000 goooocooonooo
I 25 mm L_ | [ 15 mm
(1 pl) ?15:;;“ (Il (0.5 plg)
Anexo N° 2. Distribuidores de entradaen “T”

Fuente: Manual de disefio de proceso. Separadores Liquido—Vapor.
PDVSA
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TIPOMALLA

TUBERIASINTERNAS

TIPOALETA

&y PLACAS ROMPE-ESPUMA

DIRECCION DE LAS
FARTICULAS LIGUIDA
S RETENIDAS

4

GAS ——tm

RS

TIPO CICLON
“A“DTE o PLACAS ROMPE-OLAS
|
) |
I .
. 1
SAUDAD‘E LiQuioo ENTR}ADJDE FLUJO

Anexo N° 4. Otros Internos.
Fuente: Manual de disefio de proceso. Tambores separadores.
Principios Basicos. PDV SA

Anexo N° 3. Tipos de Eliminadores de Niebla
Fuente: Manual de disefio de proceso. Tambores separadores.
Principios Basicos. PDV SA
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ANGULDS DE SOPORTE DE 60 x 60 DE
—_— ESPESORIGUALA 1=6mm + 2x C.A.

BOOUILLA (DESCARGA

UNICA) O CIRCULO SOLDADOS AL CABEZAL DE FONDO.

ESOEL%EF':‘EE%SE"J;E‘HDR- ENVOLVENTE [DESCARGA PARA BOQUILLAS DE 127 O MENORES,

DE ALEACION & mm MULTIPLE} USE 4 SOPORTES. PARA BOQUILLAS

DE 14" ¥ MAYORES, USE S SOPORTES
(C.A.= CORROSION PERMITIDA)

MANILLA DE BARRA
i 1/2" CUANDO EL
DIAMETRO ES DE

12" 0O MAYOR

WER DETALLE &

S0 E EXTERIOR
50 x 50 % 10 IGUALMENTE
ESPACIADOS (VER TABLA)

VER DETALLE “B" T
PARA SOPORTES INTERNOS
e gE&NNSISTENTES EM BARRAS

i4) PERNOSDE34"DE 11 A 13%
EEC&OMCON TUERCAS /

CIRCULO
'[E * -150}.— Q{’ARALACANTIDAD
EQUERIDA VER TABLA)

DEPERNOS (D + 100)

REJILLA SOLDADA DE 3 CAPAS FORMADA
POR BARRAS PLAMAS DE 25 x 6 SEPARADAS
25 mm ENTRE EJES EINTERCOMECTADAS POR
BARRAS TRANSVERSALES CADA 50 mm.

5D [250MIN

D+ 150 (230 MIN|

m

ACERO AL CARBONO & mm
ACERO DE ALEACION 5 mm

NO SOLDAR LOS EXTREMOS DEL
ANGULD AL CABEZAL
VER DETALLE "&"

SOLDAR POR PUNTEADO LAS TUERCAS EN
ELLADO INFERIDR

PERMOS DE 7/8" TIF}
SOLDAR POR PUNTEADOD
LAS TUERCAS A LA REJILLA

TIF.
W2

D1aM. ORIFICIO 130 MIN.

NO SOLDAR
LOS LADOS

ESMERILAR

> BORDES o
CORTANTES DIAMETRO DE

ACERD AL CARBONO &mm
ACERD DE ALEACION 5 mm| BOGUILLA
REJILLA CENTRAL CON ™~
BARRAS DE SOPORTE CABEZAL DE FONDO
ROTADAS A 80° CON
RESPECTO A LAS DE e
LAS REJILLAS SUPERIOR DIMENSION DE LA BOQUILLA
:’ E INFERIOR
40310
BARRA PLANA

DETALLE “B" DETALLE “A"
(SOPORTES INTERNOS} (SOPORTES EXTERNOS)

PLANCHA TiPICA ROMPEVORTICE ROMPEVORTICE TIPO REJLLA

Anexo N° 5. Tipos de Rompe-V dtices.

Fuente: Manual de disefio de proceso. Separadores Liquido—Vapor. PDV SA
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SALIDADE GAS

‘ SEPARADOR HORIZONTAL _ A
" ! [ o
BRE / C

L

|
__é)'/_ RO
SEPARACION SECUNDARIA 'EERE]

RECOLECCION DE LAS FASES LIQUIDAS
|
A
SALIDADE VAFOR I
\ SALIDADE LIQUIDC

[ ] | l‘l

SEPARACION POR -/
COALESCEMNCIA

ALIMENTACION*

|
N-/ 1
SEPARACIO ‘

SEFARACION
SECUNDARIA

L~

!

RECOLECCION DE LAS
FASES LIQUIDAS

| SEPARADOR VERTICAL

FRIMARIA

SALIDADE LIQUIDO

Anexo N° 6. Zonas principales en |os Separadores Gas—L iquido
Fuente: Manual de disefio de proceso. Tambores separadores.

Principios Bésicos. PDVSA
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SIN MALLA CON MALLA
0.15D
400 mm o
(1Spu@.mm.
N bogtan 150 mmi& pulg.) V’/////////////
05D
G10mmo
( 24 pulg. min.
s @)
dp
_ NAAL_
B
AR e
MEEL

:

T

=1
|
|

|
|
0207

MAAL

MBEBL

AL

[

Anexo N° 7. Dimensiones tipicas de Separadores Verticales
Fuente: Manual de disefio de proceso. Separadores

Liquido—Vapor. PDVSA

Anexo N° 8. Dimensiones tipicas de Separadores Horizontales
Fuente: Manual de disefio de proceso. Separadores Liquido—
Vapor. PDVSA
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SEPARADOR HORIZOMNTAL

2]

SEPARADCR VERTICAL

!
!
.
MAAL HHLL) | (INTERRUIPTOR /0 ALARMA)
L } N,
!
| VOLUREN DE EMERGENCIA
. 2
MAL {HLL) | (ALORMAY
J t pl
i
AHAL-NEL WOLUMEN DE OPERACION
| i
!
MBL (LLL) | (ALARMA)
— i | E== .
WOLUMEN DE EMERGENCIA 2
MEBBL {LLLL} (INTERRUPTOR ¥ X0 ALARMA)
| _d_ BOOUILLA
AFOH-NBL . e It
J FONDE | o _
T
RNy A AREA DE SECCION TRANSVERSAL
SALIDA EN TAMBORES HORIZONTALES
ROMFE VORTICE

Anexo N° 9. Identificacién de los niveles en un separador bifasico

Fuente: Manual de disefio de proceso. Separadores Liquido—Vapor. PDVSA
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Interpolating on
logarithmic coordinates

William M. Vatavuk*

(O Engineering data plotted on logarithmic . coordi-
nates are difficult to read when the grid marks are few
and far between. If one interpolates linearly, the errors
can be surprisingly large, and there are no shortcut
methods that give reliable results.

But there is a way to interpolate precisely on loga-
rithmic coordinates. Those who need accurate results
should arm themselves with a calculator and a scale
and follow this procedure:

1. Locate the desired point x, on the x-axis between
the two nearest grid marks a and b. First, calculate the
ratio (R,) between the distance ax; and the distance ab:

_ log (x,/a)
* 7 log (b/a)

Then measure the actual distance between a and 6, mul-
tiply it by R, to get the distance @¥], and mark the
location of x; on the graph:

ax, = R ab

2. Project a vertical line to the curve of interest.
From the point of intersection, project a horizontal line
to the y-axis at y,. If y, is difficult to read, then use this
procedure to find the value:

3. Measure the distance ¢y, between the intersection
point and the next lowest grid mark, and the distance ¢d
between the two nearest grid marks. Calculate the dis-
tance ratio:

Ry = 5‘/C_d

4. Calculate the value of y; from the values of ¢
and 4

2y = dd/cff

Example: Find the value of y corresponding to an x.
value of 1.5 on the figure.

“P.E., 3512 Angus Rd., Durham, NC 27705.

0.04
0.03 \
14 Example shows how to interpolate
between grid marks
0.02
Y1
| .
smm :
4.5mm |
| \
|
|
1
001 1 X4 2 4
<—3.5mm.>{
[e—— 6mm x

Solution: To locate the point x; = 1.5 between the
grid marks 1 and 2, first calculate the distance ratio:

_ log(1.5/1)

= = 0.585
*~ Tlog (2/1)

‘Multiplying this by the actual distance between 1 and

2—6 mm—yields 3.5 mm as the distance between 1 and
1.5. Using the scale, now locate the point x;.

Projecting up to the curve and over to the y-axis lo-
cates the point y,. To get the value, measure the dis-
tance between 0.01 and y, and the distance between
0.01 and 0.02, then take the ratio:

R, =45/6 = 0.75

Substitute the values 0.01, 0.02 and 0.75 into the y,
expression to find y,:

7, = 0.01(0.02/0.01)°™5 = 0.017

Anexo N° 10. Articulo acerca de Interpolacion en Coordenadas L ogaritmicas

Fuente: REVISTA: Chemica Engineering.
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ALTURAS PDVSA GPSA
hs... Distanciaentreel NAAL y d
la parte inferior de la boquilla de hy3dg h, =12pu Ig+ —=
entrada 2
h;... Distanciaminima ]
permitida entre la parte superior | h1=0.15" D h = €P-dsgll .
del extractor y lalineatangente | h, ® 16pulg g 2 4"
superior
h... Distancia minima h, =05 D
permisible entre la boquilla de .
entraday el fondo del extractor h, * 36pulg
hy’ ... Distancia minima 3 <
permisible entre la boquilla de h,’=0.5" D D= 24 Idg P ngl”g
entraday la linea tangente h,'s 24pulg hz':D+—E hz':—E+ 24pu g
superior 2 2

Anexo N° 11. Matriz de ccmparacion entre los criterios de cdlculo de PDVSA y GPSA '
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Anexo N°.13. Fotos de recipientes verticales. I
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Anexo N°.13. Fotos de recipientes horizontales. I
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Tablas

| s -l
™ -1
DISTAMCIA DEL CENMTRO
TUBERIA AL EXTREMO
TAMANO NOMINAL DE LA DISTANCIA DEL CENTRO AL EXTREMO, mm
TUBERIA
mim pulg mm pulg mm pulg
25 1 a8 1172 25 1
40 1102 57 2174 38 1172
50 2 il 3 51 2
65 2112 95 3314 64 212
30 3 114 412 7B 3
a0 312 133 5174 g9 312
100 4 152 ] 102 4
125 5 191 712 127 5
150 G 229 ] 152 B
200 g 305 12 203 )
250 10 381 15 254 10
300 12 457 18 305 12
350 14 533 21 356 14
400 16 G610 24 406 16
450 18 GB6 27 457 18
500 20 B2 30 508 20
550 22 838 33 559 22
a00 24 914 36 5810 24

TablaN° 1. Dimensiones de codos estandar de 90° para soldar en funcion del tamafio nominal de latuberia

Fuente: Manual de disefio de proceso. Separadores L iquido—Vapor. PDVSA
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At

L*

e

L*

e

L*

ar

L*  a"

00087
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TablaN° 2. Longitudes de cuerdasy &reas de |as secciones circulares vs alturas de la cuerda

Fuente: Manual de disefio de proceso. Separadores Liquido—Vapor. PDVSA
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Tablas

2 3 4 6 8 10 12 15 16 18 20
150 10 30 45 65 | 100 | 140 | 185 ] 240 | 320 [ 345 | 410
300 15 30 55 95 [ 130 | 170 | 245 | 325 ] 440 | 565 | 670
400 20 40 70 | 100 | 150 | 205 [ 295 | 370 | 490 | 580 | 705
500 20 40 75 [ 120 | 180 | 270 | 330 | 485 | 675 [ 825 | 1020
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Fuente: Ingenieria de Produccion. Separadores de Gas Liquido
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Tabla N° 3. Diametros comercial es para boquillas. (Peso estimado de las boquillas)

2

2.5

3

3.5

4

4.5

5.5

Tabla N° 4. Didmetros comercial es pararecipientes.

Fuente: Ingenieria de Produccion. Separadores de Gas Liquido
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