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RESUMEN

Los fluidos de boca de pozo producidos son mezclas complejas de diferentes compuestos de
hidrogeno y carbono, todos con diferentes densidades, presiones de vapor y otras
caracteristicas fisicas. A medida que una corriente de pozo fluye desde el deposito de petrodleo
caliente y de alta presion, experimenta reducciones de presion y temperatura. Los gases se
desprenden de los liquidos y la corriente del pozo cambia de cardcter. La velocidad del gas
transporta gotitas de liquido y el liquido transporta burbujas de gas. La separacion fisica de
estas fases es una de las operaciones basicas en la produccion, procesamiento y tratamiento de

petrdleo y gas.

En el disefio de separadores de petroleo y gas, separamos mecanicamente de una corriente de
hidrocarburos los componentes de liquido y gas que existen a una temperatura y presion
especificas. El disefio adecuado del separador es importante porque un recipiente de
separacion normalmente es el recipiente de procesamiento inicial en cualquier instalacion, y
el disefo inadecuado de este componente del proceso puede "obstruir" y reducir la capacidad

de toda la instalacion.

Los separadores se clasifican como "bifasicos" si separan el gas de la corriente de liquido total
y "trifasicos" si también separan la corriente de liquido en sus componentes de petroleo crudo
y agua. Este capitulo trata sobre los separadores de dos fases. Ademas, analiza los requisitos
de un buen disefio de separacion y como los distintos dispositivos mecanicos aprovechan las
fuerzas fisicas de la corriente producida para lograr una buena separacion. A los separadores
a veces se los denomina "depuradores de gas" cuando la relacion entre el caudal de gas y el
caudal de liquido es muy alta. Algunos operadores utilizan el término "trampas" para designar
a los separadores que manejan el caudal directamente desde los pozos. En cualquier caso, todos

tienen la misma configuracion y estan dimensionados de acuerdo con el mismo procedimiento.

Palabras clave: Separacion gas-liquido, procesamiento del crudo de petrdleo, disefio de

sistemas de separacion.
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ABSTRACT

The wellhead fluids produced are complex mixtures of different hydrogen and carbon
compounds, all of which have different densities, vapor pressures and other physical
characteristics. When a well flows from a reservoir of cold, high-pressure oil, it is reduced in
pressure and temperature. The gases are released into the liquids and the electricity in the well
changes its character. The gas velocity transports the liquid droplets and the liquid transports
the gas bubbles. The physical separation of these phases is one of the main operations in the

production, processing and treatment of oil and gas.

In the design of oil and gas separators, we mechanically separate from the hydrocarbon stream
the liquid and gas components that exist at a specific temperature and pressure. Proper
separator design is important because the separation vessel is typically the first processing
vessel in any facility, and improper design of this part of the process can "clog" and reduce the

capacity of the entire facility.

Separators are classified as "two-stage" if they separate the gas from the entire liquid stream
and "three-stage" if they also separate the liquid stream into crude and water components. This
chapter deals with two-phase separation. In addition, it discusses the requirements for good
separation design and how various mechanical devices take advantage of the physical forces
of the generated current to achieve good separation. Separators are called "gas scrubbers"
when the ratio of gas flow to liquid flow is very high. Some operators use the term “traps” to
refer to separators that directly handle flow from wells. Either way, they look the same and are

the same size by the way.

Keywords: Gas-liquid separation, crude oil processing, design of separation systems.



I. INTRODUCCION

La separacion de gas y liquido es un problema conocido en muchas industrias. Sin embargo, la
mayor contribucion al desarrollo de estos procesos proviene de la industria petrolera. La mayoria
de las pautas de disefio para GLS fueron propuestas por compaiiias y organizaciones de petroleo
y gas: Shell (Shell GSI, 2007), American Petroleum Institute (A. P. Institute, 2008) y Gas

Processors Suppliers Association (G. P. S. Association, 2018), por mencionar solo algunas.

No existe un criterio Unico para distinguir los diferentes tipos de separadores. Se pueden clasificar
segin su disposicion (horizontal, vertical, esférico); el nimero de fases a separar (bifasicas,
trifasicas); la naturaleza del flujo de entrada (desgasificador o desliquidificador) y el principio de

funcionamiento (sedimentacion por gravedad, centrifugacion, filtrado).

En algunos casos, la direccion del flujo también se puede utilizar como criterio (flujo ascendente,
flujo descendente). Los dispositivos de separacion utilizan una cantidad considerable de sensores

y valvulas de flujo para garantizar la estabilidad en condiciones de trabajo nominales.

La separacion de gases y liquidos en masa es el primer paso en el procesamiento upstream de
petroleo y gas, justo después de la extraccion del yacimiento de petréleo. El proposito de un GLS
es precisamente lograr ese efecto, separando una corriente multifasica de hidrocarburos gaseosos
y liquidos, asi como agua, en dos 0 mas corrientes monofasicas. Sin embargo, el cambio hacia las
energias renovables es mas evidente que nunca, por lo que las pautas de disefio de GLS y los
productores deben abandonar lentamente el objetivo de separar el gas natural y el petrdleo, y
comenzar a adaptar sus productos para incorporar los fluidos de procesamiento ecologicos del

futuro, es decir, oxigeno, hidrogeno y agua.

Todavia no esta claro en qué medida este cambio en los fluidos afectara el disefio del separador.
No obstante, el comportamiento de los fluidos (turbulencia, desplazamiento de burbujas y gotas)
es ciertamente diferente al del petrdleo y el gas debido a las significativas diferencias de
viscosidad y densidad. Este hecho podria permitir una reduccion significativa en la dimension del
separador, e incluso la apariciéon de nuevas configuraciones mas eficientes. Los separadores de
gas y liquido son los mas utilizados en la industria del petroleo y el gas. Estos generalmente
consisten en un recipiente en el que se separa la mezcla entrante segiin la fase fisica de los

componentes, dando como resultado dos o mas corrientes de flujo, una para cada fase.

Estos dispositivos se pueden utilizar para separar una corriente de un solo constituyente, como
agua y vapor, o mas de un componente, agua y aire, por ejemplo. No existe un consenso general
sobre como categorizar los tipos de separadores, diferentes autores utilizan diferentes enfoques

para clasificarlos.



Algunos abordan el tema definiendo el tipo de mezcla de flujo con la que tendra que lidiar el
separador (liquido-liquido, gas-liquido, etc.), y otros prefieren observar la disposicion del
separador (horizontal, vertical), la direccion del flujo de las fases o la configuracion de entrada

también son criterios comunmente utilizados para distinguir diferentes disefios. bajo nominales.



2.1.

II. ESTRATEGIA METODOLOGICA
Caracteristicas del petroéleo crudo

Para disefiar y seleccionar el equipo adecuado, es fundamental conocer la composicion, las
caracteristicas y las propiedades del medio presente. Ademas, hay que tener en cuenta que
el fluido del yacimiento cambia durante el agotamiento del yacimiento y también durante

el proceso de elevacion debido a las condiciones cambiantes de presion y temperatura.

El caso ideal de un fluido de yacimiento monofésico rara vez se da, sino que se trata mas
bien de una emulsion, donde dos fases liquidas se mezclan de alguna manera, una
suspension, donde las particulas solidas se distribuyen en una fase fluida, o algo espumoso,

que es el resultado de una mezcla de una fase gaseosa y una liquida.
2.1.1. Composicion

El petrdleo crudo, independientemente de su estado, esta compuesto principalmente de
hidrocarburos, como lo muestra la composicion tipica del petrdleo en la Figura 1, con
énfasis en principalmente. Sin embargo, como su nombre ya indica, los hidrocarburos son
compuestos quimicos compuestos unicamente de carbono e hidrégeno en estado gaseoso,
liquido y, en ocasiones, solido, dependiendo de la composicion, la temperatura y las

condiciones de presion.

CRUDE OIL ELEMENTAL
COMPOSITION

|

m Carbon 80~87% m Hydrogen 10~15%
m Sulfur 0.5~6% m Nitrogen (,1~2%
m Oxygen 0.1~6% m Sand, water, salts
m Metals <1000 ppm <0.1%

Fig. 1 Elementos del petréleo crudo en porcentaje



En general, se pueden clasificar en dos grandes grupos, a saber, los compuestos alifaticos
y los aromaticos. Sin embargo, para la clasificacion del petroleo crudo, que no solo consta
de compuestos de hidrocarburos sino también de otros compuestos organicos, se suele

afiadir un tercer grupo llamado compuestos heterociclicos, como se muestra en la Figura 2.

Esta clase de sustancias también contiene atomos distintos del carbono y el hidrogeno [1].

Organic Compounds

Hydrocarbon Compounds

Aliphatic Compounds

Saturated Hydrocarbons Unsaturated Hydrocarbons

Cycloalkanes Alkenes
Cian CoHan

Fig. 2 Compuestos organicos en el petréleo crudo

a) Hidrocarburos alifaticos

Los hidrocarburos alifaticos pueden subdividirse en hidrocarburos saturados e
insaturados, como se muestra en la Figura 2 ya mencionada. Los primeros tienen una
estructura en cadena y llevan el nombre de alcanos o parafinas, o una estructura en

anillo, que se denominan cicloalcanos, cicloparafinas o simplemente naftenos.

Las parafinas se pueden describir con la formula quimica Cn,Han12, donde n es el nimero
de atomos de carbono y tienen solo enlaces simples, mientras que los cicloalcanos se
describen con la formula C,Hz.. En particular, el gas natural estd compuesto
principalmente de CH4, llamado metano, el representante mas simple de los alcanos.
Ademas, también es importante distinguir entre alcanos normales ¢ iso, cortos, n- € i-

alcanos.

Estos ultimos se denominan isémeros, que tienen la misma formula estructural pero una
geometria diferente que conduce a otras caracteristicas y propiedades. Con el aumento
del numero de atomos de carbono y, por lo tanto, de moléculas mas grandes, aumenta
el numero de isémeros posibles y esto ya explica la complejidad del petroleo en

comparacion con la simplicidad del gas. Los hidrocarburos insaturados con enlaces



dobles se denominan alquenos u olefinas, los que tienen enlaces triples llevan el nombre

de alquinos. Sin embargo, no son tan comunes como los saturados [1].
b) Hidrocarburos aromaticos

Los compuestos orgéanicos con enlaces dobles, y por lo tanto hidrocarburos insaturados,
y una estructura ciclica se pueden representar por la formula CnH2n-6 y se denominan
aromaticos. El representante mas simple, el benceno, C6H6, con sus tres enlaces dobles

alternados, es el basal de estos compuestos de estructura de anillo, dulces y de buen olor

[1].
¢) Compuestos heterociclicos

A pesar de que el petrdéleo se compone principalmente de hidrocarburos, otros
compuestos como el nitrogeno, el azufre o el oxigeno también pueden estar presentes y,
de hecho, lo estan. Estos compuestos heterociclicos o NSO, que también se muestran
en la Figura 5, a menudo forman estructuras muy complejas y son responsables de
algunas propiedades notables del petroleo crudo o del gas, como la acidez y los cambios

en las propiedades pseudocriticas [1].
2.1.2. Clasificacion de los fluidos de yacimiento

Como se menciond anteriormente, la composicion del gas natural es bastante simple en
comparacion con la de todos los petroleos crudos. Por un lado, se compone principalmente
de moléculas mas pequeias, como el principal componente metano, algunos otros
hidrocarburos mas ligeros, diéxido de carbono, sulfuro de hidrégeno y nitrégeno. Por otro
lado, el petréleo crudo se compone de moléculas mucho mas grandes con mas isomeros

posibles, por lo que es mucho mas complejo y tiene muchas variantes diferentes.

Debido a la existencia de tantos tipos de petroleo, la gravedad especifica se ha introducido
como la clasificacion fisica primaria por delante de la viscosidad, el color, el contenido de
azufre y el indice de refraccion. Se define como la relacion entre la densidad del petroleo
y la densidad del agua en la misma unidad arbitraria en condiciones estandar de 60 °F y

14,7 psia, adimensional y mostrada en la ecuacion [1].

— Po
Yo Pw

Esta gravedad especifica exacta se puede utilizar luego en la segunda clasificacion fisica
mas importante de los petroleos crudos, el °API o Gravedad API en la ecuacion [1],

establecida por el Instituto Americano del Petroleo.



2.2,

141.5

— — — 131.5
Specific Gravity

API Gravity =

El petroleo crudo con un grado API inferior a 22,3 se suele denominar como “pesado”, el
superior a 31,1 como “ligero” y al que esta entre estos valores como “medio” se resume en

la Tabla 1.

Tabla 1 Clasificacion del petréleo crudo segun el °API

Clase °API
Ligero >31.1
Medio >22.3 & <311
Pesado >10 & <22.3
Extra Pesado <10

A veces, se afiade la categoria extra pesado a los petroleos crudos mas pesados que el agua,

que por definicion tienen una gravedad API de 10.

Comportamiento de las fases de los hidrocarburos

Para predecir el estado del fluido del yacimiento en el pozo y en la superficie, lo cual es
esencial para la seleccion de sistemas de levantamiento artificial y otros equipos y muy
importante para el disefio del separador, es crucial comprender el llamado comportamiento
de las fases. En primer lugar, es necesario definir claramente algunos términos, aunque ya

se hayan utilizado en las paginas anteriores.

Como se mencion6 anteriormente, el petroleo puede presentarse como un sistema
monofasico o multifasico, siendo una fase una parte homogénea, fisicamente distintiva con
propiedades quimicas y fisicas uniformes, delimitada por una superficie. En el caso de los
hidrocarburos, esta puede ser la fase gaseosa, liquida o sdlida, que estan presentes solas o

coexisten en equilibrio con una o ambas de las otras.

Un equilibrio se refiere a una condicion o estado en el que no se produce transferencia de
masa o calor entre las fases y la energia del sistema no cambia. Un componente es entonces
un constituyente quimicamente discreto de una fase o sistema, que se describe
cuantitativamente por la composicion, que es la porcion o participacion del componente en

toda la mezcla [1].

El comportamiento de las fases es principalmente una funcion de la quimica, la

composicion, la presion y la temperatura, y normalmente se representa en un diagrama de



presion-temperatura para una quimica dada y la composicioén general del sistema, como se

muestra mas adelante.

Para describir y analizar los fluidos de yacimiento, que en su mayoria son mezclas
multicomponentes, primero se examinan los componentes puros. Ademas, se recomienda
tener presente en toda esta tesis la denominada regla de fases de Gibbs, como se muestra

en la siguiente ecuacion [1].
F=C-P+2

Basicamente, revela y calcula los grados de libertad de un sistema. La tabla 5 presenta las
variables independientes necesarias para definir un sistema con su diferente nimero de

fases.

Tabla 2 Regla de fases de Gibbs

F=C-P+2
P=1 |F =2 (presiony temperatura)
C=1 P=2 |F =1 (presiony temperatura)
P=3 |[F=0
P=1 |F =3 (presion, temperatura y composicién)
C=2 P=2 |F =2 (presiony temperatura)
P =3 |F =1 (presion o temperatura)

F grados de libertad[-]
C niimero de componentes|-]

P niimero de fases[-]

2.2.1. Componente puro

En el caso de un solo componente, el diagrama p-T muestra cinco caracteristicas
importantes, a saber, el punto triple, el punto critico, la curva de presion de vapor, la curva
de punto de fusion y la curva de presion de sublimacion. El primero es el punto de
convergencia de la curva de presion de vapor, la curva de punto de fusion y la curva de
sublimacion y la tinica condicion de presion y temperatura posible donde las tres fases del

componente puro pueden coexistir en equilibrio, como se muestra en la Figura 3.

El punto critico se define por su presion critica p. y temperatura critica T. correspondientes,
mas alld de que ya no sea posible la distincion entre fases. Por lo tanto, este estado se

denomina supercritico y también se destaca en la figura siguiente como areas pintadas [1].



Pressure

Supercritical Fluid

Solid Phase Critical Point

Triple Point Gaseous Phase

-

Temperature

Fig. 3 Diagrama de fases de un componente puro

El exceso de una de estas tres curvas en el diagrama de presion-temperatura siempre
representa un cambio de una a otra fase. Dado que el agotamiento de un yacimiento se
aproxima principalmente por una disminucion de la presion a temperatura constante, se
utilizan lineas verticales, que representan una disminucion de la presion isotérmica, para

explicar los cambios de fase.

La curva de presion de vapor, con el punto triple y el punto critico en sus extremos,
representa el equilibrio de las fases gaseosa y liquida. Durante una disminucion de la
presion isotérmica a una temperatura de punto de burbuja fija Tb desde el punto A hasta el
punto C, la presion en esa curva de presion de vapor se denomina presion de punto de

burbuja pb y se resalta como punto B en la Figura 3.

Esta presion exacta y la temperatura en el punto B se denominan respectivamente presion
de punto de rocio y temperatura de punto de rocio durante un aumento de presion desde el
punto C hasta el punto A. Por lo tanto, la curva de presion de vapor es la suma de todas las
posibles presiones de punto de burbuja, donde la primera burbuja se libera del liquido
durante la evaporacion, o presiones de punto de rocio a las que las primeras gotas de liquido
precipitan de la fase gaseosa durante la condensacion a temperaturas de burbuja o punto de

rocio fijas.



Ademas, la curva de punto de fusion discontinua casi vertical representa el equilibrio entre
las fases solida y liquida y un exceso se denomina fusién o solidificacion, segiin la
direccion. Al final, una transicion a través de la curva de sublimacion, que simboliza el
equilibrio de las fases solida y gaseosa, se denomina sublimacién o deposicion, también

segun la direccion del proceso [1].
2.2.2. Mezcla

Como su nombre ya indica, una mezcla contiene mas de un componente, al igual que cada
fluido del yacimiento. En general, las definiciones de punto de burbuja y punto de rocio se
mantienen, sin embargo, el equilibrio entre las dos fases ahora se representa mediante un
area en lugar de una unica curva como la curva de presion de vapor para componentes

puros.

La curva del punto de burbuja, la conexion de las presiones del punto de burbuja a varias
temperaturas del punto de burbuja, y la curva del punto de rocio, la linea que pasa por todas
las presiones del punto de rocio a diferentes temperaturas del punto de rocio, ahora estan
separadas, convergen solo en el punto critico y encierran una denominada envoltura de fase

o envoltura de saturacion [1].

Los sistemas binarios o de dos componentes muestran algunas caracteristicas adicionales
en sus diagramas de fase. La cricondenterm, determinada por una tangente vertical a la
envolvente de fases, y la cricondenbar, determinada por una tangente horizontal a la region
de dos fases, ilustran respectivamente la temperatura y la presion maximas en las que dos

fases pueden coexistir en equilibrio.

En un sistema de componentes puros, la presion y la temperatura maximas a las que dos
fases pueden coexistir en equilibrio definen el punto critico y mas alla de este punto, no se
puede diferenciar entre las fases. Sin embargo, en un sistema binario, hay un area por
encima de este punto donde esto también es posible. Solo en el punto critico y més alla de

la cricondenterm y la cricondenbar, no es posible distinguir una fase de otra [1].

Un agotamiento como el que se muestra con la marca de A a B en la Figura 4 encuentra
primero la curva del punto de burbuja, donde el gas comienza a liberarse del liquido
monofasico. Una mayor reduccion de la presién generalmente sélo conduce a una mayor
porciéon de vapor en equilibrio con la fase liquida restante hasta que se vaporiza
completamente en el punto de rocio Pd. Si bien este agotamiento cruza la curva del punto
de burbuja y la curva del punto de rocio respectivamente una vez, una reduccion de presion
isotérmica a una temperatura mas alta que la critica pero mas baja que la cricondenterm

tiene dos puntos de interseccion con la linea del punto de rocio.



Estos puntos, marcados en la Figura 4 en la linea E a F, reciben el nombre de punto de rocio
superior e inferior a partir de la definicion del punto de rocio, que se ajusta a lo que ocurre
en ambos estados. El vapor monofasico forma primero burbujas de liquido en el punto de
rocio superior o retrogrado, que es exactamente el comportamiento opuesto en comparacion

con la interseccion superior del sistema A con B en la primera interseccion.

® Critical point

¢ Cricondenbar i E
O Cricondentherm A ‘ Py, retrograde or upper dew
‘ point
Py, bubble point .
Single phase liquid- b P Single phase
bubble point system p:?rl:tcs’rs.fset:m
Two phase region
within the phase
envelope P,, lower or
normal dew point
Py
__Dewpoint =4 .

Fig. 4 Diagrama de fases de un sistema binario

La cantidad de liquido en equilibrio con la fase gaseosa aumenta hasta un punto maximo
en algin lugar dentro de la envoltura de fases, pero luego se vaporiza debido a la baja
presion hasta que es un vapor monofasico nuevamente en el punto de rocio inferior o
normal. La representacion grafica de las llamadas lineas de calidad o isovolatiles, que

muestran la relacion liquido-vapor del equilibrio actual [1].

Como se menciond anteriormente, cada diagrama de fases pertenece a una composicion
general especifica y fija del sistema. Al trazar las areas de dos fases de distintas
composiciones del sistema y conectar todos los puntos criticos correspondientes, como se
muestra en la Figura 5, se obtiene el denominado lugar critico. Este Gltimo define la region
de un sistema, independientemente de su composicion general, donde dos fases pueden

coexistir en equilibrio.
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Fig. 5 Lugar critico de un sistema binario

2.2.3. Sistema multicomponente

En la practica, cada fluido de yacimiento consta de tres o mas componentes y, por lo tanto,
cae dentro de la categoria de sistemas multicomponente. En general, las definiciones y
también el concepto siguen siendo los mismos; sin embargo, debido a las muchas
composiciones generales posibles, las envolventes de fases se representan principalmente
solo para una composicion quimica especifica. Ademas, el area de dos fases se hace mas
grande en términos de magnitudes de presion y temperatura en comparacion con un sistema

binario y el punto critico se desplaza hacia la derecha [1].

En la Tabla 3 se muestra un breve resumen con los criterios principales: relacion gas-
petréleo, gravedad, color, fraccion positiva, factor de volumen de formacién y temperatura

del yacimiento.
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Tabla 3 Clasificacion de los fluidos de yacimiento

Litho Well 02 Well 03 Well 04 Well 05
Units  "Flyiq Fluid Fluid | Fluid contact | Fluid | Fluid contact | Fluid | Fluid contact
type contact type type type

Gas, Oil | GUT: 11325 | Gas, Oil | GUT: 11325 | Gas, Oil | GUT: 11375 | Oiland | ODT: 11775
Sand H | and Water | GOC: 11375 | and GOC: 11350 | and GOC: 11475 | water OWC: 11775
OWC: 11600 | Water OWC: 11800 | Water OWC: 11625
Gas, Oil | GUT: 11950 | Gas, Oil | GUT: 11950 | Oiland | OUT: 12050 | Gas, Oil | GUT: 12025
SandI | and Water | OQUT: 12000 | and GOC: 11985 | water OWC: 12300 | and GOC: 12050

OWC: 12300 | Water OWC: 12150 Water | ODT: 12150

WUT: 12100

Qil QUT: 12550 | Gas, Oil | GUT: 12525 | Gas, Oil | GUT: 12600 | Gas, Oil | GUT: 12525

Sand J OWC: 12725 | and GOC: 12950 | and GOC: 12635 | and GOC:; 12600
WDT: 12810 | Water OWC: 12625 | Water OWC: 12800 | Water ODT: 12725

WUT: 12650

Gas, Oil | GUT: 12875 | Gas, Oil | GUT: 12815 | Gas, Oil | GUT: 12900 | Gas, Qil | GOC: 12925
Sand K | and Water | GOC: 13000 | and GOC: 12950 | and GOC: 12975 | and OWC: 13050
ODT: 13225 | Water OWC:13025 | Water ODT: 13200 | Water

WUT: 13200 WUT: 13050
Gas, Oil | GUT: 13375 | Gas, Oil | GUT: 13375 Gas, Oil | GUT:13400
Sand L | and Water | GOC: 13450 | and GOC: 13425 and GOC: 13475
OWC: 13525 | Water | OWC: 13510 Water | OWC: 13535
GUT: Gas Up To; OUT: Oil Up To; ODT: Oil Down To:

WUT: Water Up To; WDT: Water Down To; GOC: Gas-0il Contact; OWC: Oil-Water Contact.

El petroleo negro debe su nombre al color que presenta en las condiciones de la superficie
y es el fluido de yacimiento mas abundante. Por un lado, la envoltura que se muestra a la
izquierda en la Figura 6 es la mas grande de todos los tipos; principalmente debido a una

temperatura critica muy alta debido a mas del 20% molar de componentes pesados C7+.

! o Cotal ot » Gt pont
. + s lqud 2 908 i
i - £ liquid A ¢ B0 liqid
| +m{h"id t . ﬁm‘
6 20% liquid a .
8 Sepnor N :m"ﬁ
& 308 liquid
o 208 i
¢ g x 10%liqid
i & + 5% bqud
£ £ 8 Sepaakor

Temperaure Temperature

Fig. 6 Diagrama de fases tipico del petroleo negro y del petroleo volatil
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Por otro lado, estas condiciones de calor reducen significativamente el punto de burbuja
porque la liberacién de gas se favorece con el aumento de la temperatura. Durante la
produccién y en el camino hacia la superficie, cuando la presion cae por debajo del punto
de burbuja, el petréleo monofasico se convierte en un fluido bifasico con cantidades
bastante altas de liquido, indicado por las lineas de calidad dentro de la envoltura de fases
alrededor de la condicion del separador. Por lo tanto, el petréleo negro también se denomina

petroleo de baja contraccion [1].

Como su nombre lo indica, el aceite volatil es victima de una mayor contraccion debido a
las lineas de calidad que se encuentran muy juntas debajo de la linea del punto de burbuja
y a los isovols de bajo porcentaje en la condicidon de separador, como se muestra a la

derecha en la Figura 6.

Una fraccion de C7+ menos pesada y también mas pequefia que en el aceite negro desplaza
la cricondentherm hacia la izquierda y la cricondenbar un poco hacia arriba. El color del
aceite volatil, también conocido como aceite casi critico, varia de verde y naranja a marron,

pero sufre los mismos cambios de fase que el aceite de baja contraccion [1].

El condensado de gas experimenta diferentes cambios de fase porque la condicion inicial
es un vapor monofasico a una temperatura entre la temperatura critica, que es mas baja que
la del petroleo volatil o negro, y la cricondenterma y, por lo tanto, cruza el punto de rocio
retrogrado durante una caida de presion. Como ya se describid en el caso de un sistema
binario, las primeras gotas de liquido se condensan a partir del gas en el punto de rocio

superior.

Durante el agotamiento posterior, representado por la linea discontinua vertical en la Figura
7, se cruza primero el porcentaje isovol mas bajo, seguido de los mas altos hasta un punto
maximo, que estd atrapado por la linea de calidad del mismo valor en algiun lugar de la

envolvente de fases.

Después de esta caida maxima de liquido, comienza la revaporizacion y la cantidad de
liquido, que normalmente no se produce debido a su inmovilidad en el yacimiento,

disminuye hasta que se alcanza la condicion de separador [1].
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Pressure

Temperature

Fig. 7 Diagrama de fases tipico de condensado de gas

Los gases humedos y secos son aquellos fluidos de yacimiento con temperaturas superiores
a la cricondenterm de su respectiva envoltura de fases. Ademas, el area de dos fases es
mucho menor en comparacién con el petréleo negro, el petroleo volatil y el condensado de

gas.

Los términos hiimedo y seco no tienen nada que ver con la presencia o ausencia de agua,
sino mas bien con la posicion de la condicion de separador con respecto a la envoltura de

fases.

Por un lado, como se ve en el diagrama de la izquierda de la Figura 8, algo de liquido
precipita del gas de yacimiento en condiciones de separador, y de ahi el nombre de gas

hamedo.

Por otro lado, la condicion de separador del gas seco, representada a la derecha de la Figura

8, también esta en el area de una sola fase y, por lo tanto, no se forma liquido en absoluto

[1].
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Fig. 8 Diagrama de fases tipico de gas humedo y gas seco

En aras de la exhaustividad y aunque la composicion general del sistema permanece igual
para un diagrama de fase en particular, es necesario mencionar que la composicion y la
quimica respectivas de cada fase durante el equilibrio cambian y varian con la presion y la
temperatura. Sin embargo, la tendencia parece ser la misma para los sistemas binarios y
multicomponentes, asi como para los diferentes fluidos del yacimiento. Como ejemplo, las
fracciones molares de metano y la fraccion C7+ de un sistema de petroleo negro en

equilibrio por debajo del punto de burbuja se muestran en la Figura 9.

0.90

0.30 -

Equilibrium phase mole fraction

0.20 A

0.10 -

2——8 —0—0— *+—90 .
300 800 1300 1800 2300 2800 3300 3800
Pressure, psia

0.00

—&—C, in liquid phase —&— C,+inliquid phase

-6—C, in vapor phase —@- C;+in vapor phase

Fig. 9 Comportamiento de las composiciones de fases en la region bifasica de un sistema de
petréleo negro
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Parece obvio que las presiones mas bajas favorecen la evaporacion de los componentes
mas ligeros y volatiles y, por lo tanto, la cantidad relativa de CH4 en la fase liquida

disminuye mientras que la fraccion C7+ aumenta.

Contrariamente a esta explicacion, la fraccion de metano en la fase de vapor no solo
aumenta. De hecho, solo aumenta justo por debajo del punto de burbuja, mientras que a
presiones mas bajas, también los componentes mas pesados, como el n-butano, se
vaporizan y, por lo tanto, disminuyen la fracciéon de metano en la fase de vapor. Lo mismo
se aplica a la fraccion C7+ en la fase gaseosa, que s6lo disminuye justo por debajo del
punto de burbuja y luego aumenta debido a presiones tan bajas que también hacen posible

la evaporacion de componentes pesados [1].

Al medir y representar graficamente las densidades de fase como en la Figura 10, se puede
identificar que la disminucion de la presion es el efecto dominante en la fase gaseosa,
mientras que la composicion y la reduccion del metano juegan un papel mas importante en

la fase liquida.

o
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Equilibrium phase density, g/cc
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=
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=
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300 800 1300 1800 2300 2800 3300 3800
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Fig. 10 Densidades de fase de un sistema de petréleo negro por debajo del punto de burbuja

16



2.3.

Presion de vapor

En el proceso de transporte de petroleo crudo, una de las propiedades mas importantes que
se deben tener en cuenta es la presion de vapor del petroleo crudo. Para facilitar el
transporte y la manipulacion del petroleo crudo, la presion de vapor debe ser lo mas baja

posible.

Segun la referencia [2], la presion de vapor o presion de vapor de equilibrio se puede definir
como la presion ejercida por un vapor en equilibrio termodinamico con sus fases

condensadas (sélidas o liquidas) a una temperatura determinada en un sistema cerrado.

La presion de vapor indica la tendencia de las particulas a escapar del liquido (o de un
s6lido). En otras palabras, la presion de vapor de equilibrio es una medida de la volatilidad

de un liquido.

La presion que exhibe el vapor sobre la superficie de un liquido se conoce como presion de
vapor. A medida que aumenta la temperatura de un liquido, también aumenta la energia

cinética de sus moléculas.

A medida que aumenta la energia cinética de las moléculas, también aumenta el numero de

moléculas que pasan a ser vapor, lo que aumenta la presion de vapor [2].
2.3.1. Presion de vapor Reid (RVP) y presion de vapor verdadera (TVP)

Existen dos tipos de métodos para medir la presion de vapor. El primero es la presion de
vapor Reid (RVP) y el otro es la presion de vapor verdadera (TVP). Segun la referencia
[2], Ia RVP es una presion de vapor en la que el liquido o combustible no elimina aire ni

vapor de agua de la muestra.

La lectura incluye también la presion de vapor del aire y del vapor de agua, mientras que
la presion de vapor verdadera (TVP) elimina el aire y el vapor de agua de la muestra a una

temperatura especifica.

Por lo tanto, la lectura de la presion de vapor solo depende de la presion ejercida sobre el
propio combustible. Normalmente, la presion Reid sera inferior a la presion de vapor
verdadera (TVP), porque el agua y el aire disueltos incluidos en el recipiente de la muestra

afectarian la lectura de la presion de vapor [2].

En la industria del petroleo y el gas, la presion de vapor Reid (RVP) se utiliza ampliamente,
pero en ultima instancia depende de los requisitos del cliente y de la propiedad del petroleo
crudo en el yacimiento. En ocasiones, también se utiliza el método de presion de vapor real
(TVP). Sin embargo, en un proyecto, normalmente se utiliza un solo método para garantizar

la coherencia del analisis.
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2.3.2. Modelo de correlacion de TVP con RVP de petréleo crudo

Se han desarrollado las correlaciones para la conversion de RVP de petroleo procesado y
petrdleo crudo en bruto a TVP y viceversa. Estos datos cubren todos los rangos de
temperatura, RVP y TVP. Las ecuaciones a continuacion se pueden utilizar para calcular

RVP o TVP con los valores correctos de A, By C.

A=A -4 In(RVP)
B=B,-B,in(RVP)

B
TVP =exp| 4 -
(4725

TVP a RVP: De manera similar, este consejo propone las siguientes ecuaciones para la

conversion de TVP a RVP.

A= 4~ 4in(TVP)
B=B -B,In(TVP)

RVP =exp| A- 5
T+C

Donde T es la temperatura, °C (°F), RVP es la presion de vapor Reid, kPa (psi), TVP es la
presion de vapor real, kPa (psia). Tenga en cuenta que los valores de A1, A2, Bl y B2 son

diferentes en los dos conjuntos de ecuaciones anteriores.

El valor de "C" es una funcion de las unidades elegidas (SI versus FPS) y es consistente.
Con base en este método de calculo, se ha establecido un tipo de grafico llamado
nomograma que permite convertir los datos de presion de vapor Reid (RVP) a presion de

vapor real (TVP), y viceversa.

Estos graficos son vitales porque hacen que la conversion de uno a otro sea mucho mas
facil para los ingenieros de la industria del petroleo y el gas. Y en algunos casos, aunque la
presion de vapor Reid (RVP) se usa ampliamente en la industria, la presion de vapor real

(TVP) es necesaria para ciertas propiedades del combustible de petrdleo.

Por lo tanto, los efectos del aire y el agua de la presion de vapor Reid (RVP) deben

eliminarse de las mediciones de presion.

18



— 0

N 140

1

— 130

- 120

— 2 1o

N 2

- i 100
g [—3 a3
D. - -

- |4 20
g’ =, N w

—
el = — 3 80 wl
£E . i =

o g 70-4 =

— & = : g
=1 s 2o 60 =
- =

— 8 - 50

f—9 o

— 10 L15 40

— FIGURE 5B1.2 30

= TRUE VAPOR PRESSURE

— 15 oF 20

- CRUDE OILS 10

— I TECHNICAL DATA BOOK

- Jurep 1593

[ 25

Fig. 11 Nomograma para la conversion de RVP a TVP y viceversa /3]

Por lo general, para el petréleo crudo, la relacion aproximada entre RVP y TVP a 37,8 °C

se tabula para algunas muestras de petroleo crudo en la siguiente tabla:

Tabla 4 Relacion aproximada entre RVP y TVP a 37,8 °C

RVPa378C | TVPa37.8C
psi psia
5 5.8
6 6.8
7 7.9
8 8.9
9 9.9
10 11
11 12
12 13.1
13 14.1
14 15.2
15 16.2
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Fig. 13 La relacion aproximada entre RVP y RVP para diferentes crudos volatiles y productos
derivados del petréleo la proporciona W L Nelson en la referencia /4].

2.3.3. Correlacion entre la presion de vapor y la temperatura de un fluido

Ecuacion de Clausius-Clapeyron: La ecuacion de Clausius-Clapeyron es una ecuacion
desarrollada para proporcionarnos una forma de encontrar el calor de vaporizacion, la
energia que se debe suministrar para vaporizar un mol de moléculas en estado liquido.
Como sabemos, la presion de vapor aumenta de manera constante a medida que aumenta

la temperatura.

Por eso, esta ecuacion de Clausius-Clapeyron [2] actiia como un modelo matematico para
el aumento de la presion en funcion de la temperatura. La correlacion entre la presion de

vapor y la temperatura se muestra en la siguiente ecuacion:
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24.

np = k(L
f ——(?)“

2.3.4. Estimacion de la presion de vapor usando la ecuaciéon de Antoine

La ecuacion de Antoine es la ecuacion que se utiliza para estimar la presion de vapor a una
temperatura especifica. Si se conocen el punto de ebullicion normal (presion de vapor 1
atm) y la temperatura y presion criticas, se puede utilizar una linea recta que pase por estos
dos puntos en un grafico de presion logaritmica versus temperatura absoluta reciproca para
hacer una estimacion aproximada de la presion de vapor a temperaturas intermedias. Se
han desarrollado varias ecuaciones para expresar la presion de vapor en funcion de la

temperatura. [7]

Una de las mas utilizadas es la ecuacion de Antoine de tres términos, como se muestra a

continuacion:
logP = A4 B
O = _ —
g T

Donde P es la presion de vapor, mmHg, A, B, C son los coeficientes de Antoine, T es la

temperatura, K [5].

Principio del proceso de separacion

La mayoria de las veces, el pozo produce una combinacion de gas, petréleo y agua, con
varios contaminantes que deben separarse y procesarse. Algunos pozos, dependiendo de su
ubicacién, tienen produccion de gas puro que puede tomarse directamente para el

tratamiento y/o compresion del gas.

Los separadores de produccion vienen en muchas formas y disefios, siendo la variante
clasica el separador por gravedad. En la separacion por gravedad, el flujo del pozo se
alimenta a un recipiente horizontal. La referencia [6] indica que el periodo de retencion
suele ser de cinco minutos, lo que permite que el gas salga burbujeando, el agua se asiente

en el fondo y el petroleo se extraiga en el medio.

La presion a menudo se reduce en varias etapas (separador de alta presion, separador de
baja presion, etc.) para permitir la separacion controlada de los componentes volatiles. Una
reduccion repentina de la presion puede permitir la vaporizacion instantanea, lo que genera

inestabilidad y riesgos de seguridad.
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2.4.1. Proceso de separacion en petréleo y gas
Eliminacion de gas del petroéleo

Las caracteristicas fisicas y quimicas del petroleo y sus condiciones de presion y
temperatura determinan la cantidad de gas que contendra en solucion. La velocidad a la
que se libera el gas de un petrdleo determinado es una funcion del cambio de presion y

temperatura.

El volumen de gas que un separador de petréleo y gas eliminara del petréleo crudo depende

de varios factores [7]:

1) Caracteristicas fisicas y quimicas del crudo.
2) Presion de funcionamiento de los separadores.
3) Temperatura de entrada.

4) Caudal de entrada.

Ademas de eso, la agitacion, el calor, los deflectores especiales, los paquetes coalescentes
y los materiales de filtrado pueden ayudar a eliminar el gas que de otro modo podria quedar

retenido en el petroéleo debido a la viscosidad y la tension superficial del petroleo.

El gas se puede eliminar de la parte superior del tambor en virtud de ser gas. El petroleo y
el agua se separan mediante un deflector en el extremo del separador, que se coloca a una
altura cercana al contacto petroleo-agua, lo que permite que el petroleo se derrame hacia el

otro lado, mientras que el agua queda atrapada en el lado cercano.

Luego, los dos fluidos se pueden sacar del separador por sus respectivos lados del deflector.
Luego, el agua producida se inyecta nuevamente en el depdsito de petroleo, se desecha o
se trata. El nivel a granel (interfaz gas-liquido) y la interfaz petroleo-agua se determinan

utilizando instrumentacion fijada al recipiente.

Las valvulas en las salidas de petréleo y agua se controlan para garantizar que las interfaces
se mantengan en sus niveles dptimos para que se produzca la separacion. El separador solo
lograré la separacion a granel. Las gotas de agua mas pequefias no se asentaran por gravedad
y permaneceran en la corriente de petroleo. Normalmente, el petroleo del separador se envia

a un coalescedor para reducir ain mas el contenido de agua.

Separacion del agua del petréleo

Hoy en dia, los yacimientos petroliferos producen mayores cantidades de agua que de
petréleo. Junto con una mayor produccion de agua, se producen emulsiones y dispersiones
que son mas dificiles de tratar. El proceso de separacion se vincula con una gran cantidad

de contaminantes a medida que se recupera la Gltima gota de petroleo del yacimiento [8].
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En algunos casos, es preferible separar y eliminar el agua del fluido del pozo antes de que
fluya a través de reducciones de presion, como las causadas por estranguladores y valvulas.
Dicha eliminacion de agua puede evitar dificultades que podrian ser causadas por el agua
aguas abajo, como la corrosion, que puede considerarse una reaccion quimica que ocurre

cuando un gas o liquido ataca quimicamente una superficie metalica expuesta.

La corrosion generalmente se acelera con temperaturas calidas y también por la presencia
de 4acidos y sales. Otros factores que afectan la eliminacion de agua del petrdleo incluyen
la formacion de hidratos y la formacion de emulsiones compactas que pueden ser dificiles
de disolver en petroleo y agua. El agua se puede separar del petroleo en un separador

trifasico mediante el uso de productos quimicos y separacion por gravedad [5].

Si el separador trifasico no es lo suficientemente grande para separar el agua
adecuadamente, esta se puede separar en un recipiente de extraccion de agua libre instalado

aguas arriba o aguas abajo de los separadores.
2.4.2. Efecto de la presion operativa del separador

El fluido producido del pozo generalmente posee mas de un componente. Debido a la
naturaleza multicomponente del fluido producido, la cantidad de liquido que se obtendra
en el separador aumenta con la presion a la que ocurre la separacion. Porque ese liquido
contendra algiin componente ligero que se vaporizard en el tanque de almacenamiento
aguas abajo del separador. Si la presion para la separacion inicial es demasiado alta,
demasiados componentes ligeros permaneceran en la fase liquida en el separador y se

perderan en la fase gaseosa en la condicion del tanque.

Esta situacion no seria econémica ya que se produciria un desperdicio de petréleo crudo.
En el caso de que la presion sea demasiado baja, habra muy pocos de estos componentes
ligeros para estabilizarse en liquido. Por lo tanto, al final del proceso también se perderan
como gas [7]. De hecho, la inclinacién de cualquier componente en la corriente del proceso

a pasar instantaneamente a la fase de vapor depende de su presion parcial.

De la referencia [2], la presion parcial de un componente en un recipiente se define como
el numero de moléculas de ese componente en el espacio de vapor dividido por el nimero
total de moléculas de todos los componentes en el espacio de vapor multiplicado por la

presion en el recipiente.

Por lo tanto, si la presion en el recipiente es alta, la presion parcial del componente también
sera relativamente alta y las moléculas de ese componente tenderan hacia la fase liquida.
La referencia [8] establece que a medida que aumenta la presion del separador, también

aumentara la velocidad de flujo de liquido que sale del separador.
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2.5.

2.4.3. Efecto del nimero de etapas en la recuperacion de liquido

El petréleo crudo esta formado por muchos componentes de hidrocarburos desde C1 hasta
C36. Debido a esta propiedad multicomponente de este petroleo crudo, podemos observar
que a medida que aumenta el nimero de etapas de separacion después de la separacion
inicial, también aumentara la porcion de componentes ligeros que se estabilizaran en la fase

liquida [9].

En un proceso de separacion de multiples etapas, los hidrocarburos ligeros que se evaporan
se descargan a una presion razonablemente alta, lo que mantiene la presion parcial de los
hidrocarburos intermedios mas baja en cada etapa. A medida que el nimero de etapas se
acerca al infinito, las moléculas mas ligeras se eliminan tan pronto como se forman y la
presion parcial de los componentes intermedios se maximiza en cada etapa. La potencia
del compresor requerida también se puede ahorrar mediante la separacion por etapas, ya

que parte del gas se captura a una presion mas alta durante el proceso de separacion.

La referencia [9] indica que cuanto mayor sea el nimero de etapas que se agregan al
proceso, habrd menos en el incremento de la recuperacion de liquido. El ahorro de costos
al agregar una etapa en el proceso de separacion deberia ser mayor que el gasto y el costo
del separador adicional, las tuberias, los controles, el espacio y parte de su complejidad.
Por lo general, para cada instalacion hay un nimero 6ptimo de etapas y puede ser diferente

de un pozo a otro.

Paquetes de propiedades

Para garantizar la precision y la validez de una simulacion, la seleccion del modelo
termodindmico juega un papel muy crucial. Con el paquete termodindmico correcto
seleccionado, esto garantizara la fluidez de la simulacion y la precision del resultado de la
simulacion. Aparte de eso, el paquete de propiedades también permitiria la prediccion de
las propiedades de la mezcla independientemente del tipo de componentes. La siguiente

tabla muestra el sistema tipico y sus métodos de propiedad recomendados:
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Tabla 5 El sistema tipico y sus métodos de propiedad recomendados

[METODO ~ |APLICACION RESTRICCIONES

IDEAL Mezclas de compuestos similares, especialmente No aplicable paro sistemas moderadamente no
apolares, o presiones bajas (< 2 atm) ideales. No aplicable a presiones moderadas.

Refinerias (especialmente si hay gran cantidad de No aplicable para sistemas altamente no ideales
{=Dp]H[e B"e]\| ligeros), procesado de gases, procesado de gas
natural. T-P moderadas/altas

PENG- Refinerias (especialmente si hay gran cantidad de No aplicable para sistemas altamente no ideales
ROBINSON ligeros), procesado de gases, procesado de gas
natural. T-P moderadas/altas

SRK Sistemas con ELLV (hidrocarburos y agua) con alta
W\ (ool [J[e:(b]o B solubilidad. ~ Recomendado si los gases
supercriticos > 5% molar

BRAUN K10 Hidrocarburos pesados a baja presion.
(o,7:\o B 7:\s]3: 8 Hidrocarburos ligeros y medios.

2.5.1. Peng Robinson

La ecuacion general de Peng—Robinson corresponde a una modificacion de la EOS de
Redlich—-Kwong, con el fin de tener una aproximacion mas precisa al estado VLE [10].
Aspen Hysys incluye mejoras a la PR original con el objetivo de ampliar el rango de
aplicabilidad y mejorar la descripcion del sistema no ideal. Incorpora un rango més amplio
de temperatura y presion, comenzando con criogenia hasta altas temperaturas; y desde

presiones de vacio hasta sistemas de alta presion.

Ofrece una base de datos completa para el parametro de interaccion binaria, lo que implica
buenos resultados para mezclas de hidrocarburos [10]. La misma EOS predice la
distribucion de componentes pesados de petroleo, sistemas acuosos de glicol y metanol.
Para aplicaciones petroquimicas o de gas y petroleo, la EOS de PR es generalmente el

paquete de propiedades recomendado [11].

Esta EOS puede ser precisa para una amplia gama de condiciones del sistema. Resuelve
rigurosamente cualquier sistema monofasico, bifasico o trifasico con un alto grado de

eficiencia y confiabilidad [11].

2.5.2. Chao Seader
El paquete CS utiliza el método CS-RK para el calculo de LVE y el método Lee Kesler
para el calculo de Entalpia y Entropia. Los coeficientes de fugacidad en fase vapor se

calculan mediante el ‘principio de estados correspondientes’ [11].
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2.6.

Se incorporan funciones especiales para el calculo de valores de fugacidad en fase liquida.
El paquete termodinamico Chao-Seader debe utilizarse para hidrocarburos pesados, con
presion inferior a 10342 kPA (1500 psia), y un rango de temperatura de -17,78 a 260°C (0
a 500 F) [9].

Se utiliza para sistemas de vapor. También, puede utilizarse para flashes trifasicos pero
restringido al uso de agua pura en la segunda fase liquida. Por ejemplo, se recomienda
utilizar el CS para casos en los que el vapor de agua o el liquido sean los componentes

principales [11].

Esto se debe a que el paquete incluye correlaciones especificas que representan las tablas
de vapor de forma precisa. El paquete termodindmico Chao-Seader es predictivo y esta
desarrollado para mezclas de hidrocarburos con gases ligeros (CO2 o SH2). Puede
utilizarse para torres de crudo, torres de vacio y partes del proceso de etileno. Este modelo

es semi empirico y se basa en una amplia fuente de datos de hidrocarburos [12].

Optimizacion de procesos en plantas de procesamiento

La optimizacion de procesos significa ajustar o modular un proceso de manera de optimizar
un conjunto especifico de variables sin violar algunas restricciones. La minimizacion de
costos y consumo de energia, y la maximizaciéon del rendimiento y/o eficiencia son los
objetivos principales. Por la misma razon, la optimizacion de procesos es la tarea final y
mas importante, y es esencial para mejorar el rendimiento del proceso. Por lo tanto, ha

atraido la atencion de ingenieros e investigadores.

Sin embargo, hay muy pocos estudios de optimizacion que se concentren en un sistema
térmico de una planta offshore, particularmente en el rango de operacion de FPSO, la escala
y sus limitaciones. En consecuencia, en general, la optimizacion de procesos se divide en
dos partes principales: 1- Sintesis y modelado de procesos, y 2- Desafios de optimizacion
relacionados con la programacion 6ptima de las diferentes tareas unitarias para realizar el

objetivo (u objetivos) general del proceso.

2.6.1. Sintesis y modelado de procesos

La sintesis de procesos es un area de investigacion cuyo interés ha crecido en las tltimas
décadas para los procesos quimicos. Sin embargo, muy pocos trabajos abordan la sintesis
sistematica de una plataforma de petréleo y gas completa. En esta subseccion, se detalla
una revision de la literatura existente sobre sintesis de procesos y su importancia para el

modelado de procesos quimicos.
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Hace algunas décadas, Rudd & et al. (1973) explicaron que los sistemas de procesamiento
se caracterizan por dos caracteristicas distintas. La primera son las propiedades quimicas y
fisicas de los componentes del proceso y las interconexiones entre los componentes, y la
segunda son las capacidades y condiciones de operacion de estos componentes del proceso.
No obstante, para sintetizar un proceso debido a la busqueda de una configuracion 6ptima,
es necesaria una busqueda dirigida sobre las configuraciones alternativas factibles, asi
como sobre las variables de disefio. En cuanto a la importancia de la sintesis de procesos
en el disefio de sistemas, Bradley & et al. (1977) también afirmaron que el ingeniero debe
formular el problema y las restricciones impuestas, y luego destacar los resultados del
modelo a la luz de las experiencias e intuiciones adquiridas, reconociendo las restricciones
del modelo.

Después de una revision sobre sintesis de procesos, Nishida & et al. (1981) explicaron que
la sintesis de procesos es el primer paso en el disefio de plantas de proceso mediante la
generacion sistematica de diagramas de flujo de procesos alternativos y la seleccion de una
0 pocas configuraciones y parametros para optimizar la funcion de un objetivo
determinado.

En el disefio de procesos quimicos mediante sintesis de procesos, Colmenares & Seider
(1989) demostraron que el rendimiento del sistema de servicios publicos influye
directamente en el costo operativo y la eficiencia de un proceso. Ademas, Smith (2005)
menciono6 que el proposito general de la sintesis de procesos es disefar los procesos con
las transformaciones fisicas y/o quimicas adecuadas (en los sistemas principales o/y de
servicios publicos), que son necesarias para lograr los resultados y las producciones
deseados.

Puede llevarse a cabo mediante el disefio de nuevas instalaciones o modificando las
existentes (retrofit). Después de todo, recientemente, la sintesis de procesos ha sido la parte
inseparable de los procedimientos de optimizacion en procesos quimicos de la mayoria de
las investigaciones y trabajos. Luego, el modelado matematico se utiliza para establecer la
estructura compleja y el proceso quimico para calcular las funciones objetivo basadas en
variables reales y restricciones en formatos de programacion no lineal.

A continuacion, se plantean los métodos de sintesis de procesos implementados en varios
casos estudiados de ciclo industrial centrados en plantas de procesamiento de petrdleo y
gas. A continuacion, Lee & et al. (2002) propusieron un método novedoso para seleccionar
las composiciones de refrigerantes basado en la combinacion de programacioén no lineal
(NLP) y analisis termodinamico.

Desarrollaron un método de sintesis sistematico como herramienta para completar el disefio
de un ciclo de refrigerante mixto. Sus estudios de caso demostraron hasta un 25% de ahorro

en la demanda de energia de las obras del eje en comparacion con el proceso comercial.
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Aunque los procedimientos complejos consumian mucho tiempo. Para desarrollar un
modelo no lineal que conecte la superestructura y los componentes del proceso, la sintesis
del proceso debe detallarse en un marco metodologico.

Wang & et al. (2012) presentaron una nueva metodologia para la sintesis del proceso de
licuefaccion de GNL con el fin de minimizar el consumo de energia. Se desarrolld un
procedimiento que utiliza el modelo MINLP (programacion no lineal de enteros mixtos)
para una planta de GNL C3MR vy se resuelve en GAMS mediante un solucionador llamado
LINDOGlIobal. El modelo de sintesis comprende los balances de masa y energia empleados

en el modelo de optimizacion.

Afirmaron que su metodologia redujo el consumo de energia en aproximadamente un 13%
y, como se muestra en la Figura 2.13, las propiedades termodinamicas de validacion y los

resultados de la solucién numérica fueron examinados por Aspen Plus.

LNG Process
MINLP Model Analysis
Proposal *
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MINLP Model

Development Superstructure Representation
. Process Constraints
Synihesis Mode] Objestive Function

Dy
Lt——/ Thermodynamic Models Lincar Fstimation | Model
‘jk - / Picoewise Estimati Data |User Defined Automation Script]
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X /J\V\
: { Test Dala
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Identification & through GAMS
Validation rough B No

¥
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Troubleshooling

Troubleshooting

Optimization Result
Ouiput

Fig. 14 El marco metodologico presentado en /73]

Willersrud & et al. (2013) estudiaron la aplicacion de métodos para maximizar la
produccion total de petroleo de un yacimiento offshore en una escala de tiempo corta y
mediante un proceso sintético. En este trabajo, se emplearon dos métodos de control

predictivo de modelo no lineal (NMPC) en el modelo de optimizacion.
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Primero, utilizaron el método de puntos de ajuste inalcanzables para maximizar la
produccién de petroleo con un GOR constante en los pozos y luego, la funcion de
penalizacion exacta y restricciones blandas inviables. El método de restricciones blandas
inviables proporcioné menos parametros de ajuste en una configuracion de principio mas
sencilla. Demostraron que la exportacion total de petroleo podria incrementarse en
alrededor de 70 Sm3/dia, lo que corresponde a un aumento anual de los ingresos de 16 M$.
Sin embargo, sus resultados demostraron cémo el control de la presion como variable de

decision podria aumentar la produccion de petroleo sin optimizacion.

Ademas, [13] realizaron una sintesis y optimizacion del disefio de la energia térmica para
procesos de refrigerante mixto de GNL. Modelaron un MINLP basado en los sistemas de
superestructuras relevantes y la configuracion 6ptima global del sistema, para mejorar el

rendimiento y el sistema de conversion de energia.

El estudio de Silva & et al. (2015) es otro intento de maximizar la produccion con multiples
decisiones de enrutamiento, restricciones de presion y distribucién de gas de elevacion
basado en una plataforma FPSO. Desarrollaron un modelo no lineal con enrutamiento
automatico de colectores de pozo; el problema se formulé como una Programacion Lineal
Entera Mixta (MILP) utilizando modelos lineales por partes para aproximar las funciones

no lineales para la optimizacion de la produccion.

Nguyen et al. (2016f) se centraron en el desarrollo de plantas de procesamiento de petroleo
integradas e intensificadas, incluyendo los pasos del proceso, las transformaciones y las
interconexiones de relevancia como una sintesis de disefios preliminares de sistemas para

la produccion de petroleo y gas en alta mar (Figura 15).

OO

P2
L
5714
Step 1 Step 2 Step 3 Step 4 Step 5
Separation  Recompression  Compression Treatment Pumping

Fig. 15 Superestructura genérica de una planta de procesamiento de petroleo y gas.
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S1-2, S3—6 y S7—14 indican configuraciones de separacidon en una, dos y tres etapas,
mientras que los nimeros indicados para los otros pasos, p. €j. R1, C1, T1 y PI, son el

numero de etapas de recompresion, compresion, tratamiento y bombeo, respectivamente.

Formularon tres tipos de plantas de procesamiento de petroleo como punto de partida y
acoplaron su modelo desarrollado en Aspen Plus con Matlab para realizar rutinas de
optimizacion multiobjetivo y evaluaciones de incertidumbre considerando los criterios

técnicos, energéticos y econdmicos.

En todos los casos, los resultados mostraron que el rendimiento del sistema dependia en
gran medida del nivel de integracion de masa dentro de la plataforma; la recuperacion de
los hidrocarburos ligeros y pesados se vio afectada por el nimero de etapas de separacion

y los intercambiadores de calor adicionales.

En este trabajo, no se mencionan los efectos de las corrientes de liquido separadas de cada
tren de separacion en otras etapas y el petroleo volatil recuperado en el tren de separacion.
Ademéas, no se aclara la influencia de los pasos de compresion de gas en el bombeo.
Finalmente, comprender la magnitud de cada variable en los objetivos puede ser un paso

muy importante en la sintesis del proceso de cualquier planta de procesamiento quimico.

Finalmente, Diban & Foo (2017) presentaron un método de integracion de procesos de un
sistema de calefaccion para una plataforma petrolera en alta mar. Se utilizé un algoritmo
de vecino mas cercano (NNA) revisado para disefiar el sistema de calefaccion. Los autores
indicaron que, en caso de no disponer de datos de intercambiadores de calor, este enfoque

es util para un disefio preliminar.
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3.1.

I11. RESULTADOS
Separadores

Como ya se ha mencionado, el uso general y la tarea de un separador es dividir un flujo de
entrada mixto en sus diversas fases, que luego se emiten con un grado especifico de pureza

a través de sus respectivas salidas.

En la industria del petroleo y el gas, un separador se suele denominar el primer recipiente
en la superficie, al que llega la corriente del pozo mixto, en el que comienza la separacion
de fases. La mayoria de las veces, un solo separador es muy ineficiente y, por lo tanto, no

es suficiente para lograr una separacion suficiente.

Sin embargo, una planta de separacién de gas y petrdleo (GOSP), que comprende mas
separadores en diferentes configuraciones para varias aplicaciones a diferentes presiones
de operacion para la separacion por etapas y otras instalaciones como calentadores,
compresores, deshidratadores, desalinizadores, unidades de endulzamiento de gas, etc.,

cumple exactamente los requisitos de una separacion de fases final y suficiente.

El efluente de una etapa anterior sirve entonces simplemente como el efluente de la etapa
siguiente, donde el fluido se procesa ain mas hasta que las distintas fases estan

suficientemente separadas y, lo que es mas importante: estables [6].
3.1.1. Tipos

Casi todos los fluidos de yacimiento son diferentes en todo el mundo y también lo son la

mayoria de los separadores.

Por lo tanto, se han introducido muchas clasificaciones y una se muestra en la Fig. 16 para

obtener una idea general de la oferta y los distintos tipos en el mercado.
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Fig. 16 Clasificacion de los separadores

Como se muestra en la Fig. 16, los separadores se pueden clasificar segun el nimero de
fases en las que se divide una mezcla. Por un lado, en la industria petrolera, un separador
de dos fases separa el gas del petroleo y el agua para las corrientes de pozos de yacimientos
de petroleo, o el gas del agua si la mezcla producida proviene de yacimientos de gas, en

resumen, el gas del liquido.

Por otro lado, un recipiente de tres fases separa el gas del liquido, que luego se divide
adicionalmente en agua y petroleo. Los solidos, que por supuesto siempre estan presentes,
a veces se denominan la cuarta fase, sin embargo, la expresion separador de cuatro fases

no se usa comunmente [6].

Ademas, se puede distinguir entre recipientes a presion cilindricos, esféricos y otros de
forma diferente. Estos tltimos son, por ejemplo, los separadores centrifugos y Venturi, en
los que se agrega una fuerza adicional al sistema para apoyar la separacion. Son muy
sensibles a la velocidad y el tamafio de estas configuraciones es limitado, por lo que no se
utilizan en la produccidon de petrdleo y gas porque definitivamente exige instalaciones

capaces de manejar cantidades mayores y, a veces, intermitentes.

Los separadores esféricos también se utilizan raramente porque son menos eficientes
debido a su corta zona de sedimentacion por gravedad. Los separadores cilindricos, tanto
verticales como horizontales, como se muestra respectivamente en las figuras 17 y 18, son
los mas adecuados para la separacion durante la produccion de petroleo y gas y, por lo

tanto, se examinan en el resto de esta tesis, con un enfoque en los horizontales [14].
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Fig. 17 Seccidn transversal de un separador bifasico vertical tipico /14].

Estas dos configuraciones no difieren mucho en su modo de funcionamiento; sin embargo,
el gas se separa de manera mas eficiente en los separadores horizontales debido a la seccion

de sedimentacion por gravedad mas larga.

Ademas, los separadores verticales no pueden lidiar con slugs mas grandes, que se
presentan mas adelante. En cualquier caso, las zonas dentro de un separador cilindrico,
todos los componentes, los elementos internos y su funcionalidad se explicaran y

describiran en detalle.
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Fig. 18 Seccioén transversal de un separador horizontal de dos fases tipico [14]

Otra clasificacion de los separadores se basa en su campo de aplicacion y los ejemplos mas
importantes se muestran nuevamente en la Fig. 16 anterior. Como ya se menciond, rara vez
se logra una separacioén adecuada con un solo separador de produccién, sino con una serie

de instalaciones diferentes, es decir, un GOSP.

Un depurador, por ejemplo, es un separador de dos fases con la tarea de eliminar el liquido
residual de una fase gaseosa durante la separacion secundaria. Por lo tanto, generalmente
se instala después de la salida de gas de un separador de produccion y aguas arriba de las
instalaciones que no pueden manejar liquido, como compresores, unidades de

deshidratacion de gas, salidas de ventilacion o de quema.

Los llamados filtros tienen aplicaciones similares, por lo tanto, altos GOR, y también son
capaces de eliminar pequefias particulas sélidas del gas. La contraparte de estos dos tipos
es el atrapador de babosas, un separador de dos fases que puede lidiar con grandes babosas
de liquido. Se aplica en las salidas de las tuberias de gas después de limpiar los tubos del

liquido acumulado con un raspador.

El ultimo ejemplo mencionado es el llamado knockout de agua libre, que elimina el agua
libre de la corriente del pozo y, por lo tanto, a menudo representa la primera etapa durante
la separacion. El producto de salida de estos recipientes, que luego es el flujo de entrada
para las etapas posteriores, es entonces menos corrosivo y el riesgo de formacion de

emulsiones e hidratos es menor [14].

La razon detras de la aplicacion de separadores a diferentes presiones y temperaturas de

operacion, que se determinan por ejemplo mediante un separador de prueba.
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3.1.2. Separacion de fases

Como ya se ha mencionado, la corriente de pozo mixta, procedente de uno o mas pozos,
debe separarse en sus distintas fases, es decir, una sélida, dos liquidas y una gaseosa. El
agua y los s6lidos no cambian demasiado debido a su baja compresibilidad, sin embargo,

el gas y el petrdleo si lo hacen.

Ademas, el gas no es tan propenso a disolverse en agua como en petroleo. La separacion
de fases del gas disuelto y el petroleo durante la reduccion de presion es crucial, mientras
que el gas ya libre simplemente se expande. De manera similar a las mediciones de
laboratorio en celdas PVT, la separacion de fases a gran escala puede iniciarse de manera
continua, como en el caso de una separacion diferencial, o de manera abrupta, como una

separacion instantanea.

En general, un ritmo mads lento en la reduccidon de presion, realizado en multiples etapas
desde alta presion hasta condiciones estandar, definitivamente conduce a una menor
liberacion de gas y a un petréleo mas estable y, por lo tanto, a una menor contraccion. La
razon de esto se basa en las interacciones y el comportamiento durante el equilibrio de los
diferentes grupos de componentes, a saber, hidrocarburos ligeros (C1 y C2), intermedios

(C3 —C6) y pesados (C7+) [6].

e Separacion diferencial
Por un lado, la presion se reduce en etapas durante la separacion diferencial y el gas
liberado se elimina continuamente, evitando asi el equilibrio de dos fases de petrdleo y
gas. Por lo tanto, solo los componentes mas ligeros y algunos intermedios se pierden en
la fase gaseosa en cada etapa, mientras que la mayor parte del grupo intermedio y todo

el pesado permanecen en el petroleo [6].

e Separacion flash
Por otro lado, el agotamiento de la presion continta durante la separacion flash incluso
después del establecimiento de un equilibrio de dos fases. La preservacion del equilibrio
postula que la fase gaseosa se vuelve cada vez més pesada a medida que la presion

disminuye.

A presiones mas bajas, muchos componentes intermedios e incluso pesados son
arrastrados por los componentes més livianos, lo que resulta en una mayor contraccion
del petréleo. Dado que la separacion diferencial es muy poco practica y no es factible
debido a sus muchas etapas, la separacion flash se aplica cominmente, aunque se

utilizan algunas etapas para aumentar la recuperacion de petroleo [6].
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e Dos fases: gas y liquido
Debido al aumento del diametro desde la linea de flujo hasta el separador, la velocidad
de la corriente mixta disminuye y las fases tienen tiempo para separarse en el entorno
de menor presion sin muchas turbulencias, que generalmente ocurren en el pozo o la

linea de flujo.

En un separador de dos fases, la separacion gravitacional es el Ginico proceso presente
y, por lo tanto, el liquido se sedimenta y el gas se eleva debido a la gravedad, mientras

que se forma una interfaz espumosa en el medio.

La sedimentacion por gravedad de una gota de liquido en una fase diferente y continua
se puede describir, derivar y predecir estableciendo un equilibrio de fuerzas que actian

sobre dicha gota de liquido.

La fase continua puede ser gaseosa y, por lo tanto, mas ligera, como en el caso de la
separacion de dos fases, u otra fase liquida inmiscible, que puede ser mas ligera o mas
pesada que la fase de la gota. Para empezar, se define una fuerza, como todos sabemos,

como se indica en la ecuacion:

F=m=xa

F= fuerza que acttia sobre el objeto [N]
m= masa del objeto [kg]
a= aceleracion del objeto [m/s?]

Como se muestra en la Figura 19, tres fuerzas actuan normalmente sobre la gota de
liquido en la fase gaseosa continua dentro de un separador de dos fases, a saber, la fuerza
de gravedad Fg en la ecuacion, la fuerza de flotabilidad Fb segun el Principio de
Arquimedes y la fuerza de friccion o arrastre Fd segin la Ley de Stokes en las

ecuaciones siguientes.

La fuerza gravitacional siempre actia hacia abajo y la flotabilidad, como ya lo dice el
nombre, hacia arriba en todo momento, mientras que la fuerza de arrastre esta alineada

con el movimiento de la fase continua generadora de friccion.
Fg=maropiet*g

Fg= fuerza de gravedad que actlia sobre la gota de liquido [N]

Maropler= Masa de la gota de liquido [kg]

g= aceleracion de la gota de liquido debido a la gravedad [m/s?]
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i

lighter continuous phase

Fig. 19 Equilibrio de fuerzas de una fase mas pesada en una fase continua mas ligera

Fr=Muispiacea*g

Fyv= fuerza de flotabilidad que actia sobre la gota de liquido [N]
Mmasa= Masa del volumen que es desplazado por la gota de liquido [kg]
g= aceleracion de la gota de liquido debido a la gravedad [m/s?]

F =3 #T0x d* ¥ Vsettiing
F¢= fuerza de arrastre que actlia sobre la gota de liquido [N]
d= diametro de la gota de liquido [m]
p= viscosidad dindmica de la fase continua [Pa*s]
Vvelocidad= Velocidad relativa o velocidad de sedimentacion de la gota de liquido [m/s]

Al igualar las ecuaciones como se presenta a continuacion y después de reorganizarlas,
la velocidad de sedimentacion constante, que es crucial para el proceso de

dimensionamiento de cualquier separador, se puede determinar como se muestra:

F4=Fb+F4
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"ldroplet g = 7ndisplaced *g + 3xmxd+* wu* Vsettling

P * Vdroplet *g = pg 6 Vdroplet *g+ 3xmd H* Usettling

d3sm B
_ (P1—Pg)*Vdroplet*d — (P1-pPg)—g - (P1—pg)*d~+g
settling 3xmrdep 3xmrdrpu 18*u

v

p= densidad de la gota de liquido mas pesada [kg/m?]
pe= densidad de la fase gaseosa continua mas ligera [kg/m?]
Varoplee= volumen de la gota de liquido [m?]

Sin embargo, la ecuacion de la fuerza de flotabilidad en esta forma solo se puede aplicar
para flujo laminar o un nimero de Reynolds mas bajo, que es adimensional y se define
como se indica a continuacion para el flujo de fluido de gotas esféricas en una fase

continua.

Re = Pg”“settling"’d

u
Por lo tanto, debe reescribirse en una forma que se pueda corregir para un posible flujo
turbulento por medio del coeficiente de arrastre Cp, que es igual a 24/Re para flujo

laminar, como se muestra y prueba en la siguiente ecuacion:

P Vsettli d
Fd = 3*:‘?*0‘*“* Userrh'ng = 3*H*d*!l *Userth'ng *_g*g*_: 3rm = dz 4'Ij"sel‘f:!’ilrl_gz“"
Pg  Vsettling
*L—Sw;{*dz*]} 2 *i*i—lzx,c]*v 2 ¥i—121Ax-p 2 4
pg Re settling pg "Re 4 settling 'pg "Re ' settling =
2
1 2 2 24 1 Vsettling ™
*x—x—=A*p : * x—+—=Cpn * A * =
pg Re 2 settling pg Re 2 D pg >

A= area de la seccion transversal de la gota de liquido [m?]
Cp= coeficiente de arrastre [-]

El coeficiente de arrastre puede entonces aproximarse y determinarse mediante

correlaciones o diagramas, ya sea directamente o mediante iteraciones.

Para completar, la formula asociada para la velocidad de asentamiento se determina en

las ecuaciones mostradas a continuacion:
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2
Vgettling

o Vdroplet *g=Pg * Vdraplet *g+CprAx Pg * 2

d3=m
v _ JZ*(PI_Pg)*VdropIet‘g _ |2lpimpgli—g  [4rdagx(pi=pg)
settling — - dZer - -
CprAxpg Cp+ Tipg 3+Cprpg

Trifasica: gas, petréleo y agua
Ademas de la separacion de liquido y gas en un entorno bifasico, las diferentes fases
liquidas se separan en un separador trifasico segin sus densidades con una emulsion

entre ellas.

Durante este proceso, el agua libre se define como la parte que se separa debido a la
sedimentacion por gravedad. Sin embargo, hay una parte del agua, es decir, el agua
emulsionada, que no se puede separar por medio de la gravedad. Una emulsion de agua
en aceite o, con un corte de agua creciente, una emulsion de aceite en agua, se debe

separar mediante un tratamiento térmico, quimico o electrostatico.

En un entorno trifasico puede suceder que la gota de liquido esté rodeada por una fase
mas ligera, como en el caso de una gota de agua en una fase de aceite continua, o mas

pesada, como en el caso de una gota de aceite en la fase de agua circundante.

El primero da como resultado una férmula de velocidad de sedimentacion, que se
muestra en la siguiente ecuacion, similar a la ecuacion derivada anteriormente debido

al mismo equilibrio de fuerzas que se muestra en la Figura 19 anterior.

3,

d°smw
v _[2#(pw—pPo)*Vdroplet*d 2+(pw—pPo)* e 9 _  |4xdxg*=(pw—po)
settling Cp+A*p, Co*dzm-po 3+Cp*p,

4

pw= densidad de la gota de agua mas pesada [kg/m?]

Po

= densidad de la fase de aceite continua mas ligera [kg/m?]

Sin embargo, como se destaca en la Figura 20, este ultimo método implica un enfoque

diferente. Esto conduce a una velocidad de asentamiento, que estd dominada y

caracterizada por la fuerza de flotabilidad y se muestra en las ecuaciones siguientes con

una disposicion diferente de las densidades que en los casos anteriores, a pesar del apoyo

de la fuerza de arrastre en la direccion de la gravedad.

Debido a eso, es mas apropiado llamarla velocidad ascendente (rising), o simplemente

velocidad terminal, que se puede utilizar en todo momento para ambas direcciones.
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F g+F +—Fp

L. 2
rising

v
Do * Vdrop{et *3g + CD A Py * = Pw * Vdropfet *g

d3.m
v _ (2#(pw—Po)*Vdroplet*d 2+(pw—Po)* s 9 [4xdvgr(pw—Po)
rising CprArpy, CD"dz m*Pw 3+Cp*p,y,

4

heavier continuous phase

LI

4 Fp

v Fq

Fig. 20 Equilibrio de fuerzas de una fase mas ligera en una fase continua mas pesada
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4.1.

IV. DISCUSION
Método Nolasco: Capacidad de tratamiento de los separadores de 2 fases
Los principales factores que afectan la capacidad de los separadores de petroleo y gas son:

a) El diametro y la longitud del separador.

b) El disefio y la disposicion de las partes internas del separador.

¢) Las caracteristicas fisicas y quimicas del petroleo y el gas a separar. (Densidad del
petroleo y el gas, saturacion del gas, equilibrio de fases, etc.)

d) La presion y temperatura de operacion del separador.

e) El numero de fases de separacion.

f) El nivel de liquido en el separador.

g) La tendencia del petrdleo a formar espuma.

h) El volumen de material s6lido transportado por los fluidos a separar.

1) Las condiciones del separador y sus componentes.

4.1.1.Calculo de la capacidad de tratamiento de los separadores verticales
» Capacidad de separacion de gases

De la ecuacion de continuidad:

y =4
Af
d*
A, =
oy
Resulta:
7d?
dr = TV'

De la ecuacion de gas generalizada, para las condiciones base y condiciones de

operacion del separador:

P, _ P4,

RT, Z,RT;

Despejando g,

TP
G = ——1L

CPZ,T, s

Sustituyendo qr en esta ecuacion, considere Ts = 520°R, Ps = 14,7 Ib/pg? abs. Y
multiplique el segundo término por 86400 para obtener el g5, en ft*/dia en condiciones

estandar.
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anb Pf 2
q,, =2.400x10° ——V,d
z,T,

La velocidad de asentamiento Vt:

dig( P pg)
18u,

t

Sustituyendo la ley de Stokes en esta ecuacion:

6 Pf 2
Q. =2400x10° ———¥,d’
forf

gse es el caudal de gas en condiciones estandar que el separador puede manejar, sin que
la corriente de gas absorba particulas con diametros mayores que dp. La capacidad de
gas de un separador vertical, que se muestra en la expresion 4-20, no depende de la
longitud del separador.
Ejemplo
En este ejemplo se han hecho las siguientes asunciones:
a) El diametro de las particulas liquidas separadas por gravedad es de 100 micrones o
mayor.
b) El caudal que ingresa al separador es constante.
¢) El aceite no tiende a formar espuma.
d) La longitud del separador es de 10 pies.
e) La temperatura de operacion es mayor que la temperatura de formacion de hidratos.
Las temperaturas de operacion a considerar segtn la presion de operacion son:
Tr=60 °F si P<500 lb/pg>
Tr=75 °F si P£500 1b/pg?
f) La densidad relativa del gas es 0,65
g) El volumen de las gotas de liquido es 35 °API
h) El factor de compresibilidad del gas en la condicion de funcionamiento del
separador, Zy, es igual a 1.

Célculo de la capacidad de manejo de gas de un separador vertical en las siguientes

condiciones:
do = 16 pg yg= 0.65
Pi=751b/ pg ° pL=35 °AP1
T=60°F Ps=14.7 Ib/ pg *

Pa=10001b/pg2 Ts=60°F
a) Considerando Zf =1 y suponiendo que el diametro de las gotas de aceite es de 100

micras, la ecuacion es:
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Pf (p.P _'og)
T, My

q.. = 0.460 d’

b) Calculo de pg sobre Pfy Tf

Para un gas con las siguientes condiciones:
Ye = 0,65

Pr=75+ 14,7 = 89,7 Ib/pg?abs.

Tenemos un valor de Zf = 0,983

pg= 2.7028 x yg P/ Z; Ty =2.7028 (0.65)(89.7/0.983*520)
pg =0.3084 Ibm/ pie *

Como pg para aplicar la correlacion de Lee debe ser gr/cm3;
p=0,00494 g/cm?
ug calculado:

Se calcula utilizando la correlacion de Lee

Mg =M, * yg=28.97 x 0.65 =18.830
X =3.5+986/T¢+ 0.01 (Mg) = 3.5 + 986/520 + (0.01) (18.830)
X=5.584

Y=24-02X=24-0.2(5584)=1.283

_(0.4+0.02(M)T,"*) ~ (9.4+0.0218.830)X520)"* _
209+19(M,)+T,  209+19(18.830)+520

K=106.672

fy =10 "* Ke *57 =10 ~* (106 .672 )e’® (00084 )E

Hg =107.333 x 10%cp =7.212 x 10 *® Iom/ pie-seg

Calculo de qsg

Suponiendo que para do=16pg y Pd=1000 Ib/pg? el didmetro interior correspondiente
es, d=1,1825 pies.

Convirtiendo los datos a las unidades requeridas:

dp = 100 micrones = 3,2808 x 10-4 pies

pr =35 °API por lo que pp = 53,03 Ibm/ft}

Sustituyendo los valores en la ecuacion:

g g = 0.460 *(89.7/520) (53.03 - 0.3084) (1.1825)°
7.212x10°

gsg =0.815x 10® pies® /dia a cs.
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» Capacidad de separacion de liquidos.
Para calcular la capacidad de manejo de liquidos de un separador, ya sea horizontal o
verticalmente, se debe considerar el diametro del separador, el nivel de liquido sobre la
salida de aceite en el separador, la cantidad de aceite en la condicion de operacion del
separador. y el tiempo de retencion del liquido.
Para separadores verticales, se recomienda que el nivel maximo de liquido sea entre una
y tres veces el didmetro del separador, segun el disefio. La cantidad de liquido que se

puede utilizar en un separador vertical es:

m};l
Vh= :Th

Por lo tanto, el caudal de liquido en condiciones estdndar que puede manejar el

separador es:

v, md*h
ds1 = =
B tr 4Boir
Doénde:
gsL a ft3/min

Para obtener gy en bl/dia, multiplique la ecuacion Vi, por 1440/5,615, lo que deja

d*h

Boitr

g, =201.420

Se recomiendan los siguientes tiempos minimos de separacion para que sus separadores

funcionen correctamente:

RANGO DE PRESION | TIEMPO DE RETENCION
(1b/pg’) (seg)
0-600 60
600-1000 50
>1100 30

Ejemplo

Calcule la capacidad de manejo de liquidos de un separador vertical, a presiones de
operacion de 125 y 1800 Ib/pg2. Las dimensiones del separador y las condiciones de
operacion son:

L=10 pies

d=1,3088 pies

h=1,3333 pies

tr= 1 min.

Aplique la ecuacion gs para ambas presiones de operacion:

caso a) Considerando Pf=125 Ib/pg2, Bo =1,0
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1.3088)*(1.3333
g, =201.420 ( 3 E ) 460.02bl / dia ¢s
X

caso b) Para Pf= 1800 Ib/pg2, Bo=1.225

(1.3088)%(1.3333) _
1x1.225

q. =201.420 375.526bl / dia cs

4.1.2. Estimacion de la capacidad de curado de separadores horizontales.

» Capacidad de separacion de gases.

Para establecer la ecuacion de como se calcula la capacidad de manejo de gases de los
separadores horizontales, se deben tener en cuenta las siguientes consideraciones en

funcion del disefio especifico del separador:

a) Las gotas de liquido caen en un angulo de 45° desde la entrada de los fluidos al
separador, que se encuentra ubicado en su parte superior, en la interfase gas-liquido.
b) El extractor de neblina se encuentra a una distancia del doble del didmetro del

separador menos el nivel del liquido.

De acuerdo a lo anterior, la velocidad de evolucion de las gotas de liquido, Vt, es:

o J@d =) +(d-h)* _V2d -1

rg lr?g

Resolviendo tr, que es el tiempo de residencia del gas necesario para que las gotas de
liquido se depositen en la interfaz gas-liquido:
N2d-h)

re

: vt

Donde:

- =2((1~h)_ 2(d-h) —in:\EVr

o, N2d-h) V2

Vt

Segun la ecuacion de continuidad,
4r = Vg Af = \.EV.., Aj'

Donde:
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[ ang cos(l —Zh)ﬁ
Jsz- = B b l d
A, = 1- +(dh-h ) (=-h
fg 180 ( g

De la ecuacion generalizada de los gases, para condiciones estandar y condiciones de
operacion del separador,

Psqsz _ Pfq.f

RT, Z,RT,

Despejando qs:

T.P,
- '

=———q
«“pz,1, 1

Sustituyendo la ecuacion de continuidad en esta tltima ecuacion, considere Ts=520 °R,
Ps=14,7 Ib/pg? abs y multiplique el segundo término por 86400, para obtener s, en

ft3/dia en condiciones estandar.

P
q,. =4.322x10° —L v 4,
s z1,

En esta ecuacion Vt se calcula de la ecuacion:

dzglp, - p.)
184,

f

Sustituyendo Vt:

P, d,’(p,-p,)
4, =7.725x10° — L2 2 £ 4
ZT; He

gsg es el caudal de gas en condiciones estandar que el separador puede manejar, sin que

particulas con diametros mayores que dp sean arrastradas por la corriente de gas.
Ejemplo

Calcule la capacidad de manejo de gas de un separador horizontal en las siguientes
condiciones:

L=10 pie

h=0.333 pie

47



do=16 pg

Pf=75 Ib/pg2

Tf=60 °F

Pd=1000 Ib/pg2

vg=0.65

pL=35° API

Ps=14.7 1b/pg2

Ts=60 °F

Si Zf =1 y suponiendo que el didmetro de las gotas de liquido es de 100 micrones, la

ecuacion de qs, se convierte en:

Pf(pp_pg){i
T, i, )

I

q,, =0.83 ;

Del ejemplo de aplicacion para separadores verticales, Zf=0,983, pg=0,3084 Ibm/ft3 y
ug= 7,212 x 106 lbm/ft-seg

a) Calculo de Ar.

De la ecuacidon de Afy suponiendo que para d,=16 pg, Ps=1000 Ib/pg? y el didmetro

interno correspondiente d=1,1825 ft, entonces:

2(0.3333)
ragasP || MU e 11825
A, = '4‘ 1- 182 +[(1.1325)(0.3333)—(0.333)-]?[+_0_3333]

180

A=0.8442 pies®

b) Célculo de gsg

Sustituyendo valores en la ecuacion de qs,
(5¢=0.8835x10°

Capacidad de separacion de liquidos.

En el caso de los separadores horizontales, se recomienda que el liquido maximo sea
inferior a la mitad del didmetro interior del separador. Los volimenes disponibles para

el manejo de liquidos en un separador horizontal son:
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Por lo tanto, el caudal de liquido en condiciones estandar que puede manejar el

separador es:

2
[ﬂi- A,)L
Vi, 4

q = =
L7 Botr Botr

gst= pie*/min. a c.s.
Para obtener qq en bl/dia, la ecuacion se multiplica por 1440/5,615, quedando:

ml
-4
g

Botr

g, =256.474

Ejemplo

Calcule la capacidad de manejo de liquidos del separador a presiones de operacion de

125y 1800 Ib/pg?. Las dimensiones y condiciones de operacion del separador son:

L =6 pie

d =1.3088 pie
h = 0.4444 pie
tr =1 min.

Aplicar la ecuacion para calcular Af a partir de la ecuacion de tr:

2 ang cos(l - 2(0'444)} 13
4, < TU3088) || 13088 +[(1,3088 X0.4444) - (0.444 )‘}' . [@ - 0.4444}
4 180 2
A=0.9427 pies’

Ahora use la ecuacion g para las mismas presiones de operacion:

caso a) Para Pr= 125 Ib/pg?, Bo=1.0

[xu.soss)’ o 94,,?J6

g =256.474 =619.625 bl /dia acs.

1

caso b) Para Pf= 1800 Ib/pg? , Bo = 1.225

[;(1.3038)2 o 94_,?}6

as =256.474 =506.82 bl /dia acs.

1.225
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V. CONCLUSIONES

. Latesis busca demostrar las bases y conocimientos basicos para disefiar instalaciones terrestres
basicas donde se inicia el tratamiento directo de los hidrocarburos, ya que en los separadores
es donde el proceso debe ser mas efectivo y eficiente con el fin de reducir costos y mejorar los
procesos, como el aprovechamiento de la energia del mismo fluido.

. El conocimiento del fluido, su comportamiento (Bo, RGA, densidad, etc.) asi como su
composicion, es necesario para realizar cualquier calculo y es imprescindible para el disefio
de cualquier instalacion.

Se muestran diversos métodos para el disefio de separadores y para decidir las presiones
Optimas para las diferentes etapas, etc., que formaran la base para la planificacion y mejora de
las instalaciones. También debemos entender que todos los procesos estan sujetos a los
estandares de disefio y medio ambiente.

. Después del procesamiento en campo, el crudo no puede ser utilizado directamente; debe
procesarse en una refineria para producir fracciones que pueden usarse solas o pueden usarse
en combinacién con compuestos quimicos 0 en procesos quimicos.

. La estabilizacion es un pardmetro importante, pues es el resultado de la calidad de nuestro
producto para su transporte y venta, por lo que es necesario conocer nuestro fluido para poder
decidir el mejor proceso y ajustar la concentracion de H,S al valor méximo permisible.

. Para un disefio eficiente de las instalaciones de superficie, es necesario conocer las
caracteristicas del yacimiento desde el mecanismo de empuje hasta sus cambios en RGA, Bo,
etc. se puede realizar en cualquier etapa de la vida del yacimiento, esto se puede hacer con la
ayuda de ecuaciones de estado o mediante pruebas PVT para determinar el fluido a diferentes
condiciones de presion y temperatura, asi como también tomando en cuenta las instalaciones

y equipos que remocion de agua, H,S, arena, etc.
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V. RECOMENDACIONES

El resultado del presente estudio es que nunca se debe centrar la atencion solo en encontrar la
presion y la temperatura de funcionamiento Optimas para encontrar el valor maximo de
beneficio, sino también el consumo minimo de energia.

Para determinar las dimensiones y materiales del Separador Vertical Bifésico, se recomienda
conocer los c6digos y normas que intervienen en su fabricacion.

Utilizar un programa de computo para determinar las dimensiones del separador sin necesidad
de realizar calculos, ingresando unicamente los parametros del fluido (presion, temperatura,
densidad, viscosidad, etc.).

Considerar la relacion entre la altura y el diametro del Separador (H/D), es importante respetar
la relacion para determinar las dimensiones y el disefio.

Seleccionar el material de mayor resistencia, ya que las condiciones de operacion del fluido

varian de pozo a pozo.
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