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SUMARIO

El presente Informe de titulo disefio de un separador de prueba para
flujo de gas y liquido de 77 mmscfd de caudal de entrada y 2151 psi de
presion de operacion, la cual es un recipiente a presion que cumple la
funcion de estimar, medir y monitorear la composicion o formacion
que tienen los gases en los reservorios a la salida de pozo, ello también
nos ayuda para la determinacion de la eficiencia en la produccion de los
pozos de gas natural, todo esto mediante una separacion del gas seco de
los liquidos que se extraen de los pozos, este proceso se lleva a cabo en

el equipo separador de prueba.

Inicialmente se detalla la ubicacion de la planta de produccion
(Kinteroni — Lote 57) en la que va operar este equipo separador de
prueba, presentando también las caracteristicas gas natural o flujo
bifasico (gas y liquidos) a extraer de los pozos. Luego se mencionan
ejemplos de tipos de separadores usados en la industria del petroleo asi

como su criterio de seleccionarlos.

Por altimo se detalla los aspectos tedricos para la realizacion del disefio
del separador de prueba, finalizando con la aplicacion de esta teoria en

los analisis de calculo y disefio en nuestro proceso en particular.
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PROLOGO

El presente Informe, tiene la finalidad de mostrar el disefio de un
equipo que separa el gas natural, de los liquidos que lo acompaiian.
Normalmente, el gas natural que fluye por un ducto, viene acompaiiado
de combustibles liquidos (propano, butano, etc.) por lo que recibe el

adjetivo de flujo bifasico.

Este gas, proveniente de reservorios de la region selva, zona
denominada lote 57 (Proyecto Kinteroni), se separa de los liquidos
debido a factores econdémicos, aprovechamiento energético y cuidado
del medio ambiente. Para la separacion del gas, se disefian equipos
separadores sofisticados, tales como el Slug Catcher, el Knout Out

Drum (KOD), Sumidero, Flare, etc.

En este informe se presenta el proceso de disefio de un separador de
prueba que debe ser instalado y funcionar en la planta Kinteroni, muy
cercano a los pozos. Para lograr este objetivo, el informe se ha dividido

en cuatro capitulos que se mencionan a continuacion:

En el primer capitulo, se menciona la introduccion, antecedentes,
objetivos, asi mismo se describe la metodologia del trabajo y los

alcances técnicos del informe.



En el segundo capitulo, se describe el producto y el proceso productivo
de la planta de REPEXSA, lo cual nos dara un enfoque sobre la planta
de exwaccion del gas natural y una presentacion del producto

(caracteristicas y composicion real del gas).

En el tercer capitulo se presenta el fundamento teoérico del informe, el
cual es importante para reforzar el concepto de gas natural, los tipos de
gas natural que existen, la importancia de extraerlo y las ventajas que
ofrece. También se describen las caracteristicas de los separadores y sus

criterios de seleccion.

En el cuarto capitulo se presenta el disefio del separador, el cual
indicara los calculos realizados y su contrastacion con nuestro proceso

extractivo en particular.

En resumen, el contenido del informe muestra los pasos necesarios para
el disefio de los separadores de prueba, asi como también resalta la

importancia de realizar el proceso de separacion.



CAPITULO 1

INTRODUCCION

El gas natural, formado a partir de los sedimentos organicos reunidos en
un ambiente muy pobre en oxigeno, es una mezcla de hidrocarburos en la
cual predomina el metano (CHi) seguido del etano (CHs) y otros

hidrocarburos en menor proporcion.

Hace 50 afios, la poblacion mundial dependia netamente del petrdleo, pero
debido al agotamiento gradual de las reservas de este combustible, los
precios se han disparado hasta limites que superan todos los prondsticos,
por lo que la busqueda de nuevos yacimientos es constante e incluso ha

sido causa de diverso conflictos entre paises.



El lote 57 posee una temperatura ambiente promedio 24°C (76°F),
presion barométrica de 13.36 psia, con una humedad relativa promedio

80%.

Figura 2.1 — Ubicacion del Lote 57

2.1.2.CARACTERISTICA DEL FLUIDO DE EXTRACCION

En la Tabla 1 se encuentran las caracteristicas promedio del gas en base
seca, entregadas por REPEXSA. La composicion del fluido y sus
caracteristicas estan consignadas en la tabla 27 del estudio “Gas
Condensate PVT Study elaborado por Schlumberger” y suministrado

por REPEXSA.

El contenido de agua libre suministrado por REPEXSA fue de

1,2 Bbls/MMscfd @ 1850 psig y 120° F.
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CAPITULO II

DESCRIPCION DEL PRODUCTO Y DEL PROCESO PRODUCTIVO
2.1. PRESENTACION DE LA PLANTA DE PRODUCCION

2.1.1.UBICACION DE LA PLANTA DE PRODUCCION

REPEXSA Exploracion Pert es operador del Lote 57 — Proyecto
Kinteroni, para operaciones petroleras, el cual esta ubicado entre las
provincias de Satipo del Departamento de Junin, Atalaya del
Departamento de Ucayali y la Convencion del Departamento de Cusco.
El Lote 57 esta delimitado por el norte con el Lote 90 y por el Sur con
el Lote 56 donde se ubica la estacion Nuevo Mundo y Pagoreni-A y el
Lote 88, donde se encuentra la estacion de Malvinas. El lote 57 se
encuentra a una distancia de 300 km al este de la ciudad de Lima y el

area de concesion actual es de 5.71Ha.



Unos de los primeros pasos para cumplir este fin en el proceso de
extraccion, es el uso de un equipo separador de prueba que permite evaluar
las condiciones o caracteristicas que tiene el combustible en la salida del
pozo a lo largo del tiempo, ya sea en la proporcion o en la cantidad de sus
componentes o si existiera algtin producto contaminante (como CO2, Hz2S,

por ejemplo)

El presente informe desarrolla el estudio y disefio de un separador de
prueba lo cual representa un aporte académico de manera ordenada y

aplicativa para el proceso de separacion de gas y liquidos.
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Un juego de valvulas permite cambiar el flujo que entra al separador

para evaluar otro pozo.

La calidad del disefio depende de la informacion recibida en calidad de
datos del flujo, tal como el analisis cromatografico, presion del gas,

caudales, temperatura, etc.

1.5. JUSTIFICACION

Segun el Ministerio de Energia y Minas, el Peru tiene reservas de gas
natural para los siguientes 50 afios, con reservas actuales de alrededor de
14 trillones de pies cubicos (TCF). Esto impulsa a compaiiias privadas
para hacer estudios de posibles yacimientos para la extraccion de gas

natural a futuro.

Debido a la necesidad de reducir el impacto ambiental en la ejecucion de
un proyecto de extraccion de gas natural, se plantean acuerdos entre el
estado, la compaiiia que explotara el gas natural y los pobladores ubicados
en la zona de la extraccion. Esto con el objetivo de que la compaiiia que se
encargara de la extraccion del potencial energético, busque altemativas
para reducir la contaminacion ambiental, el impacto ecolédgico, etc. Como
ejemplo, las empresas de extraccion deben realizar estudios del fluido a
extraer y emplear equipos que permitan llevar un proceso eficaz y eficiente
en sus procesos de extraccion. Esto reduciria sin duda el impacto

ecologico.



los procesos de flujo de gas y liquido, y con ello estimaremos el

dimensionamiento del separador.

Este separador cuenta con un elemento interno llamado demister que
permite obtener una separacion de liquido mas eficiente, asi como

también sirve como superficie colectora de liquido.

Para el disefio mecanico se cuenta con las recomendaciones del codigo
ASME SEC VIII DIVISION 1. Para la seleccion del material del
separador usaremos la norma ASME SEC II. Para el disefio de
conexiones o boquillas emplearemos la norma API 14 E. Para la

eleccion de clase de bridas nos apoyaremos de la norma ASME 16.5.

1.4. ALCANCES TECNICOS

El separador que se va a diseiar es un separador de prueba, es decir, el
gas se separa de los condensados es solo para monitoreo o para evaluar
la eficiencia de cada pozo. Luego de las mediciones, los flujos se unen
para ser bombeados por el ducto que los transporta a la siguiente planta

denominada Nuevo Mundo.

En la planta Nuevo Mundo el flujo bifasico es separado definitivamente

para su proceso final y comercializacion.

El separador diseiiado opera con el flujo proveniente de un solo pozo
dado que la finalidad de la separacion es solo para evaluar la

rentabilidad del pozo en donde se instala el separador de prueba.



e Entender el proceso que se lleva a cabo para la separacion de gas

natural con los liquidos.

e Entender la importancia que tiene la instalacion de un equipo
separador de gases, y las consecuencias que podria tener no incluir

su instalacion.

e Aportar con aplicaciones en disefio de recipientes a presion para la
formacion de los futuros ingenieros que deseen investigar sobre

este tema.

e Conocer los requerimientos de diseiio para el cuerpo del separador.
La importancia de la aplicacion de normas técnicas internacionales

para el desarrollo del disefio del equipo separador

e Evaluar la velocidad de erosion del flujo bifasico para considerarlo
en el disefio. Ello asegura un funcionamiento normal en el

separador.

1.3. METODOLOGIA DE TRABAJO
Nuestros calculos se haran en base a las propiedades del flujo de
extraccion tales como: caudal, condiciones de operacion, caracteristicas
del fluido. Por ejemplo, analizaremos la velocidad adecuada del flujo
para asegurar la separacion de sus componentes (gas y liquido)
aplicando ecuaciones de la mecanica de fluidos, que sera nuestra
principal herramienta para el disefio del separador. Ademas, contaremos

con el uso de la norma API 12 J que nos da recomendaciones respecto a



prueba pueden ser de dos o tres fases, horizontales, verticales o esféricos.
También pueden ser permanentes o portatiles. En ocasiones, los
separadores de prueba estan equipados con diferentes medidores para
determinar las tasas de petrdleo, agua y gas, que son importantes para
diagnosticar problemas del pozo, evaluar el rendimiento de produccion de

pozos individuales y manejar las reservas adecuadamente.

Por estas razones expuestas, la carencia de un separador de prueba se
puede convertir en un gran problema en la planta Kinteroni, el mismo que

deberia ser resuelto de la manera mas rapida posible.

1.2. OBJETIVO

Objetivo General

El objetivo general del presente informe es disefiar un separador de
prueba que permita asegurar una correcta separacion del gas seco de los
liquidos, para asi poder evaluar el rendimiento de la produccién de los
pozos de gas natural del lote 57 (Kinteroni). Esto permitiria
diagnosticar los problemas que podria tener cada pozo en forma
independiente y evaluar cuan beneficiosa resultaria la extraccion de gas

natural.

Objetivos Especificos

Los objetivos especificos del presente informe son:

e Estimar los costos y conocer el tiempo necesario para la

implementacion del equipo separador de prueba.



1.1. ANTECEDENTES

Al extraer el gas natural de los pozos petroleros, este no se encuentra solo,

es decir, viene acompaiiado de liquidos y en otros casos de sélidos.

Realizar un proceso de bombeo con este flujo, conllevaria a dafios en los
equipos, por ejemplo, los compresores que estan disefiados solo para
trabajar con gas, se dafiarian al ingresar liquidos, y esto conllevaria a una
baja productividad de la empresa cuyo negocio es extraer la mayor

cantidad de gas natural posible.

Por otro lado, expulsar los condensados (liquidos) a la atmosfera,

produciria dafios enormes al medio ambiente.

Ademas, para tipificar un pozo de gas natural se usa un parametro
denominado Gas-Oil-Ratio (GOR) o Relacion-Gas-Liquidos. Este
parametro mide la relacion entre la cantidad de gas en scf (pie cubicos

estandar) y la cantidad de liquidos condensados en Bbl (barriles).

La determinacion del GOR se realiza con un analisis cromatografico del
gas que sale del pozo, y puede cambiar en el tiempo. Un separador de
prueba disefiado especificamente para este efecto, puede permitir un
seguimiento del GOR en el tiempo, es decir se puede estimar el tipo de
formacion que tienen estos flujos y de esta manera monitorear la

rentabilidad del pozo.

Un separador de prueba es un recipiente utilizado para separar y medir

cantidades relativamente pequeiias de petroleo y gas. Los separadores de



Debido a esto, el gas natural se presenta como una buena alternativa para
sustituir al petroleo y para esto se viene desarrollando amplios estudios

sobre el uso y manejo del gas natural.

El gas natural resulta mas costoso que el petroleo en su extraccion, ademas
de la gran logistica que demanda por el tema de seguridad y salud
ocupacional, pero resulta una fuente energética con menor impacto
ambiental en relacion al petrdleo debido a su composicion, Ademas,
permite el desarrollo de las zonas en donde se ubican los yacimientos, ya
sea con nuevos puestos de trabajos, canon, escuelas o capacitaciones

técnicas.

La promocion del uso de este combustible es parte de la responsabilidad
que tenemos los paises para no seguir contaminando el medio ambiente y

reducir los costos debido al menor precio de este combustible.

Durante la explotacion de un pozo de gas natural, es necesario evaluar la
rentabilidad de pozo que se determina mediante un parametro denominado
Gas-0il-Ratio (GOR) o Relacion-Gas-Liquidos, cuya medicion se realiza
con medidores multifasicos o con un separador de prueba como el que se

pretende diseifiar en este trabajo.

Por esto, siendo el desarrollo de una cultura del Gas Natural un tema de
importancia estratégica para el pais, es que planteamos realizar el disefio

de un separador de prueba y dejar antecedentes para futuros disefios
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El agua de saturacion en cabeza de pozo estimada por simulacion fue de

193 Ib/MMscfd @ 1850 psig y 120° F.

Segun la tabla 1, el GOR (relacion gas — liquido) es de 32000 scf/bbl lo

cual es un valor alto caracteristico de los yacimientos de gas natural.

Tabla 1: Caracteristicas fisicas y composicion quimica del gas en base seca

Client: Repsol peru Field: Kinteroni
well: Kinteroni-1X Job#: 200800048 Schiumberger
Rig: Saxon-137 Reservoir Lower NIA

Table 27: C30+ Composition, GOR, °API, by Zero-Flash( Recombined Sample)
Reservoir Temperature: 174°F, Reservoir Pressure:3348 psia
DST 2: Recombined ( GOR of 32,000 SCF/BBL) GSB S/N 2494 and CSB S/N 5250-EA ( Cylinder CSB 2904-MA),

Component MW Flashed Gas Flashed Liquid Monophasic Fluid
(@/mole) WIT % MOLE % WIT % MOLE % WIT % MOLE %
Icarbon Dioxide 44.01 0.62 0.28 0.00 0.00 0.57 0.28
[Hydrogen Sultidd 34.08 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
[Nitrogen 28.01 1.22 0.86 0.00 0.00 1.12 0.85
IMethane 16.04 70.33 86.56 0.00 0.00 64.56 85.41
Jethane 30.07 9.43 6.19 0.00 0.00 8.66 6.11
JPropane 44.10 6.35 2.84 0.04 0.13 5.83 2.81
Il - Butane 58.12 1.32 0.45 0.05 o 1.2 0.44
IN - Butane 58.12 2.85 0.97 0.2 0.47 2.63 0.96
|l - Pentane 72.15 1.26 0.35 0.36 0.65 1.19 0.35
IN - Pentane 72.15 1.37 0.37 0.59 1.07 1.30 0.38
Ice 84.00 1.97 0.46 2.98 4.66 2.06 0.52
[M-C-Pentane 84.16 0.15 0.04 0.41 0.65 0.7 0.04
IBenzene 78.11 0.06 0.01 0.13 0.21 0.06 0.02
ICyclohexane 84.16 0.22 0.05 0.67 1.05 0.26 0.06
fc? 96.00 1.33 0.27 6.85 9.37 1.78 0.39
IM-C-Hexane 98.19 0.41 0.08 2.76 3.69 0.60 0.13
Toluene 92.14 0.3 0.03 1.05 1.49 0.20 0.05
c8 107.00 0.71 0.13 1217 14.93 1.65 0.33
IE-Benzene 106.17 0.00 0.00 0.22 0.27 0.02 0.00
IM/P-xylene 106.17 0.04 0.01 1.7 2.1 0.18 0.04
0-Xylene 106.17 0.01 0.00 0.51 0.63 0.05 0.01
c9 121.00 0.18 0.03 12.68 13.76 1.2 0.21
c10 134.00 0.04 0.01 13.31 13.04 1.13 0.18
cn 147.00 0.00 0.00 10.57 9.44 0.87 0.13
c2 161.00 0.00 0.00 8.10 6.61 0.66 0.09
Ici3 175.00 0.00 0.00 6.70 5.03 0.55 0.07
Ica 190.00 0.00 0.00 4.92 3.40 0.40 0.05
Icis 206.00 0.00 0.00 3.95 2.52 0.32 0.03
Icie 222.00 2.66 1.57 0.22 0.02
[c 237.00 1.84 1.02 0.15 0.01
Icis 251.00 1.40 0.73 0.12 0.01
Icio 263.00 0.94 0.47 0.08 0.0
Ic2o 275.00 0.62 0.29 0.05 0.00
| (2] 291.00 0.40 0.18 0.03 0.00
Ic22 300.00 0.27 0.12 0.02 0.00
ic23 312.00 0.18 0.08 0.01 0.00
Icaa 324.00 0.13 0.05 0.01 0.00
c25 337.00 0.09 0.04 0.01 0.00
C26 349.00 0.08 0.03 0.0 0.00
c27 360.00 0.06 0.02 0.0 0.00
c28 372.00 0.06 0.02 0.00 0.00
C29 382.00 0.06 0.02 0.00 0.00
C30+ 425.37 0.27 0.08 0.02 0.00
Total 100.00 100.00 100.00 100.00 100.00 100.00
Jmw 19.75 131.27 21.22
JMOLE RATIO 0.9867 0.0133




El fraccionamiento es un proceso que consiste en separar los liquidos del
gas natural (LGN) para ser convertidos en gas licuado de petroleo (GLP)

y gasolina natural.

Figura 3.3 — Procesamiento del Gas Natural

3.1.3. VENTAJAS QUE OFRECE EL GAS NATURAL

Comodidad: Al ser una energia de suministro continuo esta siempre

disponible en la cantidad y en el momento que se le necesite.

Limpieza: El gas natural es menos contaminante que los combustibles

solidos y liquidos.

Por un lado, como cualquier otro combustible gaseoso, no genera
particulas solidas en los gases de la combustion, produce menos CO2

(reduciendo asi el efecto invernadero), menos impurezas, como por
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Los reservorios se clasifican mediante un namero que relaciona la
cantidad de gas en relacion del liquido hallado. El nimero que lo
relaciona es conocido en la industria petrolera como GOR el cual se da

de la siguiente manera:

Reservorios de Petréleo, el GOR tiene valores menores de 1000 scf/bbl

Reservorios de Gas —condensado, el GOR tiene valores mayores de

70000 scf/bbl

Reservorios de Gas Humedo, el GOR tiene valores mayores de 15000

sci/bbl

3.1.2. PROCESAMIENTO DEL GAS NATURAL

El gas natural una vez extraido de los reservorios se somete a un proceso

de separacion.

Mediante el proceso de separacion se obtiene:

e Gas natural seco (metano y etano) que se transporta por gasoductos

a los centros de consumo.

e Liquidos de gas natural (propano, butano, pentano y mas pesados)
que se transporta por poliductos hasta una planta de

fraccionamiento.

e Otros componentes: Agua, azufre y otras impurezas que no tienen

valor comercial.
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Figura 3.1 — componentes del gas natural

3.1.1. EXTRACCION DEL GAS NATURAL

El gas natural se encuentra en la naturaleza bajo tierra en los

denominados reservorios de gas.

El gas natural se extrae de los reservorios que se encuentran bajo tierra a

profundidades que van desde los 500 m hasta los 3500 m.

Su formacion es similar al de la formacion de petroleo.

Figura 3.2 — Reservorio Gas Natural
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CAPITULO III

FUNDAMENTO TEORICO

3.1. EL GAS NATURAL

El gas natural es un combustible compuesto por un conjunto de

Hidrocarburos livianos, el principal componente es el metano (CHjy).

Se puede encontrar como “gas natural asociado” cuando esta
acompaiiando de petréleo, o bien como “gas natural no asociado” cuando

son yacimientos exclusivos de gas natural.



2.3. CONDICIONES DE OPERACION

Las siguientes son las condiciones de operacion que a la posterior se

consideraran para los disefios de equipos.

Flujo
Tabla 2 — Caracteristicas de caudal
S UNIDAD | MINIMO | NORMAL | MAXIMO
EQUIPO
Linea de Flujo Pozo 1 Kinteroni MMscfd 32 60 77*
Linea de Flujo Pozo 2 Kinteroni MMscfd 32 60 77*
Linea de Flujo Pozo 3 Kinteroni MMscfd 32 60 77*
Linea de Flujo Pozo 4 Estand by MMsctd
*Suministrado por REPEXSA
Presion
Tabla 3 — Caracteristicas de presion
SISTEMA/CORRIENTE O | ynypap | MINIMO | NORMAL | MAXIMO
EQUIPO
L}neas de cabeza de Pozo (antes de psig . 2275+ 2900*
valvula de corte)
Lmefls de cabeza de Pozo (después psig . 215]%* 2600**
de valvula de corte)
Unidad 100 psig = 2151** 2600**
Unidad 100 (Presion de Disefio) psig 2650
*  Suministrado por REPEXSA
** Valor estimado por estudio hidraulico o simulacion dinamica.
Temperatura
Tabla 4 — Caracteristicas de Temperatura
SISTEMA/CORRIENTE O|yNIDAD |MINIMO |NORMAL |MAXIMO
EQUIPO
Unidad 100 °F d 120* 130*

* Determinados por simulacion
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P&ID Sistema Principal Kinteroni

P&ID de servicios (Unidad 100)

Filosofia de Operacion Kinteroni (Unidad 100)

Filosofia de Alivio y Blowdown Nuevo Mundo (Unidad 100)

P&ID Sistema Principal Kinteroni

Lineas de Cabeza de Pozo.

Sistema de Medicion Multifasico

Lineas de derivacion a Separador de Prueba
Lineas de derivacion a gas de servicios

Cabezal de Despacho

Unidad Paquete de Trampa de envio de raspatubos
Unidad Paquete de Separador de Prueba

Sistema de Alivio de Presion

Sistema de Blowdown

Cabezal de Relevos y Venteos

Cabezal de Drenajes

Punto de Inyeccién de Quimicos en Cabeza de Pozo
Instrumentacion de control y seguridad

P&ID de servicios (Unidad 100)

Unidad Paquete de Gas de Servicios

Unidad Paquete de Aire de Instrumentos

Cabezal de Aire de Instrumentos

Cabezal de Gas de Servicios (generacion eléctrica, piloto y purga)

Cabezal de relevo y venteos

Cabezal de drenaje

Punto de Inyeccidon de Inhibidor de Hidratos en Paquete de Gas de Servicios
Instrumentacion de control y seguridad

P&ID de servicios (Unidad 100).

Knock out Drum

Unidad Paquete de Tea

Sumidero

Unidad Paquete de Bombas de Retorno a Proceso
Instrumentacion de Control y Seguridad



Nuevo Mundo cuenta con facilidades para instalar una futura estacion
compresora, la cual contara con separacion bifasica tipo Slug Catcher,
compresion 'y bombeo. La futura estacion compresora debera ser
disefiada una vez se haya desarrollado un estudio definitivo del
comportamiento de la presion en cabeza de los pozos de Kinteroni y
Mipaya. Por el momento, se prevé que la presion en cabeza de los
pozos de Kinteroni y Mipaya es suficiente para que el gas sea entregado
en la Planta de Malvinas a una presion de 1320 +/- 10 psig durante los

primeros afios de produccion.

SAGARI Field
2 Well Pads (4)
FLOWLINE 16— 6 km

Compression Plant
2.100HP

FLOWLINE 16”- 9km Power Generation 10 MW
Compressor 10.000 HP (+9.

LOOP 16"- 14.5km

> .'
FLOWUNE 16”- 14.5km

Maivinas Plant
TgP

Soutly Kinteroni Frefd
1 Well Pads (3}

. ¢ - Amival point
................................ : K -Fiscalization point

Flow une (Sxm - 167)

Mipayo
Well Pad

Figura 2.2 — Esquema del proceso productivo

Para la implementacion de equipos en Lote 57 del proyecto Kinteroni
se le codificé como unidad 100 y los procesos internos de produccion

en la planta se encuentran plasmados en los P&IDs:
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2.2. DESCRIPCION DEL PROCESO PRODUCTIVO

De acuerdo a la evaluacion de produccion en la planta de REPEXSA en
Kinteroni, se espera una produccion de fluido bifasico (gas y liquidos)
de 100-178 MMscfd para tres pozos, dejando la facilidad para conectar
un cuarto pozo. La produccion total de Kinteroni es transportada por

una linea de flujo operada por REPEXSA, hasta Nuevo Mundo.

Por otro lado, Plus Petrol prevé una produccion de fluido multifasico
(gas, condensado y agua) de 90-160 MMscfd en los pozos de Mipaya.
La produccion de Mipaya es transportada a Nuevo Mundo en una linea

de flujo de 16™.

En Nuevo Mundo, se tiene una facilidad de transito, donde se une la
linea de flujo proveniente de Kinteroni, y la linea de flujo proveniente
de Mipaya. De Nuevo Mundo el gas es dirigido a Pagoreni-A en una

linea de 18” operada por Plus Petrol.

Pagoreni-A es una locacion existente de Plus Petrol, la cual sera
ampliada para recibir la linea compartida desde Nuevo Mundo. En

Pagoreni-A se dividen los flujos provenientes de Kinteroni y Mipaya.

De Pagoreni-A, la produccion de Kinteroni de 100-178 MMscfd es
entregada a una linea de flujo de 16” de diametro que se dirige a la
planta de gas en Malvinas. Tanto Pagoreni A, Malvinas y la linea de

flujo, son operadas por Plus Petrol.



ejemplo azufre (disminuye la lluvia acida), y ademas de no generar

humos.
Por otro lado, es el mas limpio de los combustibles gaseosos.

Seguridad: El gas natural, a diferencia de otros gases combustibles, es
mas ligero que el aire, por lo que, de producirse alguna fuga, se disipa
rapidamente en la atmosfera. Unicamente, se requiere tener buena

ventilacion.
Economia: Es la energia de suministro continuo mas barata.

3.1.4. PRINCIPALES USOS DEL GAS NATURAL POR SECTOR

PRODUCTIVO

El gas natural luego de ser tratada quimicamente se usa para la
generacion eléctrica, como combustible en las industrias, comercios,

residencias y también en el transporte.
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SECTOR COMBUSTIBLE QUE APLICACION / PROCESO
PUEDE SUSTITUIR
Industrial e Carbon Fundicion de metales
o fuel Oil Homos de Fusion
e Gas Licuado Secado
e Kerosene Industria del cemento
e Leila Industria de alimentos
Generacion de vapor
Tratamientos térmicos
Temple y recocido de metales
Cogeneracion
Camaras de combustion
Produccion Petroquimicos
Sistema de Calefaccion
Generacion e Carbon Centrales térmicas
Eléctrica e fuel Oil Cogeneracion eléctrica
Comercial e Carboén Aire acondicionado
e Gas ciudad Coccion/preparacion alimentos
e Gas licuado Agua caliente
Calefaccion central
Residencial e Gas Ciudad Cocina
e Gas licuado Calefaccion
e Kerosene Agua Caliente
e Lefia Aire Acondicionado
Transporte e Gasolina Taxis
e Diesel Buses
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Figura 3.4 — Principales usos del gas natural

3.2. SEPARADORES
Equipos que se utilizan para separar un fluido que se encuentra formado
por dos o mas fases con diferentes densidades. Los separadores realizan la

separacion de fases no mezcladas o fases inmiscibles que pueden ser:

e Particulas liquidas en corrientes de vapor o gas (gas y crudo)

e Particulas liquidas en liquidos inmiscibles (agua y crudo)

e Particulas solidas en corrientes de gas y liquidos (filtros)

e Particulas solidas de otros solidos.
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IRequerimientos de un Separador Valvula de |
' Alivio
Boquilla de
salida Boquilla de
entrada
=

Figura 3.6 — Esquema de un separador para el montaje

1.2.1.2 SEPARADOR DE PRUEBA
Recipiente utilizado para separar y medir cantidades relativamente
pequeiias de petroleo y gas. Los separadores de prueba pueden ser de
dos o tres fases, horizontales, verticales o esféricos. También pueden
ser permanentes o portatiles. En ocasiones, los separadores de prueba
estan equipados con diferentes medidores para determinar las tasas de
petrdleo, agua y gas, que son importantes para diagnosticar problemas
del pozo, evaluar el rendimiento de produccion de pozos individuales y
manejar las reservas adecuadamente. Los separadores de prueba

también se denominan probadores de pozo o verificadores de pozo.

Caracteristicas

e Basicamente son dispositivos de medicion.



3.2.1. TIPOS DE SEPARADORES SEGUN EL TIPO DE FLUJO A

SEPARAR

Actualmente en la industria del gas natural se manejan diversos equipos
para la separacion de flujo. Las condiciones en las que se emplea un

equipo en particular, se detallan a continuacion:

1.2.1.1 SEPARADORES DE PRODUCCION
Caracteristicas:

e Separacion primaria para flujo de pozo.

e Se maneja para una amplia gama de relacion gas y condensado
(GOR). EIl disefio de estos separadores normalmente lo rige el

volumen de liquido (tiempo de retencion).

e Se emplean para flujo continuo, constante nivel de operacion.

e Pueden ser construidos de forma vertical u horizontal e incluso, en

algunos casos esféricos.

e Los cuerpos de estos separadores son construidos con material de
acero. Los recipientes a presion son construidos o disefiados con el

codigo ASME.
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Es de suma importancia separar el hidrocarburo, del agua y los sedimentos
que lo acomparian desde el yacimiento. Para realizar la separacion del gas
y los liquidos, se emplean separadores horizontales o verticales. La
capacidad de los separadores para manejar ciertos volumenes diarios de
crudo y gas, a determinadas presiones de separacion, varia de acuerdo a las
especificaciones de manufactura y funcionamientos requeridos. Estos
separadores se fabrican de acero, con caracteristicas que corresponden a
normas establecidas, y pueden funcionar en altas, medianas o bajas

presiones.

Figura 3.5 — Esquema de un separador para el montaje
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Slug catcher

Un slug catcher, es un recipiente con un volumen suficientemente
grande (de tampén), para almacenar las mas grandes mezclas de
hidrocarburos liquidos que se esperan del sistema aguas arriba. El slug
catcher se encuentra entre la salida de la tuberia y el equipo de
procesamiento. Los liquidos almacenados en el recipiente que actua
como un regulador, se pueden drenar al equipo de procesamiento a un
ritmo mucho mas lento para evitar sobrecarga del sistema. Como las
mezclas acuosas son un fenomeno periddico, el slug catcher debe

vaciarse antes de que llegue la proxima carga.

Los slug catchers se pueden utilizar de forma continua o bajo demanda.
Un slug catcher permanentemente conectado a la tuberia implica
amortiguar toda la produccién. Estos se utilizan para predecir el
comportamiento dificil del flujo, encontrado en terrenos de bateo.
Alternativamente, el slug catcher puede ser anulado durante el
funcionamiento normal y ponerlo en linea cuando se espera una mezcla
acuosa, por lo general, durante las operaciones de rascado. Una ventaja
de esta configuracion es que la inspeccion y mantenimiento en el slug
catcher se puede hacer sin necesidad de interrumpir el funcionamiento

normal del proceso.

El objetivo principal de este equipo es atenuar el flujo intermitente de

los pozos, actuando de la siguiente manera:
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e Proporcionar un volumen de almacenamiento suficiente mediante

los slugs catcher.

e Estratificacion al fluido de entrada

RECIPIENTE SISTEMA DE DUCTOS
— e
E— e
» r———
VOLUMEN DE RETENCION ESTRATIFICACION

Figura 3.8 — Principio de separacion para las dos formas de slug catcher

Tipos de almacenamiento Slug Catcher

Son los siguientes:

e Recipiente slug catcher

e Almacenamiento por ductos slug
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Figura 3.9 — Forma de Recipiente Slug Catcher

Figura 3.10 — Slug Catcher instalados en planta

1.2.1.4 SCRUBBERS
Son equipos empleados en sistemas de lavado de aire o gas que son
utilizados para eliminar particulas solidas. Tradicionalmente se les
denomina con el término de “lavador” en relacion al control de la

contaminacion. Utilizan liquidos para lavar los contaminantes no
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deseados de un flujo de gas. Actualmente también se inyectan reactivos

secos para limpiar gases acidos.

Caracteristicas:

e Los scrubbers son utilizados para flujo con alta relacion de

gas-condensado, generalmente con pocos liquidos.

e Son de alta eficiencia. Los procesos son definidos por el flujo de

gas (velocidad del gas)

e Los Scrubber son recipientes normalmente verticales, para

mantener la separacion de gas y el liquido.

e Sirven como elementos de seguridad para actuar en caso de

inundaciones en los separadores.

e Son construidos con material de acero.

Figura 3.11 — Esquema de equipo Scrubber



1.2.1.5 KNOUT OUT DRUM (KOD)

Caracteristicas:

Evita la contaminacion del gas con productos liquidos, son

usados para alivios en eventos de despresurizacion.

Evita la situacion “Fire Rain” (lluvia de fuego), vital para la

seguridad de la operacion.

Para funcionamiento no continuo.

Funcionamiento en baja presion de trabajo — altos volimenes de

operacion.

Disefio sin intemos (paletas, mallas, etc.) la separacion del gas

con liquido se da solo por gravedad.

Disefio basado en API RP 521
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Figura 3.12 — Esquema equipo KOD

3.2.2.SEPARADORES Y REQUERIMIENTOS PARA SU PROCESO
En la Industria de produccion de Hidrocarburos existen separadores que
segun el tipo de flujo pueden ser para dos fases (gas y liquido) y tres fases

(gas — petrdleo — liquido).

Como nuestro objetivo es la separacion de gas y liquidos, trataremos solo

los separadores de dos fases.

En el disefio del separador de dos fases, el flujo que contiene la fase
liquida y el gas, es separado mecanicamente a una temperatura y presion
especifica. El disefio del separador es importante porque el proceso de
separacion es normalmente el proceso inicial en las instalaciones de
superficie. Un disefio inapropiado de este equipo pueden producir un

cuello de botella y reducir la capacidad de toda la produccidn.
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Debido a la naturaleza de los hidrocarburos, se podria requerir separadores
adicionales a la instalacion de un separador de dos fases, como por

ejemplo los scrubbers u otro separador de iguales caracteristicas.

3.2.3.SEPARADORES GAS - LiQUIDO

3.2.3.1. DESCRIPCION DEL EQUIPO

Los separadores son disefiados y construidos en forma horizontal,
vertical, esférica. Todos estos tipos de separadores tienen cuatro
elementos en comun: desviador de entrada, seccion de separacion por

gravedad, seccion de coalescencia y los controladores de presion.
Los separadores gas — liquido basicamente logran:

e Producir gas en fase libre.

e Producir liquido en fase libre.

e Atenuar la corriente de flujo.
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3.2.4. SEPARADORES HORIZONTALES

Demister
Cambioen la direcn:ionr
(Fuerza Inercia) Salida de
R Gas

b
a **@ | Salida de

Liauido

i

Figura 3.13 — Separador Horizontal — Elementos para el proceso

El fluido que ingresa en el separador impacta en un desviador, causando
un cambio en la cantidad de movimiento del flujo. De esta manera, se
da la separacion inicial mediante el cambio brusco de direccion. La
fuerza de gravedad causa que el liquido caiga al fondo del recipiente y
el gas viaje en otra direccion. Esto produce el aumento de volumen del
gas permitiendo el manejo de flujos lodosos. El liquido abandona el
recipiente a través de la valvula de descarga que esta regulada por un
controlador de nivel. El controlador de nivel detecta los cambios en el
nivel del liquido y como consecuencia abre o cierra la valvula de

descarga.
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Normalmente los separadores horizontales son operados con liquidos en
la mitad del recipiente para maximizar el area superficial de la interfaz

gas — liquido.

El gas fluye horizontalmente a través del area de separacion por
gravedad por encima del liquido. A medida que el gas fluye a través de
esta seccion, las pequeiias gotas de liquido que fueran arrastradas por el
gas y no separadas por el desviador, son separadas por gravedad y caen

en la interfaz gas — liquido.

Algunas gotas de diametro pequefio no se separan facilmente en la
seccion de separacion por gravedad, por esto, antes que el gas salga del
recipiente, se pasa a través de una seccion de coalescencia o demister.
Esta seccion utiliza elementos de paletas y/o mallas, con la finalidad de
eliminar las pequefias gotas de liquido, lo cual vendria a ser una etapa

de separacion final.

El controlador de presion detecta los cambios en la presion dentro del
separador y envia una sefial ya sea para abrir o cerrar las valvulas de
control de presion. Mediante el control de la velocidad a la que el gas
sale de la seccion de separacion del recipiente, el sistema mantiene la

presion.

Ventajas:

e Normalmente empleados cuando la relacion gas — condensado

es alta.
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e En recipientes horizontales hay mejor control de turbulencia.

e Mayor area para dispersion de espuma y crudos emulsionados.

e Normalmente se utiliza para alto flujo y presion.

Desventajas:

e Se necesita mayor area de terreno para su instalacion.

e Dificil remocion de solidos acumulados (necesidad de inclinar

el recipiente o afiadir internos como tuberias de lavado).

3.2.5. SEPARADORES VERTICALES

Valvula de Contrbol

Presion
W

Beccion de Separacion

- de gas
/ 8

Entrada
Interface Gas - Liquido

Desviador de Entrada e

———D{_E}—b Salida de Liquido

Valvula de Control de

Seccion coleccion de )
Nivel

liquido

Figura 3.14 — Separador Vertical — Elementos para el proceso

Al igual que en el separador horizontal, el desviador de entrada

proporciona la separacion bruta inicial. El liquido fluye hacia abajo a la



seccion de coleccion de liquido del recipiente y continda a la salida de
liquido. El flujo de burbujas de gas viaja en contra de la direccion del
liquido para que finalmente migren al espacio de vapor, esto se da a
medida que el liquido alcanza el equilibrio. El controlador de nivel y
valvula de descarga de liquido funcionan de la misma manera que en un

separador horizontal.

El gas fluye sobre el desviador de entrada y, a continuacién
verticalmente hacia arriba, hacia la salida de gas. En la seccion de
separacion por gravedad, las gotas de liquido caen verticalmente hacia
abajo en contra del flujo de gas. El gas pasa a través de la seccion del
extractor de niebla o demister antes de salir del recipiente. La presion se

mantiene como en un separador horizontal.

Ventajas:

e Son buenos para la instalacion en espacios limitados

e Son mejores para mayores relacion de gas — condensado

e Facil remocion de solidos acumulados en el fondo

Desventajas:

e No son buenos para flujos espumosos

e Requieren de mucho espacio vertical para su instalacion
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3.2.6. ELEMENTOS INTERNOS

Desviadores de Entrada

Existen varios tipos de desviadores de entrada, en la figura se muestra

dos tipos de desviadores usados.

Deflector

Ciclon de Salida

Figura 3.15 — Elementos Internos — Desviadores de entrada

El primero es un deflector. Esto puede ser una placa esférica, placa
plana, o casi cualquier cosa que logre un rapido cambio en la direccion
y la velocidad de los fluidos. El rapido cambio de la velocidad del
fluido separa los liquidos del gas debido a las diferencias de energia
cinética. El liquido de mayor densidad posee mas energia cinética, vy,
por lo tanto, no cambia de direccion o velocidad tan facilmente como el

gas. Por lo tanto, el gas tiende a fluir alrededor del desviador mientras
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que el liquido golpea el desviador y, a continuaciéon cae al fondo del
recipiente. El disefio del deflector se rige principalmente por el soporte
estructural necesario para resistir la carga de impacto-impulso. La
ventaja de utilizar dispositivos tales como una media esfera es que
pueden ayudar en la distribucion de flujo de liquido méas uniformemente

sobre el area de la seccion transversal del separador.

El segundo dispositivo mostrado en la Figura 4.15 es una entrada de
ciclon que utiliza la fuerza centrifuga para separar el petrdleo y el gas.
Esta entrada, tal como se muestra, puede usar una carrera de fluido
tangencial alrededor de las paredes. Estos dispositivos generalmente
utilizan una boquilla de entrada suficiente para crear una velocidad del
fluido de aproximadamente 6 m/s (20 pies/s) alrededor de un eje cuyo
diametro no es mas de dos tercios que el diametro del recipiente. La
ventaja de un ciclon es que puede ser disefiado para separar
eficientemente el liquido y reducir al minimo la posibilidad de la
formacion de espuma. La desventaja es que su disefio es sensible a
cambios de velocidad en el fluido. A velocidades bajas no funcionaran
correctamente, por lo tanto, no se recomienda normalmente para
operaciones en las que no se espera que las tasas de produccion sean

constantes.
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Extractores de Niebla

En grandes recipientes horizontales, los extractores de niebla pueden
ser utilizados para limitar la propagacion de ondas en el recipiente. Las
olas pueden ser resultado de los aumentos repentinos de liquido que
entra en el recipiente. Los extractores de niebla se componen de placas
perpendiculares al flujo situado en el nivel del liquido. La accion de las
ondas en el recipiente debe ser minimizado para el buen

funcionamiento de los controles de nivel (interruptores de nivel).

Demister

Mallas de Alambre

Placas de acero

Figura 3.16 — Formas de Demister
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La Figura 3.16 muestra dos de los dispositivos de extraccion de niebla

mas comunes: Mallas de Alambre o Demister y Placas de Acero

Placas

Vista desde Arriba La velocidad disminuye

‘T al interior de la curva

Entrada =
Gas/Liquido »
| e

El cambio de
momentum arroja
liquido al exterior

Figura 3.17 — Placas de Acero - Forma de Separacion

La malla de alambre esta hecha finamente de tejidos de alambre de
acero inoxidable. Las gotitas liquidas chocan contra los cables
enmarafiados y se unen. La gama de velocidad adecuada de gas puede
tener un gran impacto sobre la eficacia de malla de alambre. Si la
velocidad es baja, el vapor simplemente se desplaza a través de la malla
sin retener las gotitas que inciden para la coalescencia.
Alternativamente gas a alta velocidad puede despojar a las gotitas de

liquido de la malla de alambre y llevar la salida de gas.
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Extractores de niebla de tipo placa fuerzan el flujo de gas a ser laminar
entre placas paralelas, que contienen los cambios de direccion. A
medida que el gas fluye a través de las placas las gotitas inciden sobre
la superficie de la placa. Las gotitas coalescen, caen, y se direccionan a

la seccion de recogida de liquido del recipiente.

La seleccion de un tipo de extractor de niebla implica un analisis tipico
de coste-beneficio. Los de malla de alambre son los mas baratos, pero
los de malla son los mas susceptibles al taponamiento con parafinas,
hidratos de gas, etc. Con el tiempo, la malla también tiende a
deteriorarse. Esto puede ser extremadamente dafiino para los equipos
aguas abajo, tales como compresores. Las placas, por otro lado, son
mas caras. Tipicamente, las unidades de paletas son menos susceptibles
a la obturacion y el deterioro que las de malla. La seleccion de un tipo
de extractor de niebla se ve afectado por las caracteristicas del fluido,

los requisitos del sistema, y el costo.

Se recomienda que el tamafio de extractores de flujo deba dejarse al
fabricante. Ninguna técnica especifica de tamafio ha sido identificada
para extractores de niebla, y, por tanto, ningiin método se presenta en
este informe. La experiencia indica que si la seccion de separacion esta
disefiada para eliminar las gotas de liquido de 500 micras o menos de

diametro, habra espacio suficiente para instalar un extractor de niebla.
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3.2.7. CRITERIOS DE SELECCION

Los separadores horizontales son normalmente mas eficientes para el
manejo de grandes volumenes de gas que los separadores verticales,
debido a que el area de interface es mas grande en un separador
horizontal, es mas facil para las burbujas de gas que salen de la solucion

entrar a la fase equilibrio para la separacion.

Los separadores horizontales no son tan buenos como los separadores
verticales para los manejos de flujo con soélidos. Dado a que en un
recipiente vertical se puede configurar la entrada del flujo de tal manera
que los solidos caigan en la parte inferior por gravedad y distribuir las
conexiones de salida para que el solido pueda ser liberado como

drenaje.

Los recipientes horizontales requieren mas area horizontal — transversal
para su instalacion que los recipientes verticales, esto podria no ser de
mucha importancia pero para instalaciones en superficie en alta mar
esto es de mucha importancia, en estos casos si es que requieren
instalarse varios separadores horizontales, se suele apilar un separador

horizontal en la parte superior de otro separador.

La mayoria de recipientes horizontales tienen menos capacidad para el
manejo de liquido en grandes volumenes que generan una elevacion de
la superficie de liquido, en estos casos por lo general hay un mayor

incremento en el volumen de liquido en un separador horizontal que en



un separador vertical, sin embargo, en los separadores horizontales se
instalan dispositivos de cierre (shutdown) para estos casos cuando hay
cambios fuertes de nivel de liquido que podrian generar inundaciones

en el recipiente.

Se debe tener cuidado con la seleccion del diametro en los recipientes
horizontales. Debe tenerse en cuenta que el controlador de nivel es
accionado por los interruptores de nivel, el recipiente debe tener un
diametro suficientemente grande de manera que los interruptores de
nivel puedan estar espaciados lo suficiente para que se pueda evitar
problemas de funcionamiento. Esto es en particular importante cuando

se espera aumento de repentino flujo con gran cantidad de liquidos.

En general los recipientes horizontales son mas econdémicos para una
separacion normal para un flujo de gas y liquidos, particularmente
donde el flujo tenga problemas en emulsiones, espumas, o alta tasas de

relacion de gas — condensado (GOR).
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CAPITULO IV

DESARROLLO DE LA SOLUCION EL PROBLEMA

4.1. DISENO TEORICO DEL RECIPIENTE

Hasta este punto se han establecido algunos de los criterios para
determinar las secciones de un separador para la industria petrolera;
estos equipos pueden tener diferentes nombres (scrubber, slug catcher,
kod, etc.); no obstante, todos comparten las mismas zonas y principios
de separacion. Por ejemplo, un separador bifasico separa un liquido de
un gas y un trifasico igualmente separa un liquido de un gas; sin
embargo, el liquido en éste equipo esta formado por dos fluidos con
diferente densidad y la diferencia en su disefio seria prever el espacio y

el tiempo de retencion necesario para lograr la separacion.



El diseiio de separadores, comprende proveer al recipiente de un
diametro, longitud y elementos internos para lograr los principios de
separacion. Dependiendo del autor, fabricantes, tipo de separador y
empresas que utilizan estos equipos, existen diferentes criterios para su

dimensionamiento.

4.2. SELECCION DEL TIPO DE SEPARADOR

El flujo que manejamos son reservas de gas natural, la evidencia de ello
son las caracteristicas del gas que se mencionan en la tabla 1. Segun el
punto 4.4.5, por las altas tasas de gas que tenemos en el fluido, es
recomendable el uso de un separador horizontal, por esto, de aqui en

adelante se explicara el proceso de disefios de los separadores

horizontales.
Demister
Cambio en la direccionr
l(Fuerza Inercia) Salida de
e Gas
-
- Salida de
Liouido

Figura 4.1 — Separador Horizontal
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4.3. ASENTAMIENTO DEL LiQUIDO

En la seccion de separacion por gravedad, las gotas del liquido son
separados mediante la fuerza de gravedad. Las gotas de liquido se
asientan a una velocidad llamada velocidad terminal, a esta velocidad
la fuerza de gravedad sobre la gotita es igual a la fuerza de arrastre

ejercida sobre la gotita por la fase gas.

Flujo Vertical:

Flujo Horizontal:

Weight

——— .
I Drag
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Fuerza de arrastre

Doénde:

F; = Fuerza de Arrastre, N (Ib)

Cd = Coeficiente de arrastre

A = Seccion transversal de la gota, m? (ft?)
pg = Densidad del gas, kg/m’ (Ib/ft%)

v? = Velocidad terminal de la gota, m/s (ft/s)

g = constante de gravedad, 9,8 1kgm/Ns? (32.2 Ibft/Ib s?)

Fuerza de Gravedad

Dénde:
F; = Fuerza de Gravedad, N (Ib)
p.. = Densidad del liquido, kg/m? (Ib/ft?)

D,, = Diametro de gota, um
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Igualando la formula de la fuerza de arrastre y gravedad y realizando

artificios matematicos, se tiene lo siguiente:

Ecuacion general de la Velocidad Critica

V. = 49.Dp. (P — Pg)
‘ 3.Cq.pg

Numero de Reynold:

_ Pg-Dp. v,

R, ’

Dénde:
u = viscosidad del gas, Pa s (cp)

Ademas:

Flujo Laminar: Ley de Stokes

Flujo Intermedio:

Flujo Turbulento: Ley de Newton

La Norma API 12J “Especificaciones para separadores de Gas y

Liquidos” nos indica en el punto C.1.1 de la norma, que la formula para



la velocidad terminal de la gota, la podemos representar como la
velocidad méxima permisible para la fase gas que permita una
separacion de un minimo tamafio de gotas, asumiendo flujo laminar y

usando la ley de Stokes se puede calcular de la siguiente manera:

Dénde:

V, = Velocidad maxima permisible del gas, m/s (ft/s)

K = Es una constante, depende de las condiciones de operacion, (ft/s)
Para recipientes a presion sin elementos internos, como los extractores
de nieblas o demister los valore de K segun buenas practicas de
Ingenieria serian:

Tabla 5 — Valores tipicos de K para el calculo de separadores de G/L
desprovistos de Internos.

Servicio K (ft/s)

Acumuladores de alimentacién/ reflujo 0.25

Recipientes aspiracion compresor

Centrifugo 0.15
Alternativo 0.12
Separador de gotas de fuel gas 0.15
Calderin de vapor 0.25

La norma API 12J, menciona lo siguiente para valores de K, cuando el

equipo separador lleva internos o extractores de niebla.
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Tabla 6 — Factores K para separadores L/G segun API 12]

52

Tipo Separador Longitud / altura K
(ft) (ft/s)
Vertical 5.0 0.12-0.24
Horizontal 10.0 0.40-0.50
Otros 0.40-0.50*(L/10)0.56
Esférico Todos 0.2-0.35

Los valores de K se interpreta como aquella constante que me indica
como estoy llevando mi proceso de separacidon de gas con los liquidos,
ya que segun las tablas mencionadas hay valores de K para distintos
tipos de operacion, es decir, por ejemplo, si consideramos en nuestro
disefio que nuestro equipo llevara extractor de niebla o demister,

tendriamos lo siguiente:

4

N S e,
vertical horizontal ~ "***ee.._

Figura 4.2 — Separador Horizontal con Demister

Lo cual me indica que si calculo la velocidad terminal con el valor de K
para separacion con demister, estoy asegurando que para tal velocidad

las gotas de liquido se separan del flujo de gas al pasar por el demister.



4.4. TIEMPO DE RETENCION

Para asegurar que el liquido alcance el equilibrio de fase en el separador
a una determinada presion y temperatura; se requiere un cierto
almacenamiento de liquido en el separador. El tiempo de retencion es
por lo tanto el volumen de almacenamiento de liquido en el recipiente

dividido por la tasa de flujo de liquido.

En el API 12 J indican los tiempos de retencion a considerar para

separadores para flujo de dos fases:

Tabla 7 — Tiempo de residencia por segun API 12]

Oil Gravities Minutes (Typical)
Above 35° API 1

20 — 30° API 1to2
10 — 20° API 2to4

4.5. PROCEDIMIENTO PARA EL DISENO

Para el disefio lo que se busca es que el separador se seleccione con los
diametros y longitud que permitan la separacion esperada del gas con el
liquido, luego se disefian las dimensiones de las boquillas de entrada y
salida del flujo, complementando con el disefio mecénico lo cual se

pasaréa a detallar lineas abajo.
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4.5.1. CALCULO DEL DIAMETRO Y LONGITUD DEL
SEPARADOR HORIZONTAL

Para los calculos de las dimensiones del separador se tomara en cuenta
las caracteristicas y ecuaciones del flujo de proceso, para ello se sigue

los siguientes pasos:

Calculamos el caudal de operacion:

Doénde:

Qop = Caudal de Operacion del gas, ft*/s

Top = Temperatura de Operacion, R

P,p = Presion de Operacion, Psi

Z,p = Factor de compresibilidad del gas en condiciones de operacion
Q, = Caudal de gas a condiciones estandar (caudal a la entrada), ft*/s
T; = Temperatura a condiciones estandar, R

P, = Presion a condiciones estandar, Psi

Z = Factor de compresibilidad a condiciones estandar

Calculamos la velocidad del gas:

V=K P1— Pg
Pg

Luego hallamos el area transversal ocupada por el gas;
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— Qop.
g Va

A

donde:
Ag = Area Transversal ocupada por el flujo de gas, ft2
Con el area transversal calculo el didmetro para la seccion de gas, o

parte de la altura ocupada por el gas en el recipiente:

4.A
- digz\/ ng

d;gy = Diametro interno de la seccion de gas, m

Luego de la relacion recomendada de longitud diametro (L/D) y con el
valor del diametro de la seccion de gas estimo el valor de D, donde:
D = diametro total del recipiente, ft

L = Longitud del recipiente (de costura a costura), ft

Luego calculamos el volumen requerido por el liquido:

El primer paso es calcular los diferentes niveles de liquido en el
recipiente, se recomienda establecer los siguientes niveles dentro de la
zona de liquido; no obstante, no son obligatorios y dependen del grado

de seguridad que se le vaya a dar al recipiente:

Nivel Bajo Bajo de Liquido (LLS): Corresponde al nivel mas bajo de
liquido en el recipiente, la empresa REPEXA, recomienda ubicarlo a 6

pulg. Como minimo desde el fondo del recipiente, previendo la falla de



alguna bomba ubicada aguas abajo del recipiente. En este nivel se

activaria un shut down de la instalacion en caso de requerirse.

Nivel Bajo de Liquido (LLA): Este nivel se ubica en funcion del
tiempo de respuesta del operador; en este punto, se coloca una alarma
para indicar que existe algun problema de operacion que puede
ocasionar que el equipo llegue al LLS, La diferencia entre el LLA y el
LLS la empresa REPEXA recomiendo que sea como minimo 6 pulg. de

separacion.

Nivel Alto de Liquido (HLA): Se determina en funcion de los tiempos
de retencidon necesarios para la separacion del petroleo y el gas y se
determina en funcion de los °API, la empresa REPEXA recomienda una

distancia de separacion entre el HLA y LLA de 24 pulg como minimo.

Nivel Alto Alto de Liquido (HLS): Igualmente e * un nivel de alarma,
se determina en funcion del volumen de liquido que se acumula en el
recipiente en cinco minutos de operacion, en éste nivel igualmente se
coloca un shut down, la empresa REPEXA recomienda una distancia de

separacion entre el HLS y HLA de 6 pulg como minimo.

Segun buenas practicas de Ingenieria recomendadas por Repsol,

“procesos en los recipientes” se considera lo siguiente:
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" min -+ i """

6" min

6” min

(1) When applicable. Otherwise, HHL equivalent to HL
(2) When applicable. Otherwise, LLL equivalent a LL

Figura 4.3 — Separador Horizontal — Niveles de Liquido

Con los tiempos recomendados por la norma la API 12J, estimamos los
tiempos de residencia para cada nivel y hallamos el volumen de
retencion por cada nivel, con mas detalle lo veremos al aplicarlo a

nuestro caso de informe.

Luego con ello obtenemos el volumen total de liquido entre el nivel

HLS —-LLS y con ello el area de liquidos entre los niveles HLS —LLS:

4 = Vi
TL
Donde:

A, = Area de liquido entre el nivel HLS — LLS, ft?

V, = Volumen de liquido entre los niveles HLS — LLS, ft?




Figura 4.4 — Separador Horizontal — Seccion transversal

Faltaria el area entre el fondo del recipiente y el nivel LLS, para esto
nos apoyamos de una tabla de propiedades geométricas para determinar
alturas con la relacion de areas (Anexo 1) de la siguiente forma:

. Alturaironao-Lis)
R* = D

Dénde:
R* = Relacion entre altura (fondo — LLS) y el didmetro de recipiente.

Luego con el valor de R* y la tabla del anexo 1 determino el valor A* ,

la cual se define de la siguiente manera:

_ Area Segmento(ft?)
~ Area del recipiente (ft?)

*

Con ello calculo el area del segmento, la cual vendria a ser el area

buscada o faltante entre el fondo del recipiente y el nivel LLS.
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Figura 4.5 — Separador Horizontal — Liquido en la parte inferior

Luego con el area total de liquido calculo y conociendo el area total del
recipiente calculo el area para la seccion de gas calculada, de la

siguiente forma:

Donde:

Age = Area de la seccion de gas calculada, fi%.
Ag = Area del Recipiente, ft2

Ay, = Area total de la seccion de liquido, ft?

Para que el célculo sea correcto, el valor Ay tiene que ser mayor o igual
al valor de A, la cual fue el 4rea de gas minima para el recipiente, en

caso de no cumplir, debe aumentarse o disminuirse las longitudes del

separador.

Con esto se menciona el esquema de proceso para dimensionar:
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AJUSTAR L/D (2.5 - 4) CALCULAR Agc

l ASUMIR L

r

CALCULAR Atl

Figura 4.6 — Flujo de procedimiento para el diseiio del separador

4.5.2. SELECCION DE BOQUILLAS DE ENTRADA Y SALIDA
PARA EL SEPARADOR

Para ello nos apoyaremos de la norma API 14E “Sistema de Tuberias
en plataformas de produccion costa afuera” — Criterios de disefio para

tuberias de gas/liquido, tuberias de gas y tuberias de liquido.

Tuberia de liquido

Las tuberias de liquidos de una sola fase deben ser disefiadas en base a
la velocidad de fluido. La velocidad no debe superar 15 ft/s para
minimizar la vaporizacion de hidrocarburos ligeros y vibraciones. Esta
velocidad tampoco debe ser menos de 3 ft/s para minimizar la

deposicion de arena y otros sdlidos.



La velocidad de fluido se puede extraer de los resultados de la

simulacioén o puede ser estimada usando la siguiente ecuacion:

0.012 O
V=
dl

Donde:
v; = Velocidad del Fluido promedio, ft/s
Q, = Caudal de Liquido, bbl/d

d; = Diametro interno de la tuberia de luido (salida), pulg

Tuberia de Gas

Las tuberias de gas deben ser disefiadas en base a la velocidad de

fluido.

En caso no existan problemas de corrosion, si la velocidad superara los
60 ft/s puede presentarse problemas de ruido. Esta velocidad no debe

ser asumida como un criterio absoluto.

En caso se utilizara inhibidor de corrosion se debe considerar una
menor velocidad alrededor de los 33 ft/s. De esta manera se busca
reducir el efecto de destruccion de la capa del inhibidor formada en la
pared de la tuberia. Como practica recomendada la velocidad minima

sera de 3 ft/s.
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La velocidad de fluido puede ser estimada usando la siguiente ecuacion:

, _6020,T
4 2
d’p

Doénde:

V; = Velocidad del Gas, fts

Qg = Caudal del Gas, MMscfd (a 14,7 psi y 60°F)

Ty P = Temperatura (R) y presion (psi) de operacion.

Z = Factor de compresibilidad del gas

d; = diametro Interno de la tuberia a la salida (gas), pulg
Las formulas empleadas usan unidades del sistema ingles.

Tuberia de entrada (Gas- Liquido)

El disefio de tuberias que transportan gas y liquido en un flujo de dos
fases debe ser en base a la velocidad de fluido. De ser posible, la

velocidad minima debe estar alrededor de 10 ft/s.

En un separador para calcular el diametro de boquillas de entrada se
debe considerar la velocidad erosional ya que cuando aparece la
velocidad de erosién en el sistema este podria producir oleaje y
variacion de nuestra velocidad terminal, la cual podrian modificar las

condiciones con la cual trabaja el separador.
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La “velocidad erosional” de fluido puede ser estimada usando la

siguiente ecuacion empirica:

Donde:

Pm = densidad de gas/liquido a la presién y temperatura de fluido,

Ib/ft3 ademas:

Ve es la velocidad erosional del fluido (ft/s) y c es una constante
empirica que puede variar entre 100-250. Para un fluido libre de sélidos
se asigna un valor conservativo de c¢=100 para servicio continuo y
c=125 para servicio intermitente. Para un fluido libre de s6lidos donde
la corrosion es impredecible o cuando la corrosion es controlada por
inhibicion o usando aleaciones anticorrosivas, se pueden usar valores de
c=125 a 200 para servicio continuo, y valores de c hasta 250 para

servicio intermitente.
La densidad del gas p,, puede ser calculada:

12409 S,P +2.7RS, P
Pm="""198.7 P+ RTZ

S, = gravedad especifica del liquido a condicion estandar (agua = 1)

S, = gravedad especifica del gas a condicion estandar (aire = 1)

P = presion de operacion, psia
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T = Temperatura de Operacion, R
R = relacién gas/liquido, ft*/bbl a condicion estandar
Z = factor de compresibilidad del gas

Una vez conocida la velocidad erosional, la minima seccion requerida
para evitar fluido erosional puede ser determinada de la siguiente

manera por la siguiente ecuacion:

Donde:
A = area de tuberia requerida por 1000 barriles de liquido, in?

4.5.3. DISENO MECANICO DEL RECIPIENTE

El separador, al ser un recipiente a presion, puede disefiarse con el
codigo ASME Seccion VIII Division 1, para las conexiones de tuberias
al recipiente se puede realizar el disefio mecanico con ASME B31.3
“Cédigo para tuberias en plantas de proceso o refinerias”, los puntos de

partida para el disefio mecanico son los siguientes:

Temperatura de diseiio:

Se puede calcular de la siguiente manera:

Tais = Tngx + 50°F
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Presion de diseiio:

La presion de disefio, se determina en funcion de la maxima de las

presiones calculadas por las ecuaciones:

Si B, > 300 psi

P =11=PF,,

Si P, < 300 psi

P = 30 psi + P,,

Doénde:
P = presion de disefio, Psi

Maxima Presion de Trabajo Permisible MAWP:

Se define como la maxima presion manométrica medida en el tope de
un recipiente en su posicion de operacion a la temperatura de disefio.
Esta presion puede ser calculada en un recipiente en base a su espesor
nominal, excluyendo el espesor por corrosion y se utiliza para establecer la

presion de ajuste de la valvula de seguridad del recipiente.
Esfuerzo de Fluencia (S)

Es el valor maximo al que podemos someter un material, que forma
parte de un recipiente a presion, en condiciones normales de operacion.
Su valor es aproximadamente el 25% del esfuerzo ultimo a la tension

del material en cuestion.
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Espesor por Corrosion (C.A.)

Este espesor se le adiciona al espesor calculado de cuerpo, cabezales y
boquillas; este valor puede variar desde 1/16 pulg hasta 1/4 pulg

dependiendo del tipo de fluido a manejar.

Eficiencia de la Junta (E)

Depende del tipo de inspeccion que se va a practicar al recipiente.

Seleccion de Material

En el codigo ASME, se encuentra una gran variedad de materiales con
su maximo esfuerzo permisible. Entre los materiales mas utilizados
para la fabricacion de planchas estan los especificados en el codigo
ASME Seccion VIII Division 2; algunos de estos materiales, tienen
diferentes grados que permite incrementar el valor permisible del

esfuerzo. El mas utilizado es el SA-516-Grado 70.

Para consultar propiedades del material en caso se trabaje en
condiciones a altas temperaturas, por ejemplo, se puede consultar al

ASME SEC II.



67

Tabla 8 — Materiales para Fabricacion de Recipientes

SA-202 | SA-299 | SA-410
SA-203 | SA-302 | SA-442
SA-204 | SA-353 | SA-515
SA-225 | SA-357 | SA-516
SA-285 | SA-387

Espesores de Pared de cuerpo y cabezales del recipiente

Para el calculo de espesores de pared del cuerpo de un recipiente a
presion, el Codigo ASME Seccion VIII Division 1 indica las siguientes

ecuaciones para los espesores:

Espesor de cuerpo:

o PR pa S Et
T S.E—06-P R+0.6-1
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Espesor de cabezal:

ELLIPSOIDAL 2:1

e PD po2SE-t
2-S-E-02-P D+02-1

Dénde:

t = Espesor de plancha del recipiente, pulg.

P = Presidn interna de disefio del recipiente, Psi

R = Radio interior del recipiente, pulg

S = Esfuerzo de Fluencia del acero Psi, para el SA-516-Grado 70
(S=70000 psi).

E = Eficiencia de Junta, inspeccion al 100% (E=1)

Clases de bridas

Las bridas pueden especificarse de acuerdo a la Norma ASME B16.5,
los materiales mas comunes para la fabricacion de recipientes a presion

y sus accesorios se indican en la siguiente tabla:
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Tabla 9 — Materiales comunes de accesorios y tuberias

Baja Presion Aceros Comunes T NACE Bajas Temperaturas Baja temperatura
>-20°F MR -61-75 -50°F < T <-20°F T <-50°F
Plancha SA-283-C SA-516-70 SA-516-70 SA-516-70 SA-240-304L
Tuberia SA-53-8 SA-106-8 SA-106-B SA-333-6 SA-312
Bridas y Accesorios SA-105 SA-105 SA-105 SA-350-LFI SA-182
Pemos SA-193-B7 SA-193-87 SA-193-B7M SA-320-L7 SA-193-B8
Tuercas SA-194-2H SA-194-2H SA-194-2M SA-194-4 SA-194-8A

Peso del Recipiente:

El peso del recipiente se puede determinar con la ecuacion extraida del

libro de Campbell “Gas Conditioning and processing”.
W= f.ps.(m.L.d%+ 2.F,.d3)

W = Peso del Recipiente (Lb)

f = Relacion espesor/diametro (adimensional)

d, = diametro del recipiente (ft)

ps = Densidad del acero: 490 Ib/ft3, SG: 7,85

L = Longitud del recipiente (ft)

F4 = Factor area de cabeza: 1.15
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4.5.4. APLICACION DEL PROCEDIMIENTO DE DISENO PARA
NUESTRO PROCESO:

Por ser el yacimiento de gas natural y como se muestra en la tabla 1,
nuestro fluido de extraccion muestra un valor de GOR (relacion gas —
liquido) igual a 32000 csf/bbl, segun el criterio de seleccion de

separadores seleccionaremos un separador horizontal.

ENTRADA DE

GAS :I
DESVIADOR DE ]
ENTRADA = SALIDA DE GAS

Va
e
o SALIDA DE
LIQUIDO

]

Figura 4.7 — Separador Horizontal — Seleccion

Establecemos los datos de disefio para un separador horizontal dadas las

siguientes condiciones:

Presion de Operacion: 2151 psi
Temperatura de Operacion: 117 °F
Caudal de entrada: 77 mmscfd
Densidad del gas: 9.22 1b/ft3
Densidad del Liquido: 34.90 1b/ft?

GOR: 32000 scf/bbl



4.5.4.1. CALCULO DE DIMENSIONES PARA EL SEPARADOR

Calculamos la velocidad del gas en la seccion de separacion por

gravedad:

Ya que nuestro separador tiene incluido un demister el valor de K lo

hallamos de la siguiente manera:

K = 0.4 * (%) ......... 2)

Doénde:
L = Longitud del separador, ft

Para ello asumimos tentativamente una longitud del separador de 15 ft

(4572 mm), en la ecuacion 2:

0.56

K =04 (15)
= * | —

) 10
- K =0.502ft/s

En la ecuacion 1,

34.90 Ib/ft3 —9.22 Ib/ft3
9.22 Ib/ft3

V, = 0.502 ft/s *J

-V, =0.84ft/s
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Calculamos el caudal de gas a las condiciones de Operacion:

Zop-Top- Ps
Q,p = (— Qs e (3
op Zo TPy ) °° S

Calculamos el factor de compresibilidad del gas a condiciones de

operacion de la siguiente manera:

M,.P.
g-"op
= — ... (4
ZOp R.Top.pg ( )

Dénde:

Mg = 19.75 Ib/mol

R = Constante universal de los gases, 10.73 ft3.psi. R™\.Ib — mol’!

En la ecuacion 4:

_ 19.751lb/ mol = 2151 psi
%P 7 10.73 ft3.psi.°R~1.lb — mol=1 * (460 + 117)°R x 9.22 b/ ft3

Z

~ Z,p = 0.744

Ademas se sabe que a condiciones estandar:

P, = 14.7 psi, T = 15°C,Z; = 1

Reemplazando en la ecuacién 3:

0.744 577 °R * 14.7 psi
Qop = (

1+519 °R » 2151 psi )'77mmscfd
1d

— = 6—'——-—-
Qop = 0.435mmscfd = 0.435 * 10 24 * 3600
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- Qop = 5.04 ft3/s

Calculamos el area ocupada por el gas:

_ 504 ft3/s

— 2
97 084 ft/s 6ft

Con el area de gas ocupada en el recipiente (Ag), calculamos parte de la
altura aproximada del recipiente solo para el gas:

f

|

D
o
i

Figura 4.8 — Area ocupada por el gas — Seccién Transversal

,4 6
S diy = |[——=276ft (84125mm)

Con el valor de la altura parcial del separador y la relacion de esbeltez

(L/D) en el separador comprendido [4 — 6] para presiones de diseiio



mayores a 35 bar, segun normativa recomendada por REPEXSA

tenemos lo siguiente:

L P
b-— 4 .. (a)

Tomamos la relacion de esbeltez igual a 4 para asegurarnos en lo

recomendado por REPEXA y por estar en el rango econémico.

La longitud tomada para el recipiente fue 15 ft, entonces en (a@):

— D = 3.75 pies

Entonces para nuestro disefio tomamos el valor D = 4 pies (1219.2 mm)

la cual es el valor total de la altura del recipiente.

Importante: Hasta éste punto solo se ha establecido la posible
configuracion para el recipiente; la cual debe verificarse con el Unico
parametro real el area de gas. Debe calcularse el area ocupada por el
liquido en el recipiente y se verifica que el resto del area sea mayor o

igual que el area requerida por el gas.
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Calculo del drea requerida por el liquido:

Figura 4.9 — Area ocupada por el Liquido — Seccién Transversal

Calculamos el caudal de liquido que se maneja, se sabe:

GOR=—Q—S

Q

10°scf = 1d
Qs _ 77mmscfd 77 * == /o 4R * 1h/3600s

Q= GOR = 32000 scf /bbl 3200055 » __1bbL
Bhl * 5.61467¢3

> Q, =0.157 ft3/s

Se determinara los volumenes de liquido y areas respectivas, esto se
evaluara con las condiciones de operacion, es decir los tiempos de
retencion recomendados por el API 12], asi también considerando las

buenas practicas empleados por la empresa REPEXA:
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Figura 4.10 ~ Area ocupada por el Liquido (HLS-LLS) - Seccion Transversal

Volumen de liquido entre LLA — LLS:

Vii=Q %t e ....(5)

Doénde:

Vr1 = Volumen de retencion en el nivel LLA — LLS

t; = Tiempo de retencion para el nivel LLA-LLS, 2 minutos segun lo

recomendado por API 12].

En la formula 5:

£3
Vi = 0.157% * 2 mint * 60 s/1mint

> V,, = 18.84 ft3

De la misma manera para el volumen de liquido entre HLA — LLA:



Por ser el volumen entre estos niveles el mayor, lo recomendado por
REPEXSA es que la distancia entre estos niveles sea de 24 pulg,
guiandonos de la norma API 12], asignamos un tiempo de retencion de

S minutos.

En la ecuacion 6,

3

V,, = 0.157fs

* 5 mint * 60 s/1mint

- Vrz =47.1 ft3

Volumen de liquido entre HLS — HLA:

Para ello consideramos tiempo de retencion de 1 minuto, en la ecuacion

7:

t3

Vys = 0.15771

P 1 mint = 60 s/1mint

- Vi3 = 9.42ft3

Calculamos el volumen total entre HLLS — LLS:

V, =18.84 ft3 + 47.1 ft3 +9.43 ft3

-V, =75.37 ft3

77



Calculamos el area de liquido entre HLS — LLS:

_75.37 ft3
L7 15 ft

Calculo de la seccion faltante de liquido, entre el fondo del recipiente y

el nivel LLS:

_ Altura(sondo-LLs)

R* = ——MORTOT ) .. (8)

Altura fondao-LLs): Segun lo recomendado por REPEXSA la altura

entre el fondo y el nivel LLS, tiene que ser como minimo 6 pulg.

Tomamos ese valor en la ecuacion 8:

6 pul
R* = e gul = 0.125
4 ft 12"1};?

Con ello nos vamos al anexo 1 calculamos la relacion A*

_ Area Segmento(ft2)
~ Area del recipiente (ft2)

*

= 0.0721

Area Segmento(ft2)

T * 42
)

= 0.0721

Area Segmento(ft2) = 0.906 ft?
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Por lo tanto obtenemos el area total de liquido:
Ar = A, + Area Segmento(ft2) = 5.03ft% + 0.906 ft?
- ATI = 5.94 ftz

Con ello calculamos el area de gas calculado:

- Age = 12.57ft*> — 5.94 ft* = 6.63 ft?

Como el Agc es mayor que al Ag, el separador cumple para el servicio;

en caso de no cumplir, debe aumentarse o disminuirse las longitudes.
Age 2 4y ... .....(0K)

> A;=6 ft?> (area de gas minima requerida para el recipiente)

— Age =6.63 ft? (4rea de gas calculada o restante)

Disefiar un equipo es un proceso de ensayo y error, en el que deben
considerarse muchas variables; tales como: el tamaifio, el espacio

requerido por el equipo y la zona donde estara ubicado en la instalacion.
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) |

t 15 ft

d

Figura 4.11 — Separador — Longitud/Diametro

4.5.4.2. SELECCION DE BOQUILLAS DE ENTRADA Y SALIDA

PARA EL SEPARADOR:

Boquilla a la entrada del Separador Gas - Liquido

Para Ello calculamos la velocidad erosional:

Determinamos la densidad gas-liquido (p,,):

12409 S,P +2.7RS, P
Pm="""198.7 P+ RTZ

12409 * 0.6 * 2151 psi + 2.7 » 32000ft3/bbl * 0.8 * 2151 psi

Pm =

3
198.7 * 2151 psi + 32000% + 577°R * 0.744

pm = 11.63 Ib/ft3
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Tomamos el valor de C = 125 para fluido intermitente.

En la ecuacion 9:

Vez__1_2_5_
J11.63

V,=36.65fi/s

Calculo el area requerida en la boquilla de entrada

9.35 +- .
4= 21.25P
Ve
* % o
9.354 0.744*32000 23/ bbl*577°R
A= 21.25*%2151psi

36.65ft/s

A = 8.46 pu Ig?/1000bbld

En nuestra produccion tenemos aproximadamente 2460 bbld,

modificamos el area obtenida con un simple artificio matematico.

- A = 20.81 pulg?/2460bbld

Calculamos la seccion de la boquilla de entrada:

4xA
/(4
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’4 * 20.81
d= T = 5.15 pulg

Para nuestro separador elegimos boquilla de entrada de d = 6pulg.

Segun la recomendacion de la norma APl RP 14E el disefio tenemos
que asegurarlo para evitar formacion de babosas una velocidad no
menos de 10 ft/s (velocidad minima) del flujo de entrada, la cual nos

determinara el maximo diametro.

Con el mismo procedimiento pero para la Ve = 10 ft/s, obtenemos un

didmetro maximo de 10 pulg.

Por fines economicos elegimos el diametro de boquilla a la entrada en

nuestro separador de d = 6 pulg.

Criterios de diseiio para tuberias de liquidos

Aprovechamos la recomendacion de la norma APl RP 14E, la velocidad
no debe ser mayor de 15 ft/s, la cual sera nuestra velocidad de disefio

para el calculo del diametro de salida de liquidos.

Aplicamos la formula:

0.012* 240625651/ d
d’

15/t/s=
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di =138pulg
Se elige diametro de: di = 2 pulg.

Criterios de diseiio para tuberias de gas:

Aprovechamos la recomendacion de la norma API RP 14E, la velocidad
no debe ser mayor de 33 ft/s, la cual sera nuestra velocidad de disefio

para el calculo del diametro de salida de gases:

, _60Z0,T
£ 4’p
* * *
33ft/s=60 0.7442 TTmmscf™* STT°R
d;” *2151psi
d, =5.29pulg

Elegimos diametro de salida de gas de: di = 6 pulg.
4.54.3. DISENO MECANICO DEL SEPARADOR

Seleccion de material para el cuerpo del Separador.

Segun el codigo ASME Seccion VIII Division 2, elegimos plancha de

acero SA-516-Grado 70 la cual es la mas utilizada en la industria

petrolera.

83



Calculo de espesores.

Espesores de pared de cuerpo, a la formula planteada a la teoria le

sumamos un pequefio espesor por corrosion.

t = P.R C.A
“SE-oep "
2360 psi * 24 pulg 1

t = _
70000 psi » 1 — 0.6 = 2360 psi T 8P49I

t = 0.951 pulg
Espesor de cabezal, nuestro recipiente tendra forma de cabeza
elipsoidal de 2:1, tal como se mostro en la teoria, también agregaremos

un margen por espesor por corrosion:

. P.D 1
=2SE—02p gPWd

_ 2360 psi * 48 pulg
"~ 2%70000 psi * 1 — 0.2 * 2360 psi

t

t = 0.937 pulg

Debido a los célculos obtenidos, tanto para espesor de pared en el
cuerpo y cabezal del recipiente, se adoptara para fines comerciales el

€Spesor:

=t = 1pulg (25.4 mm), espesor de plancha solicitado para la

construccion del recipiente.
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Diseiio de Bridas

Para la seleccion de la brida emplearemos la recomendaciéon de la

norma ASME B16.5-2009 “Bridas y Accesorios en tuberias”.

Segun la tabla 10 la brida que se seleccionara para un separador de

plancha SA 516 Gr 70 es de bridas SA 105

De la tabla 11 la clase de nuestra brida SA 105, como tenemos una
presion de operacion de 2151 psi, equivalente a 148.3 bar para una

temperatura de 50°C sera de clase 900.

La norma corporativa de REPEXSA PI — SUP — 55A6.3, “Clase de
Tuberia” indica los tipos de tuberias que se podria seleccionar, en

nuestro caso elegimos el SA 106 Gr B (Tabla 12).
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Tabla 10 — Lista de Materiales para la seleccion de bridas

Table 1A List of Material Specifications

86

Pressure- Applicable ASTM Specifications [Note (1)}
Materfat Temperature -
Group Nominal Designation Rating Table Forgings Castings Plates
= -y = e — gﬂ__-ﬁl;7d
2-1.1 A 350 Gr. LF2 A 516 Gr. 70
211 AS37 0.1
2-1.1 A 350 Gr. LF6 CI. 1
2-1.1 A 350 Gr. LF3
1.2 C-Mn-Si 2-1.2 A 216 Gr. WCC
C-Mn-Si 2-1.2 . A 352 Gr. LCC
C-Mn-Sl-v 2-1.2 A 350 Gr. LF6 Q. 2 P .
2Y\Ni 21.2 A 352 Gr. LC2 A 2036Gr. B
3Y,NI 2-1.2 A 352 Gr. LC3 A203Gr.E
1.3 c-sl 2-1.3 A 352 Gr. LCB A 515 Gr. 65
C-Mn-Si 2-13 A 516 Gr. 65
2Y,Ni 2-13 A203Gr. A
3%NiI 2-1.3 A 203 Gr.D
C-YaMo 2:13 A 217 Gr. WC1
C-%2Mo 2-13 A 352 Gr. LC1
1.4 c-sl 2-1.4 iite A 515 Gr. 60
C-Mn-Si 2-1.4 A 350 Gr. LF1 Q. 1 A 516 Gr. 60
1.5 C-Y3Mo 2-1.5 A 182 Gr. F1 A 204 Gr. A
Cc-YAMo 2-1.5 A 204 Gr. B
17 Y Cr-Y4Mo 2-1.7 A 182 Gr. F2 _—
Ni-%;Cr-Y;Mo 2-17 A 217 Gr. WC4
YNi-YaCr-1Mo 2-1.7 A 217 Gr. WCS
1.9 1%.Cr="/Mo 219 A 217 Gr. WC6
1%,Cr-Y/"Mo-Si 2-19 A 182 Gr. F11 CL.2 A3876Gr.110. 2
110 2Y,Cr-1Mo 2-1.10 A1826Gr.F22CL 3 A 217 Gr. WC9 A387Gr.220.2
111 C-Y4Mo 2-1.11 A 204 Gr. C
113 5Cr-Y;Mo 2-1.13 A 182 Gr. F5a A 217 Gr. C5
114 9Cr-1M0 2-1.14 A 182 Gr. F9 A 217 Gr. C12
115 9Cr-1M0-V 2-1.15 A 182 Gr. F91 A 217 Gt C12A A 387 Gr. 91 Q. 2
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Tabla 11 — Seleccion de Bridas Rango Presion -Temperatura

Table 2-1.1 Pressure-Temperature Ratings for Group 1.1 Materials
Nominal Designation Forgings Castings Plates
C-Si A105 (1) A 216 Gr. A 515 Gr. 70 (1)
WCB (1)
C-Mn-Si A 350 Gr. LF2 1) 2l A 516 Gr. 70 (1), ()
C-Mn-Si-V A 350 Gr.LF6 Cl 1 (3) - A 537 Cl. 1 (8)
3Y;5Ni A 350 Gr. LF3
Working Pressure by Classes, bar
Class
Temp., °C 150 300 400 600 900 1500 2500
-29 to 38 19.6 51.1 68.1 102.1 153.2 255.3 425.5
50 19.2 50.1 66.8 100.2 150.4 250.6 417.7
100 17.7 46.6 62.1 93.2 139.8 233.0 388.3
150 15.8 45.1 60.1 90.2 135.2 225.4 375.6
200 13.8 43.8 58.4 87.6 131.4 219.0 365.0
250 121 41.9 55.9 83.9 125.8 209.7 349.5
300 10.2 39.8 53.1 79.6 119.5 199.1 331.8
325 9.3 38.7 51.6 77.4 116.1 193.6 322.6
350 8.6 37.6 50.1 75.1 112.7 187.8 313.0
375 7.6 36.4 48.5 727 109.1 181.8 303.1
400 6.5 34.7 46.3 69.6 104.2 173.6 289.3
425 5.5 28.8 38.4 57.5 86.3 143.8 239.7
450 4.6 23.0 30.7 46.0 69.0 115.0 191.7
475 3.7 17.4 23.2 34.9 52.3 87.2 145.3
500 2.8 11.8 15.7 23.5 35.3 58.8 97.9
538 1.4 5.9 7.9 11.8 17.7 29.5 49.2
NOTES:

(1) Upon prolonged exposure to temperatures above 425°C, the carbide phase of steel may be con-
verted to graphite. Permissible but not recommended for prolonged use above 425°C.

(2) Not to be used over 455°C.

(3) Not to be used over 260°C.

(4) Not to be used over 70°C.



Tabla 12 — Clase de tuberia
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REFPSOL L
YPFE 'll'-. Pagina: 1
De: 12
CLASE cAa1
SERVICIO Venteos a Flare, Drenajes Presurizados, Fuel Gas, Fuet O#,
Diesel Oil, Glycol, Metanol, Agua Industrial, Nitrogeno, Hidrocarburos.
TEMPERATURA °C 1 CLASE BRIDAS 900 Ibs
PRESION kg/em* [ 15611 141,91 138,41 134 CORROSION: 1,6 mm
MATERIAL: ACERO AL CARBONO
CODIGO: ASME B31.3
TRATAMIENTO TERMICO: VER NOTA 15
DESCRIPCION MATERIAL SCH.| SERIE | NORMA DIM.| EXTREMOS | DIAMETRO MNOTAS
CANO SIN COSTURA 80 ASME B 36.10 PE %1% (13)
CANO SIN COSTURA A-106 Gr.B 6 APISLGr.B| g0 ASME B 36.10 BE 2537 (1X11)
CANO SIN COSTURA 120 ASME B 36.10 BE 4.1 (1X11)
CANO CON COSTURA (ERW) |ASTMAS3Gr. Bor APISL Gr.B| (17) ASME B 36.10 BE 14"-24° (1)(1X12)
NIPLES S/ICOSTURA XXS ASME B 36.10 NPT w (10)
A1 _.Bor API 3
NIPLES SICOSTURA 06 Gr.Bor APISL Gr.B| g, ASME B 36.10 NPT % -4 (10)
ACCESORIOS FORJADOS ASTM A-105 3000# |ASMEB 16.11 Sw %1% (6)
ACCESOR!OS FORJADOS ASTM A-105 6000# | ASME B 16.11 NPT %" 7) (10)
ACCESORIOS FORJADOS ASTM A-105 3000# |ASME B 16.11 NPT AR Vo ) (10)
ACC. PISOLDAR A TOPE ASTM A-234 Gr. WPB (3) ASME B 16.9 BW .24 (8)
|BRIDAS ASTM A-105 (3) 15008 | ASMEDB 165| SWI/RTJ % % 2
BRIDAS ASTM A-105 (3) 900# | ASMEB165| WN/RTJ .24 (2)
BRIDA CIEGA ASTM A-105 1500# | ASME B 16.5 RTJ % -1%° 2)
BRIDA CIEGA ASTM A-105 900# | ASME B 16.5 RTJ .24 )
BRIDA PORTAPLACA ASTM A-105 (3) 1500# |ASME B 16.36|] WN/RTJ 1w (2)
BRIDA PORTAPLACA ASTM A-105 (3) 900# | ASME B 16.36| WN/RTJ r.24° (2)
Calculo del peso del recipiente
Aplicando la ecuacién expresada del libro de Campbell “Gas

Conditioning and processing”.

W= f.ps.(m.L.d2+ 2.F4.d3)......5

f=——=0.021

4*12

ps = Densidad del acero: 490 Ib/ft?, SG: 7,85



L=15

ft

F, = Factor Area de Cabeza: 1.15

Remplazando los valores en la ecuacion en f3:

w=0

lb
021 * 490 ——* (m * 15ft * (4ft)2 + 2 * 1.15 = (4ft)3)

f-ts

W =9273.171b (4.14 Ton)
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4.6. ESTIMACION DE COSTOS PARA LA IMPLEMENTACION DEL

SEPARADOR
4.6.1. COSTO PARA LA ADQU]S]CI()N DE MATERIALES
DESCRIPCION DE COSTO
N° PARTIDA CANTIDAD UNIDAD UNITARIO COSTO
Materiales

3

3.1 Estructura de Acero 10 te 1640 | $ 16.400.00

3.2 Eléctricos 5 te 13600 | $ 68,000.00

3.3 instimentos 7 te 28000| $  196,000.00

3.4 Civiles 218  m2 710 s 15.478.00
Total Materiales $ 295,878.00
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4.6.2. COSTO PARA LA PARTE CONSTRUCTIVA

DESCRIPCION DE COSTO
N° BARTIOA CANTIDAD | UNIDAD | o oo COSTO
4 Construccion
4.1 Civil 218 m2 124 $ 27,032.00
4.2 Skid 21 te 1440 $ 30,240.00
4.3 Instalacion de equipos 44 te 1440| $ 63,360.00
44 Estructura de Acero 5 te 9270| $ 46,350.00
4.5 Eléctricos 5 te 41500| $ 207,500.00
46 Instrumentos 7 te 41500| $ 290,500.00
4.7 Otros 6 te 20900/ $ 125,400.00
Total Construccion $ 790,382.00
4.6.3. COSTO POR SEGURO DE USO DEL EQUIPO
DESCRIPCION DE COSTO
N° A CANTIDAD | UNIDAD | oo costo

Seguro y Certificacion

5.1 Seguro $ 28,000.00

En total para la implementacion del separador se requiere la inversion
de un total de $ 1, 114,260.00.

El tiempo de fabricacion de este equipo se muestra en el anexo 2 del
presente informe, F111003 — REPSOL TEST SEPARATOR (Separador

de Prueba).




CONCLUSIONES

1. Los proyectos de gas natural son costosos (250 millones de ddlares en

promedio), el uso de un separador implica una inversion de $1,

114,260.00, la produccion de la planta que se espera es en promedio
5040000 m3/dia la cual representa una venta diaria de $1,160000, se
estima el beneficio como el retorno de inversidon de proyecto en un afio
aproximadamente, de ello resulta muy provechoso contar con el separador
de prueba ya que este controla la produccion de pozos, es en este sentido
que la mayoria de plantas de extraccion de gas natural, cuentan con un
separador de este tipo.

2. A pesar de que el separador de prueba no es un equipo imprescindible en
el proceso extractivo de gas natural, su presencia es importante en la
medida de que permite la evaluacion y diagnostico permanente del
yacimiento de gas.

3. Los costos de diseiio y fabricacion del separador de prueba, son elevados,
pero se justifican pues permiten pronosticar cambios en las propiedades
de flujo y con ello prevenir dafios en otros equipos. También permite
evaluar la eficiencia de produccion del pozo con el objetivo de identificar
el momento de dejar de operar.

4.  Los separadores de pruebas implican, aparte del disefio mecénico, otras
consideraciones tales como analisis del flujo de gas, por ejemplo el
calculo de la velocidad de erosion, comportamiento quimico del gas

frente a cambios de presion y/o temperatura entre otros, por lo que su
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disefio integral y fabricacion se realizan en paises extranjeros y se
importan directamente.

A través del desarrollo de este Informe de Suficiencia Profesional,
realizado en un pais en el que estamos en pleno desarrollo energético en
el campo del gas natural, podemos obtener una elevada experiencia en el
desarrollo de proyectos como el que hemos presentado.

El presente Informe de Ingenieria aporta entonces sustancialmente al
desarrollo de una ingeniera de procesos en plantas de extraccion,
proceso, y transporte de gas natural, convirtiéndose en material de
consulta para futuros disefios.

Los procedimientos para el disefio del separador que se lleva a cabo para
la realizacion del presente informe, forman parte de normas técnicas
internacionales. Hoy en dia, la calidad de hacer las cosas, el saber como
hacerlas, la competitividad; son conceptos que se manejan para alcanzar
una Ingenieria que garantice la funcion y la eficiencia, ello para seguir
preparandonos en las constantes exigencias actuales en materia de
tecnologia.

La mayoria de la tecnologia en el tema de la industria petrolera,
provienen de los conocimientos y experiencia de empresas extranjeras.
Los ingenieros peruanos que trabajan en estas empresas, se capacitan
continuamente y realizan el proceso de trasferencia tecnoldgica necesario
para el desarrollo de la ingenieria nacional. En Peru, las empresas

petroleras tales como Petrobras o Repsol cumplen con esta caracteristica.
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RECOMENDACIONES

El disefio de recipientes a presion requiere de la expenencia de
Profesionales en la Ingenieria, especializados en este campo.

Para el desarrollo del disefio de recipientes a presion se requiere conocer
los diferentes Codigos y Propiedades de los materiales que intervienen en
su fabricacion.

Para pretender desarrollar proyectos relacionados al campo de los
Hidrocarburos; se debe de alcanzar un profundo conocimiento en varios
campos de la Ingenieria y Administracion, aunque no se sea
necesariamente un experto en algunas de estas areas, se debe tener

conocimientos suficientes para coordinar las actividades en todas ellas.
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ANEXOS:

Anexo

1: Tabla de relacién de area para determinar alturas
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