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RESUMEN

Con este trabajo se pretende contribuir a la optimizacion del proceso de
compresion del gas por etapas, y en particular, reducir el impacto negativo que se
produce al ocurrir la separacion flash de los compuestos pesados en los equipos de
separacion ligados al sistema, planteando para ello diversos esquemas que permitan
la mayor recuperacion de liquidos y de esta forma mejorar el rendimiento de la

operacion en una planta de compresion de gas natural.

La fase inicial de esta investigacion se baso en el estudio de la operacion de
una planta compresora tipica, recopilando informacion referente a la separacion flash
en los equipos de compresion por etapas. En la siguiente fase se definio la
composicion de la corriente de gas que interviene en dicho proceso, se identifico el
esquema tipico que caracteriza a las plantas compresoras de gas natural (caso base), y
se evaluo tres escenarios propuestos, con el fin de optimizar el proceso de compresion
del gas natural, desarrollandose estos bajo el entorno de simulacién de procesos
Hysys Plant 3.2, el cual amerita algunas propiedades del sistema a simular, como lo
son: composicion del gas, presion y temperatura de operacion, parametros de
entrada y salida interetapas, entre otros. Y por ultimo se disefio un equipo de

separacion para el escenario 1.

Luego de analizar los parametros obtenidos de los datos arrojados por el
simulador Hysys 3.2, para cada uno de los escenarios propuestos, y el caso base, se
determind que el mejor esquema, basado en la optimizacion del proceso de

compresion del gas, fue el planteado para el escenario tres.
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INTRODUCCION

1.1planteamiento Del Problema.
A pesar de los avances logrados en la produccién de otras fuentes como la
nuclear, solar, quimica, geotérmica, hidraulica y edlica, aun se sigue dependiendo, y
en gran medida de los combustibles fosiles (hidrocarburos) por sus grandes fuentes de
energia. Particularmente, el gas natural viene ganando importancia al ser unos de los

combustibles de uso doméstico e industrial mas econdémicos en la actualidad en
materia energética, al no necesitar de transformacion quimica para su utilidad y por

ser menos nocivo al medio ambiente.
El desarrollo industrial, los acentuados incrementos de precios que ha
presentado el petréleo en el mercado de los combustibles y la busqueda de fuentes de
energia que tengan un menor impacto ambiental, ha provocado que el gas se muestre

como una oportunidad atractiva de inversion y a la vez, como un negocio muy
rentable con enormes posibilidades de expansion dentro de la gran contienda

energética mundial.

Una vez tratado, el gas natural pasa a un sistema de transmision para poder
ser transportado hacia la zona donde sera utilizado. El transporte puede ser por via

terrestre, a través de gasoductos, o via maritima a través de buques. Comparado a

otras fuentes de energia, el transporte de gas natural es muy eficiente si se considera

la pequefia proporcion de energia perdida entre el origen y el destino. Los gasoductos
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son uno de los métodos mas seguros de distribucion de energia pues el sistema es fijo

y subterraneo.

En toda planta de compresion se tienen separadores de baja presion donde se
retiran los liquidos recolectados como producto del enfriamiento inter-etapa. Entre los
problemas que atraviesan las plantas tipicas compresoras se encuentra el de la
separacion flash en los trenes de compresion, lo que afecta directamente al proceso de
compresion, ocasionando venteo de gases, problemas ambientales, y disminucion de
los caudales de transferencia, entre otros. En este proyecto se persigue proponer un
disefio de esquema de separadores cuyo principal objetivo serd solventar los
problemas asociados a la separacion flash que presentan en la actualidad las plantas

tipicas compresoras del gas natural.

1.2. Objetivos

1.1.1. Objetivo General.

Estudiar los problemas asociados con el proceso de separacion flash en las

plantas compresoras tipicas de gas natural.

1.1.2. Objetivos Especificos.

1. Identificar los esquemas tipicos que caracterizan a las plantas
compresoras de gas natural.

2. Estudiar el comportamiento de las plantas compresoras tipicas mediante
el empleo de programas de simulacion.

3. Evaluar el impacto negativo de la separacion flash en el proceso de

compresion por etapas en una planta tipica compresora.
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4. Proponer esquemas de operacion en una planta compresora de gas natural
que minimicen los problemas derivados de la separacion flash.

5. Disefiar un equipo de separacion perteneciente a un esquema propuesto.

6.  Comparar la eficiencia de los esquemas propuestos con el esquema tipico

de una planta compresora de gas natural.
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FUNDAMENTOS TEORICOS

2.1conceptos Basicos

2.1.1 Temperatura Critica

es la mayor temperatura a la cual el gas puede ser licuado.

Presion Critica: es la presion de saturacion a la temperatura critica.

Proceso adiabatico: proceso durante el cual no hay calor adicionado o

removido del sistema.
Proceso Isentropico: proceso donde la entropia se mantiene constante.

Proceso Politropico: proceso en el cual no hay cambios en las caracteristicas

del gas durante la compresion.
Proceso Isotérmico: proceso en el cual no hay cambio de temperatura.

Factor de Compresibilidad: es la relacion del volumen actual de un gas al

volumen de un gas perfecto a las mismas condiciones.

Potencia de Freno: es el requerimiento total de la potencia incluyendo

potencia del gas y todas las pérdidas por friccidon mecdanicas.
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Espacio Muerto: (tolerancia) en un cilindro reciprocante es el volumen
remanente al final del cilindro el cual no es recorrido por movimientos del piston.
Incluye el espacio entre el piston y la cabeza al final de la carrera de compresion,
espacio entre las valvulas, etc.; y es expresado como un porcentaje del
desplazamiento del piston en un recorrido. El espacio muerto puede ser diferente,
para los dos extremos de un cilindro de doble actuacién, en el cual se usa un valor

promedio para describir el comportamiento total del cilindro.

Eficiencia de Compresion: es la relacion del requerimiento de trabajo teorico
(usando un proceso establecido) y el trabajo actual requerido a ser hecho sobre el gas
a comprimir. Tomando en cuenta pérdidas por fuga internas y friccién asi como

variaciones del proceso termodindmico teorico.

Relacion de Compresion: se refiere a la relacion de los volimenes dentro de
un cilindro de motor reciprocante al comienzo y al final del recorrido de compresion.
El valor nominal es igual al desplazamiento mas el volumen de espacio muerto
dividido entre el volumen de espacio muerto, pero el valor efectivo es algo menor,

debido a la regulacion de valvulas o de lumbrera.

Potencia de Gas: es el requerimiento actual de potencia para compresion a
condiciones particulares, incluyendo todas las pérdidas termodindmicas, por fugas y

por friccion del fluido, pero excluyendo las pérdidas por friccidon mecanicas.

Relacion de Presion: es la relacion de la presion de descarga absoluta sobre la

presion de entrada absoluta en cualquier ciclo de compresion
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Eficiencia Volumeétrica: es la relacion, en porcentaje, del volumen (medido a
las condiciones de entrada) entregado, sobre el desplazamiento del piston de un

compresor reciprocante. [1]

2.2. Propiedades De Los Fluidos.

2.2.3. Contenido de liquido:

La presencia de liquidos en la corriente gaseosa, usualmente es dafiina a los
compresores y debera evitarse disefiando un sistema de entrada apropiado. Cuando el
gas llega al compresor a condiciones de saturacion, la especificacion deberd indicarlo
asi, ya que esto algunas veces influye en la seleccion de los materiales, disefio del

cilindro de enfriamiento y seleccion del cilindro de lubricacion.

2.2.4. Contenidos de Sélidos:

Particulas solidas grandes en la corriente gaseosa pueden causar dafios mayores
en compresores de cualquier tipo. Particulas s6lidas pequenas, tales como desechos
de soldadura, productos de corrosion, arena, etc., pueden danar las valvulas y partes
del revestimiento de los compresores reciprocantes. Cuando se prevea que algunos
solidos lleguen a un compresor bajo ciertas condiciones de operacion (tales como
polvo de catalizador, particulas de hierro, etc.), estas tienen que ser completamente

descritas en la especificacion del disefio.
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2.2.5. Corrosion:

Los constituyentes corrosivos en el gas deben ser identificados incluso para
condiciones de operacion transitorias. La sustancia corrosiva mas comun e importante
en corrientes de refineria es el sulfuro de hidrogeno, aunque el cloruro de amonio,
didéxido de sulfuro, amoniaco, cloruro de hidréogeno, didxido de carbono y agua
pueden llegar a ser significativos tanto en corrientes de gaseosas como en servicios de
aire. El sulfuro de hidrégeno humedo es un problema serio, especificamente en
compresores centrifugos, ya que este puede causar agrietamiento corrosivo por

tension de componentes de acero altamente templado y endurecido.

2.2.6. Tendencia al Ensuciamiento:

El ensuciamiento de las partes internas de un compresor ocurre como resultado

del arrastre de solidos finos y la polimerizacion.

2.2.7 Presion de Entrada:

La presion de entrada debe especificarse como el valor mas bajo para el cual se
espera que el compresor trabaje de acuerdo al disefio. Cualquier variacion en la
presion de entrada que pueda ocurrir durante la operacion normal tiene que ser
especificada. Los compresores de aire deberan tener una tolerancia de 2 KPa (0.3
psi) para la caida de presion a través de la cubierta de entrada, cedazo, filtros y
tuberias. La presion de entrada en los sistemas de  procesos se controla
frecuentemente modulando el flujo del compresor. El método de control debera ser
identificado en la Especificacion del Disefio de la seccion de disefio del servicio de
compresion. El término “entrada” es preferido sobre su sindonimo de succion para el

uso general de disefo de servicios de compresores.
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2.2.8 Presion de Descarga:

2.2.5.1. Normal

La presion de descarga especificada o normal es aquella requerida en la brida
de descarga del compresor o a la salida del eliminador de pulsaciones a la descarga;
Osea, aquella requerida a la presion del recipiente aguas abajo mas las caidas de
presion permisibles por tuberias, intercambiadores, enfriadores, separadores de aceite,
etc. El método para controlar la presion de descarga deberd establecerse en la

Especificacion de Disefio de la seccion de disefio del servicio de compresion.

2.2.5.2. Minima.

La presion de descarga minima que un compresor de desplazamiento positivo
es capaz de producir esta limitada normalmente por la graduacion de la valvula de
seguridad a la descarga. La presion de descarga maxima que un compresor dinamico
puede producir esta limitada por su capacidad de cabezal maximo, con una presion de

entrada maxima.

Presion de Ajuste:

La presion de ajuste es el maximo nivel de presion que puede ser alcanzado
dentro del compresor después de que éste se dispare o antes que sea venteada
manualmente la presion. Esto es sumamente importante para el disefio del compresor,
por representar la méxima presion a la cual son expuestos los sellos del eje y el area
de entrada del compresor. Esta presion normalmente es algo mas alta que cualquier
presion de operacion de entrada y mds baja que la presion de descarga, estando

limitada, ya sea por una valvula de seguridad en el area de entrada del compresor, o
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por la presion de equilibrio para el gas cuando éste alcanza temperatura atmosférica
(durante una parada). Cuando se esté determinando la presion de ajuste de diseno se
debera asumirse que la valvula de bloqueo a la descarga o la valvula de retencion a la
descarga del compresor estara cerrada, de tal manera que la presion en este punto no
estara presente dentro del compresor. Estableciendo una presion de ajuste alta, se
minimiza la pérdida de gas, debido al disparo de la valvula de seguridad durante la
parada; pero esto requiere de una presion de disefio alta para equipos y tuberias,

incrementando asi el costo.

2.2.5 Temperatura de Entrada:

Debido a que la temperatura de entrada tanto la velocidad de flujo volumétrico
como el requerimiento de cabezal para un determinado servicio de compresion, el
rango completo tiene que ser especificado. Cuando se colocan intercambiadores en la
linea de entrada, se justifica poner especial atencion a la interaccion
intercambiador/compresor. Cuando la seguridad y operatividad del compresor
dependen en alto grado de la actuacién o rendimiento de un intercambiador a la

entrada, deberian especificarse alarmas para la temperatura del gas de entrada.

2.2.6 Temperatura de Descarga:

La temperatura de descarga del compresor esta influenciada por la temperatura
(absoluta) de entrada, la relacion de presion, el valor del calor especifico del gas, y la
eficiencia de compresor. Esta afecta el disefio mecanico del compresor, la tendencia
al ensuciamiento del gas, la seleccion de etapas y el disefo del enfriador de descarga,
mas el disefio mecanico de la tuberia y el requerimiento de aislamiento. Sin embargo,
¢ésta puede ser estimada unicamente durante la fase de disefio del servicio, debido a

que la eficiencia del compresor actual no es conocida aun. [1]

2.3 COMPRESORES
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Los compresores mueven gases y vapores donde deben ser creadas grandes
diferencias de presion. Estos son clasificados como dinamicos (centrifugo o axial) o

reciprocantes.
2.3.1 Tipos de compresores

Los compresores reciprocantes usan pistones para "comprimir" gas a alta
presion. Estos son comunes en los sistemas de manipulacion de gas natural y otros
sistemas a alta presion, pero de menor aplicacion en procesos. Los compresores
reciprocantes pueden producir muy grandes diferencias de presion, pero debido a que
ellos producen un flujo intermitente, pueden requerir un tanque receptor grande para

atenuar la intermitencia.

Los compresores dinamicos usan aspas rotatorias para impartir velocidad y
presion a la corriente de fluido. Estos operan a altas velocidades y son accionados por
turbinas de gas o vapor o por motores eléctricos. Los compresores dinamicos tienden
a ser mas pequefios y ligeros (y por lo tanto menos costosos) que las maquinas

reciprocantes para el mismo servicio.

Los gases entran a un compresor axial a través de una boquilla de succion y
es direccionada hacia la primera etapa del impulsor mediante un conjunto de ranuras
guia. Las aspas presionan al gas hacia el interior de la seccion del difusor donde la
velocidad del gas es disminuida y la energia transferida desde las aspas es

transformada en presion.

En un compresor de multiples etapas, el gas luego encuentra otro conjunto

de ranuras guia y el paso de compresion es repetido.
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2.3.2 Compresores Reciprocantes

Funcionan con el principio adiabatico mediante el cual se introduce el gas en el
cilindro por las valvulas de entrada, se retiene y comprime en el cilindro y sale por las
valvulas de descarga, en contra de la presion de descarga. La vélvula de entrada se
abre cuando el movimiento del pisto ha reducido la presion por debajo de la presion

de entrada en la linea.

La vélvula de descarga se cierra cuando la presion acumulada en el cilindro
deja de exceder la presion en la linea de descarga luego de completar el golpe de

descarga previniendo de esta manera el flujo en sentido reverso.

Los compresores reciprocantes pueden ser del tipo lubricado o sin lubricar.
Si el proceso lo permite, es preferible tener un compresor lubricado, porque las piezas
duraran mas, sin embargo, estas maquinas son sensibles al arrastre de liquido, debido
a las destruccion de la pelicula lubricante. Estos compresores rara vez se emplean
como unidades individuales, salvo que el proceso requiera funcionamiento

intermitente.

Los compresores reciprocantes compiten con el resto de los compresores
excepto con los compresores centrifugos y axiales a fluyjos muy grandes. Se
encuentran disponibles para capacidades por debajo del rango de flujo economico de
los compresores centrifugos, son mucho menos sensitivos a la composicion de los

gases y a sus propiedades cambiantes que los compresores dinamicos.

En servicios continuos se requieren multiples unidades para impedir paradas
de plantas debido al mantenimiento, ya que los costos de mantenimiento son de dos a
tres veces mayores que los costos para compresores centrifugos en la figura (1) se

puede apreciar la vista externa de un compresor reciprocante.
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Figura 1. Compresor Reciprocante

2.3.3. Compresores Dinamicos.

En un compresor dinamico, el aumento de presion se obtiene comunicando un
flujo de gas, cierta velocidad o energia cinética, que se convierte en presion al
desacelerar el gas, cuando este pasa a través de un difusor. En este tipo de

compresores tenemos los Centrifugos y los Axiales.

2.3.3.4 Centrifugos:

En los compresores centrifugos, el desplazamiento del fluido es esencialmente
radial. El compresor consta de uno o mas impulsores y de nimeros de difusores, en
los que el fluido se desacelera. El fluido aspirado por el centro de una rueda giratoria,
ojo del impulsor, es impulsado por los alabes de ésta y debido a la fuerza centrifuga,
hacia los canales del difusor. Después que la energia cinética se ha convertido en
presion, el fluido es conducido hacia el centro del préoximo impulsor y asi

sucesivamente.
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Las velocidades de funcionamiento son bastantes altas comparadas con
otros compresores. La gama comprendida entre 50.000 — 100.000 r.p.m. es bastante
frecuente en industrias aeronauticas y especiales donde el peso es un factor
dominante. Los compresores centrifugos, con velocidades proximas a las 20.000
r.p.m. suele ser la gama comercial mas comun, aun cuando estdn fabricando con

velocidades un tanto mayores.

Debido a las elevadas velocidades con que se construyen los compresores
dinamicos de tamafo medio, se utilizan cojinetes amortiguadores inclinados o
abiertos en lugar de los rodillos, que son los que se incorporan a los compresores de

desplazamiento.

El caudal minimo de un compresor centrifugo, estd limitado principalmente por el

flujo de la tltima etapa.

Figura 2: Compresor Centrifugo.

2.3.3.5. Axiales:

Se caracterizan, y de aqui su nombre, por tener un flujo axial en forma de
paralela al aje. El gas pasa axialmente a lo largo del compresor, que a través de
hileras alternadas de paletas, estacionarias y rotativas, comunican cierta velocidad del
gas o energia, que después se transforma en presion. La capacidad minima de este

tipo de compresores, viene a ser del orden de los 15metros cubicos por segundo.
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Utilizan un tambor de equilibrio para contrarrestar la reaccion o empuje axial.
Debido a su pequefio didmetro y para un mismo tipo de trabajo, funcionan a
velocidades més elevadas que los compresores centrifugos. Estas velocidades son

superiores a un 25% aproximadamente.

Se destinan a aquellas aplicaciones, en que es preciso disponer de un caudal
constante a presiones moderadas. Los compresores axiales son mas adecuados, para
aquellas plantas que precisen grandes y constantes caudales de aire. Una aplicacion
muy frecuente es el soplado de altos hornos. Normalmente se utilizan para
capacidades alrededor de los 65 metros cubicos por segundo y para presiones

efectivas de hasta 14 bar.

Figura 3: Compresor Axial.

2.3. Plantas De Compresion Del Gas Natural (Pcgn).

Son instalaciones, que en el caso de la industria petrolera reciben gas de las
estaciones de produccion, para elevar su presion por medio de compresores hasta un
nivel mayor, para su posterior utilizacion; entre ellas cuentan, la transmision hasta las
estaciones de entrega o de medicion y regulacion, disposicidon en yacimiento o
inyeccion en proyectos de recuperacion o en proyectos de recuperacion secundaria.
Las plantas compresoras elevan la presion del gas de 40 y 500 psig provenientes de

las estaciones de produccion hasta un nivel de 5800 a 6500 psig para luego ser


http://images.google.co.ve/imgres?imgurl=http://www.geocities.com/MadisonAvenue/6883/trabajos/8compresores/Image78.gif&imgrefurl=http://www.geocities.com/MadisonAvenue/6883/trabajos/8compresores/compresores98.htm&h=212&w=185&sz=14&hl=es&start=13&usg=__yKJz4rMapLgAXrWUgllrkPcVPZ4=&tbnid=V8OroTbmWomRDM:&tbnh=106&tbnw=93&prev=/images?q=compresor+axial&gbv=2&ndsp=20&hl=es&sa=X

34

inyectado a diferentes pozos asociados al complejo con fines de recuperacion

secundaria.

Las plantas compresoras estan constituidas fundamentalmente por
motocompresores y/o turbinas. Estas maquinas pueden succionar gas a uno o varios

niveles de presion y pueden descargar igualmente a varios niveles de presion.

Los compresores pueden trabajar en base a un motor de combustion interna
(reciprocante) o por medio de turbinas (centrifugos), para poder crear la presion que
empuje al gas dentro de las lineas de distribucién y/o transmision. Actualmente se
refiere el uso de compresores centrifugos manejados por turbinas, que operan en
forma automatica, con el fin de minimizar la supervision operacional. Gran cantidad
de compresores utilizan en el sistema de reparto una pequena cantidad de gas, como

combustible de sus propias lineas.

Una PCGN, es toda instalacion localizada en tierra (baterias) o en alta mar
(plataformas marinas), cuya finalidad es comprimir el gas producido por los

reservorios aledafios para alguno de los siguientes fines:

a.  Generar el ascenso de petroleo en aquellos pozos que producen gas
asociado.

b.  Inyectarlo a dichos pozos para mantener su presion.

Cc.  Venderlo a aquellas plantas procesadoras de gas para su posterior venta
como combustible de uso doméstico, para procesos industriales o para generar

energia eléctrica en centrales termoeléctricas.



35

2.4.1. Causas principales de la caida del rendimiento de una PCGN.

o Caida de la eficiencia total de las unidades de compresion.
o Envejecimiento de la superficie interna de las tuberias de gas por la
condensacion de los liquidos que contienen, y que también les produce corrosion

interna.

2.4.2. Causas del venteo de gas natural en una PCGN.

o Fundamentalmente, la falta de capacidad de compresion de las unidades
de compresion.

. También se ventea gas porque los pozos producen inesperadamente mas
gas de lo normalmente esperado, habiendo asi un exceso que desafortunadamente

debe ser venteado.

2.4.3. Contaminacion atmosférica por el venteo de gas natural.

Viene a ser un fendmeno natural o provocado, intencionalmente o no, que
incide en la composicion normal fisico-quimica y biologica de la atmosfera,

haciéndola hostil a las actividades humanas en sus multiples facetas y a la vida misma

2.4.4. Parametros De Campo A Tomar En Cuenta En La Termodinamica Del

Proceso De Compresion:

a.  Caudal de gas producido.

b.  Caudal de gas venteado.

c.  Presion de salida del gas en la ultima etapa de compresion.
d.  Caudal de gas desplazado.
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e.  Adecuada De Un Compresor.

2.4.5. Seleccién

A continuacién se mencionan, algunas ideas para la correcta seleccion de un

compresor, también se describira algo sobre su utilizacion e instalacion:

a. El uso que se va a destinar y aquellos otros requerimientos relativos a

presion, aire exento de aceite, etc.

b. Méaxima y minima demanda de aire, variaciones estacionales, desarrollo

futuro previsto, etc.

c. Condiciones ambientales; los factores que hay que considerar aqui son:

temperaturas extremas, grado de contaminacion del aire, altitud, etc.

d. Clase de edificacion en la que se va a instalar el compresor; los factores a
considerar son limitaciones al espacio, cargo que puede soportar el solido,

limitaciones en la vibracion, etc.
e. Cual es el costo de la energia.
f. Qué cantidad de calor puede recuperarse.
g. Que limite de disponibilidad de potencia existe.
h. Que limitaciones de ruido hay.
i. Continuidad o intermitencia en la necesidad de aire.

J. Considerar si el costo de una parada es aceptable.
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k. Que experiencia tiene tanto el usuario como el personal de mantenimiento.

2.4.6 Capacidad De Un Compresor:

Es la cantidad de gas liberado cuando opera a presiones de entrada y salida
especificas. La capacidad es medida en volumen a las condiciones de presion,
temperatura, composicion del gas y contenido de humedad a la entrada del

compresor.

2.4.7. Control de capacidad de un compresor.

La capacidad de un compresor debe regularse, ajustandose asi al consumo real
del sistema. Generalmente, es la presion de descarga la que se toma como variable de
control. El tipo de control a seleccionar, dependera de las caracteristicas del
compresor, de la unidad de accionamiento y del sistema o red de distribucion.

Dependera también de la gama de control requerida.

Dicho control puede ser manual o automéatico. De una forma mas generalizada,
los controles de los compresores pueden ser continuos (variacion de la velocidad, de
estrangulacion de la aspiracion) o discontinuo. El arranque en vacio del compresor,
debe preverse en aquellos casos, en los que el par de la unidad de accionamiento, no

sea lo suficiente como para acelerar al compresor con carga.

2.4.8. Precauciones Para Compresores De Aire.

El aire comprimido es muy util en el area del trabajo, pero puede ser peligroso si

no se usa correctamente.
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2.4.9. Peligros Del Aire Comprimido.

a) Un golpe de viento a menos de 40 Ipc desde 4 pulgadas del oido puede
causar dafio al cerebro.

b) Tan poco como 12 Ipc puede sacar un ojo de la cuenca.

c) Aire puede entrar al ombligo por la ropa y puede inflar y romper el
intestino.

d) Dirigido hacia la boca, el aire comprimido puede reventar a los pulmones.

Las sugerencias que siguen reducen el riesgo de las heridas durante el uso del

aire comprimido:

a.  Examine todo tipo de manguera, y conexiones, y equipos para asegurarse
de que estén en buenas condiciones antes de aumentar la presion.

b.  Nunca apunte la boquilla de la manguera de aire al cuerpo de una persona
0 asi mismo.

c.  Nunca mire adentro de una manguera de aire comprimido.

d.  Nunca use el aire comprimido para sacudirse asi mismo o a su ropa.

e.  Con las mangueras no se juega.

f. Nunca doble la manguera para cortar la presion del aire, mejor cierre la
valvula.

g.  Cuando estd usando el aire para la limpieza, asegurese que la presion no

mida mas de 30 Ipc.

h.  Siempre use proteccion del ojo en el uso del aire comprimido



2.5. Etapas De Proceso De Compresion Del Gas Natural.

2.5.1. Definiciones De Etapas De Compresion.
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El término “etapa de compresion de proceso” describe el paso de compresion

entre dos niveles de presion adyacentes en un sistema de proceso. La “etapa de

compresion del proceso” puede ser ejecutada por una o mas “etapas del compresor”.

Las presiones creadas por los compresores que funcionan en los esquemas

tecnologicos industriales son bastantes altas. Sin embargo, es muy dificil obtener una

alta etapa de compresion; para lograrlo, necesariamente hay que enfriar el gas lo mas

intenso posible en el proceso de compresion, y luego, efectuar la compresion en las

etapas sucesivamente unidas, realizando el descenso de la temperatura del gas en los

enfriadores conectados en el flujo entre las etapas. Un esquema de principio del

proceso de compresion por etapas se muestra en la siguiente figura:

PRIMERA
ETAPA

INTERENFRIADOR

DE LA PRIMERA

ETAPA

M,

SEGUNDA,
ETAPA

INTERENFRIADOR

DE LA SEGUNDA

ETAPA

A

TERCERA
ETAPA

Figura 4. Esquema de un proceso de compresion por etapas.
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2.5.2. Razones Para Disefiar El Proceso De Compresién Por Etapas.

Los servicios de compresion de alta relacion de presion cominmente se separan
en etapas de compresion multiples y casi siempre incluyen enfriadores entre etapas a
fin de remover el calor generado en la compresion. La compresion se lleva a cabo por

etapas, por las siguientes razones:

a.  Para limitar la temperatura de descarga de cada etapa a niveles que sean
seguros desde el punto de vista de limitaciones mecédnicas o tendencia de
ensuciamiento del gas.

b.  Para tener disponibles corrientes laterales, en la secuencia de compresion
a niveles de presion intermedia, tales como los sistemas de los procesos de
refrigeracion.

c.  Para aumentar la eficiencia total de compresion (a fin de obtener una
reduccion en potencia) manteniendo la compresion tan isotérmica como sea posible,
optimizando la inversion adicional en enfriadores interetapas y los costos de
operacion del agua de enfriamiento contra el ahorro de potencia. Esto es un factor
significativo en compresiones de aire en plantas y en compresiones de aire para
procesos de gran capacidad.

d. Para enfriar las entradas a las etapas y de esta manera reducir los
requerimientos de cabezal de compresion total, suficientemente a fin de reducir el
numero de etapas de compresion requeridas. Esto da como resultado compresores
mas compactos y de costos de construccion mas bajos.

e.  Para fijar el aumento de presion por etapas a las limitaciones de presion
por etapas diferencial del tipo de maquinaria: Limitaciones en carga de empuje axial

en los compresores centrifugos, limitaciones de tension en la varilla del piston.
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2.5.3. Estructura Tipica De Una Planta Compresora.

Una planta compresora esta normalmente formada por una o mas unidades
compresoras, accionadas cada una de estas por un motor que normalmente es de
combustion interna (diesel y gas) aunque ocasionalmente se pueden encontrar
eléctricos. Generalmente las unidades moto-compresoras se instalan en el interior del
edificio disefiado para proteger las unidades de la acciéon del medio ambiente y a la

vez facilitar las tareas de operacion y mantenimiento de las mismas.

Las unidades compresoras generalmente constan de una o mas etapas, no
excediéndose normalmente las 5 etapas. La disposicion de las unidades es tal que en
caso de fallar una de ellas las otras pueden continuar trabajando, arreglo conocido
como paralelo. Este arreglo en paralelo es explotado exhaustivamente en el disefio de
toda una planta compresora, no solamente a nivel de la planta misma sino también a
nivel de las unidades mismas, asi de ser necesario se puede prescindir de una misma

unidad compresora sin que por eso se tenga que detener la unidad como un todo.

Una planta compresora puede recibir simultdneamente corrientes de gas a
diferentes presiones. Estas corrientes antes de ser alimentadas son medidas al entrar y
después de la conexion al quemador. Las corrientes medidas son depuradas, en
recipientes que se encargan de retener las particulas liquidas y sélidas que arrastra el
gas natural, pasando enseguida a los respectivos cabezales de succion donde son
distribuidas hacia las distintas unidades. El gas comprimido que abandona los
cilindros compresores es enviado hacia los enfriadores respectivos de cada unidad,

desde donde el gas enfriado pasa al cabezal de descarga respectivo.

Durante el enfriamiento de la corriente de gas, parte de los componentes
pesados condensan como pequeias gotas que quedan en suspension en el seno de la
corriente de gas, por lo que el gas antes de ser enviado al cabezal de succion de la

proxima etapa es circulado a través de un depurador de Inter-etapas donde se le
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remueve el liquido condensado, ver figura 5 (Diagrama esquematico de una planta

compresora).

1
[ Depurador
| Descarga

Al Drenaje —

Figura 5. Diagrama esquematico de una planta compresora.

La operacion de compresion es de naturaleza ciclica, es decir, el gas es tomado
del nivel inferior de presion en cantidades fijas, es comprimido, luego descargado en
el nivel superior de presion después de lo cual el mecanismo compresor admite un
nuevo volumen de gas a baja presion para reiniciar el ciclo descrito. Se ha hablado de
mecanismos compresores para indicar que la naturaleza de la operacion es la misma
sin importar el que este mecanismo sea un compresor de desplazamiento o dindmico.
Los cuales se diferencian entre si por sus aspectos operacionales o de construccion,
pero no por la naturaleza de la operaciéon de compresion misma. Sin embargo, las
discusiones que siguen a continuaciéon y a fin de concretar ideas y facilitar la
espiracion nos referimos a compresores de desplazamiento (de piston),
posteriormente los resultados se generalizan para englobar otros tipos de

Compresores.

Los compresores de piston estan constituidos por uno o varios cilindros
compresores, los cuales se encuentran estructurados de forma similar a los mostrados

en la Figura 6, estos tienen en su interior un piston que se ajusta a las paredes del
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cilindro, el cual es accionado por un vastago el cual a su vez esta conectado a un

cigiienal el cual controla la direccion del movimiento del piston.

AGUA ENFRIAMIENTO

{ |
R VALVULA
WIS SUCCION

Figura 6. Cilindro compresor tipico de accién simple.

El ciclo de compresion de la figura 7 comprende cuatro etapas, en la primer, el
gas proveniente a una fuente de baja presion es admitido a través de la vélvula de
succidon a la presion P; y a la temperatura T existen en la linea de succion, al mismo
tiempo que el piston se mueve, hacia la cara posterior del cilindro. Tan pronto como
el piston alcanza la cara posterior del cilindro, este (el cilindro) queda lleno de un
volumen de gas V, a una presion P; igual a la existente en la linea de succion, en este
momento el piston invierte la direccion de su movimiento bajo la accion del cigiiefial
(no representado) y se da inicio a la segunda etapa del ciclo, en la cual el piston actaa
sobre el volumen de gas V; encerrado inicialmente comprimiéndolo de forma
reversible desde la presion inicial Py hasta la presion Ps. Simultaneamente con el
incremento de presion que experimenta el gas durante esta etapa se produce un
aumento de su temperatura hasta un valor T, tan pronto como la presion del gas en el
inferior del cilindro alcanza un valor P,, igual al que existe en la linea de descarga, se
inicia la tercera etapa, la valvula se de descarga se abre para dar paso al volumen de

gas V,, contenido por el cilindro, el piston se continua moviendo hacia la cara
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anterior del cilindro desplazado a presion constante P, y a través de a valvula de

descarga el volumen de gas comprimido V5.

A

PRES

»
»

VOLU

Figura 7. Ciclo de compresién idealizado sin volumen muerto.

2.5.4Compresion por etapas.

A medida que se incrementa la relacion de compresion, mas elevada resulta la
temperatura del gas en la descarga de los cilindros compresores. Sin embargo, no es
este el Unico problema que acarrea la compresion de gas bajo altas relaciones de
compresion, a medida que se incrementa la relacion de compresion mayores son los
esfuerzos de compresion y tension que deben soportar los vastagos que accionan los
pistones de los cilindros compresores y quizds lo mas importante, menos es la
eficiencia con que es aprovechado el trabajo empleado en la realizacion del ciclo de

compresion. Luego a fin de minimizar o mejorar los efectos de:

a)  Altas temperaturas de descarga.
b)  Esfuerzos de tension y compresion sobre los vastagos.

c)  Economia en el consumo de potencia.
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La relacion de compresion total se reparte entre dos o mas etapas de
compresion entre las cuales se intercalan enfriadores a fin de reducir la temperatura
de la corriente de gas que abandona una etapa y llevarla hasta un nivel aceptable antes
de que sea succionada por la siguiente etapa. Este efecto puede observarse en la
figura 8, donde de haberse comprimido hasta P, el volumen admitido a P;, en una
sola etapa de compresion se deberia emplear el trabajo indicado por el 4&rea ABDE, la
cual resulta apreciablemente mayor que el trabajo total de compresion sea repartida
en dos etapas, con una compresion intermedia Pi de descarga de la primera etapa y de
succion de la segunda etapa y un paso intermedio de enfriamiento a presion constante
tal como se muestra a lo largo de la trayectoria FC. El efecto combinado de inter-
enfriamiento y compresion por etapas da como resultado un ahorro neto de trabajo

equivalente al area rayada CDQF.

PRE

VOLUMEN

Figura 8. Efectos de la compresidn por etapas.
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2.5.4.1Namero de etapas:

Para fijar el nimero de etapas, en la practica se hace uso de las siguientes

normas, cCOmo una primera aproximacion:
Para Rc < 5 :Una sola etapa.
Para Rc > 5 : Dos etapas.
Para Rc > 25 : Tres etapas.
Donde: Rc = P,/P; = Larelacion entre la presion de salida y de la entrada.

Una vez calculadas las presiones de descarga de cada una de las etapas
intermedias se ha de verificar en primer lugar las temperaturas de descarga haciendo

uso de la siguiente ecuacion (Temperatura de descarga):

Si una vez calculadas las dichas temperaturas alguna resulta superior o muy
préxima a los 30°C se debe reducir la relacion de presiones para la etapa respectiva y
recalcular de nuevo hasta conseguir una temperatura de descarga razonable y al

menos en el rango de 200-250°F.

2.5.4.2 Carga térmica de Inter-enfriadores:

Real importancia, la que presenta el enfriamiento de la corriente de gas que
pasa de una etapa de compresion a otra, desde el punto de vista de ahorro en la
magnitud de trabajo requerido para elevar desde un nivel de menor a otro de mayor

presion, respecto a un volumen de gas dado.
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Este enfriamiento normalmente se lleva a cabo en Inter-cambiadores de
calor los cuales han sido disefiados con el fin de transferir desde la corriente de gas
caliente al medio de enfriamiento la mayor cantidad posible de calor a fin de reducir
la temperatura de la corriente de gas desde los 250 °F 6 mas, hasta los 100 6 120 °F,

dependiendo del medio de enfriamiento utilizado.

Estos medios de enfriamiento esencialmente son dos: aire y agua, en el caso
del aire la temperatura de disefio de salida es generalmente del orden de 120° F, para
el caso de en que se utilice agua como medio de enfriamiento esta temperatura es

regularmente de 100° F.

2.5.5. Mddulos funcionales de las plantas compresoras:

a) Depurador general de succidn: este dispositivo tiene como funcién
extraer los hidrocarburos condensables del gas a la entrada de las unidades
motocompresoras. Para retirar asi la mayor cantidad de liquido posible del gas al
proceso.

b)  Depurador de succion: este equipo extrae los liquidos contenidos en el
gas residuo del primer depurador y esta justo antes de la primera etapa de moto-
compresor.

C) Moto-compresor: estd compuesto por un motor y un compresor. Existen
dos tipos de moto-compresores: los reciprocantes y los centrifugos. La diferencia
entre estos radican en el movimiento que realiza el equipo al comprimir el gas. En los
primeros, se utiliza un compresor reciprocante de desplazamiento positivo. En los
centrifugos, el eje del compresor tiene un movimiento circular, también es llamado

compresor de tornillo.
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d) Sistema de lubricacion: esta compuesto por bombas de aceite y tuberias
que le inyectan aceite a presion al motor y al compresor para disminuir el roce entre
las partes mecanicas.

e) Sistemas de enfriamiento: son conductos y bombas de agua que ayudan
a mantener en un rango la temperatura del moto-compresor.

f)  Enfriador por aire: es un enfriador equipado con una serie de tuberias
aletadas y ventiladores, dispuestos de manera que se logre una alta transferencia de
calor entre el aire y las tuberias, para disminuir la temperatura del gas comprimido del
agua de enfriamiento y de aceite del motor.

g) Depuradores de descarga inter-etapas: son depuradores cuya funcion
es acumular los hidrocarburos condensados que se generan al bajar la temperatura del
gas manteniendo su presion. Existen tantos depuradores de descarga, como etapas de
compresion tenga la unidad.

h)  depuradores general de descarga: la etapa final de compresion de todas

las unidades motocompresoras que conforman la planta compresora.

El sistema de compresion no estaria completo sin la presencia de otros sistemas

que asisten y complementan el funcionamiento de estas plantas, ellos son:

a) Sistemas de gas combustible: integrado por un depurador e
intercambiadores de calor, para suministrar combustible “seco’’ a los equipos que lo
requieran a una temperatura aceptable.

b) Sistema de inyeccion de quimicos: inyectar anticorrosivo evita el
aumento de los niveles de corrosion del sistema, también se le llama proceso de
endulzamiento. Este sistema tiene una division que corresponde a la inyeccion de
quimica anticongelante (Metanol) al sistema de gas combustible, se realiza para evitar
el congelamiento producto de la caida de presion y la inyeccion de secuestrante de

sulfuro de hidrogeno (H,S) al gas de proceso.
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c)  Sistema de venteo: es un sistema de seguridad cuyo objeto es quemar el
excedente de gas que en ocasiones se produce en alguna etapa del proceso de
compresion. Esta provisto de lineas de venteo que dirigen el gas a un despojador de
liquido donde libera al gas de humedad para luego enviarlo a los mecheros.

d) Sistema de aire para instrumentos: mantiene la operacion de valvulas e
instrumentos de los equipos utilizando compresores de aire.

e) Sistema de drenaje de condensado: tiene como funcion drenar los
condensados provenientes de la depuracion del gas realizada en cada uno de lo
depuradores, con el fin de ser enviados al sistema de recoleccidn, y a su vez proteger
los cilindro compresores de la presencia de liquido. [1]

2.6. Separadores

2.6.1. Etapas de separacion de petréleo y gas.

Cuando los fluidos producidos por el pozo fluyen a través de mas de un
separador, es decir, a través de separadores puestos en serie, los separadores son
referidos como etapas de separacion, las cuales dependeran de la presion con la cual
el crudo proveniente de cada pozo, haga su entrada a la estacion de flujo. Las etapas
de separacion de petrdleo y gas (cominmente denominadas trenes de separacion)
estan definidas como una serie de separadores operando a presiones que son
reducidas secuencialmente. El liquido es descargado de un separador de alta presion
al proximo separador de mas baja presion. El propdsito de esta separacion por etapa
es obtener el maximo recobro de liquidos hidrocarburos proveniente de los fluidos de

los pozos y proveer la maxima estabilizacion de liquido y gas.

En una instalacion de separadores multietapas ocurren dos procesos de
liberacion de gas. Estos son la separacion instantanea o flash y la separacion
diferencial. La separacion instantanea se lleva a cabo cuando se reduce la presion en

el sistema permaneciendo en contacto el liquido y el gas durante tal disminucion, a
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través de este proceso se obtiene el maximo de gas y el minimo de liquido, y se
presenta cuando los fluidos del pozo fluyen a través de la formacion, tuberias,
choques, reguladores de presion y lineas de superficie. La liberacion diferencial se
origina cuando el gas que se encontraba en solucion en el crudo y el que permanece
libre con ¢él, es removido del contacto con el liquido durante la reduccion de presion
en el sistema, a través de este proceso se obtiene el maximo de liquido y el minimo de
gas, y se presenta cuando el fluido pasa a través de un separador, donde el petroleo y

el gas son separados y descargados por separados.

2.6.2. Depuradores de Gas:

Son equipos fundamentales en el proceso previo a la distribucion del gas fuera
de la estacion. Estos pueden definirse como recipientes a presion, que se utilizan
basicamente para remover pequefias cantidades de liquido de una mezcla

predominantemente gaseosa, proveniente del tren de separacion.

Los depuradores son separadores no convencionales, que no poseen capacidad
para hacer una separacion gas/liquido eficiente, cuando los voliimenes de liquidos son
muy altos. También es funcion de este recipiente recoger el liquido proveniente de

cualquier mal funcionamiento de los separadores.

Figura 9. Depuradores Interetapas de compresion.
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2.6.3. Separadores:

Los separadores de gas petrdleo constituyen la primera instalacion de
procesamiento del fluido obtenido del pozo. El fluido que se obtiene de un pozo de
petrdleo, normalmente es de cardcter multifasico en el que encuentran mezclas
complejas de hidrocarburos, agua, particulas de arena y contaminantes. La separacion
fisicas de dichas fases representan una operacion fundamental en la separacion,
procesamiento y tratamiento del crudo y del gas, y para ello en las areas de
produccion se utilizan los separadores gas liquido, los cuales separan el gas del

petréleo y del agua.

2.6.4. Funciones de los separadores:

o La energia del fluido al entrar al recipiente debe ser controlada.

. Las tasas de flujo de las fases liquida y gaseosa deben estar comprendidas
dentro de ciertos limites, que seran definidos a medida que se analice el disefio. Esto
hace posible que la separacion inicial se efectue gracias a las fuerzas gravitacionales
las cuales actan sobre esos fluidos.

o La turbulencia que ocurre en la secciéon ocupada por el gas debe ser
minimizada.

o Las fases liquidas y gaseosas; luego debe ser separadas no pueden
volverse a poner en contacto.

o Las salidas del liquido deben estar provistas de controles de presion y
nivel.

o Las regiones del separador donde se pueden acumular sélidos deben en lo

posible tener las provisiones para la remocion de los mismos.
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o El separador requiere de valvulas de alivio para evitar presiones
excesivas.
o El separador debe poseer mandémetros, termometros y controles de nivel.

e Es conveniente que cada recipiente posea boquillas para inspeccion.

2.6.5. Secciones de un separador:

Los separadores poseen cuatro secciones en las cuales ocurren las distintas

etapas de separacion. Estas secciones son las siguientes:

o Seccion de separacion.
Comprende la entrada de los fluidos al separador. Esta seccion permite
absorber la cantidad de movimiento de los fluidos de alimentacion. En ella también se

controla el cambio abrupto de la corriente, lo que produce en una separacion inicial.

o Seccidn de las fuerzas gravitacionales.

Las fuerzas de gravedad dominan el proceso de separacion. Las gotas de liquido
estan bajo la influencia de varias fuerzas, siendo las principales: las fuerzas de
gravedad y las originadas por el movimiento del gas. La velocidad del gas debe ser
menor a la velocidad critica para que el movimiento de las gotas sea controlado por
las fuerzas de gravedad. Sin embargo, cuando las velocidades estan por encima de la
critica, las fuerzas dominantes son las originadas por el movimiento del gas. Por lo
tanto, cuando se disefla esta seccion es necesario tratar de obtener una velocidad
menor que la critica. Esto, con el fin de lograr que las fuerzas de gravedad hagan caer

las gotas de liquido y no sean arrastradas por el gas.
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. Seccidn de extraccion de neblina.

Aqui se separan las minusculas particulas de liquidos que aun contiene el gas,
después de haber pasado por las dos secciones anteriores. La mayoria de los
separadores utilizan, como mecanismo principal de extraccion de neblina, la fuerza
centrifuga o el principio de choque. En ambos métodos, las pequefias gotas de liquido
son recolectadas en una superficie, donde son separadas de la corriente del gas en

forma de grandes gotas, que luego caen en la primera seccion de separacion.

. Seccion de acumulacion de liquido.

Los liquidos separados en las secciones anteriores se acumulan en la parte
inferior del separador. Por lo tanto, se requiere de un tiempo minimo de retencion que
permita llevar a cabo el proceso de separacion. También se necesita un volumen
minimo de alimentacidn, especialmente cuando el flujo es intermitente. Esta seccion
posee controles de nivel parta manejar los volimenes de liquido obtenidos durante la

operacion de separacion.

Figura 10: Secciones de un Separador.

2.6.6. Procesos de separacion.

En el caso de mezclas gas-liquido, la mezcla de estas fases entra al separador y,

si fuese disefiado con deflector, choca contra este aditamento (afiadidura) interno
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ubicado en la entrada, lo cual hace que cambie el momentum de la mezcla,

provocando asi una separacion gruesa de las fases.

Seguidamente, en la seccion de decantacion (espacio libre) del separador, en
donde actia la fuerza de gravedad sobre el fluido permitiendo que el liquido
abandone la fase vapor y caiga hacia el fondo del separador (seccién de acumulacion
de liquido). Esta seccion proporciona el tiempo de retencion suficiente para que los
equipos aguas abajo puedan operar satisfactoriamente y, si se ha tomado la prevision
correspondiente, liberar el liquido de las burbujas de gas atrapadas. En el caso de
separaciones que incluyan dos fases liquidas cualquiera que éstas sean, se necesita de
disponer de un tiempo de residencia mucho mayor, dentro del tambor separador, lo
suficientemente alto para la decantacion de una fase liquida pesada, y la “’flotacion’

de una fase liquida mas liviana.

Figura 11: Separador Horizontal por Gravedad.



55

2.6.7 Clasificacion de los Separadores:

Los separadores pueden ser clasificados de diversas maneras, entre ella se

encuentran:
a) Segun su aplicacion
o Separador de prueba:

Es utilizado para separar y medir los fluidos provenientes del pozo. Estos
pueden estar permanentemente instalados o ser portatiles, ademds pueden estar
equipados con diferentes tipos de instrumentos para la medicion de petrdleo, gas y
agua, para pruebas de potencial, pruebas de produccion periddicas, pruebas de pozos

marginales, etc.

Figura 12: Separador de Prueba.
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o Separador de produccion:

Es utilizado para separar los fluidos producidos provenientes de un pozo o un

grupo de pozos a través de la linea general del multiple de produccion.

Figura 13: Separador de Produccion.

o Separadores horizontales con bota decantadora:

Se usan cuando la cantidad de fase liquida pesada a contener por el separador es
bastante pequefa (muy poco tiempo de residencia y/o muy bajos flujos de fase liquida

pesada).

En este tipo de separadores, el criterio primordial de disefio es que la fase
liquida liviana esté libre de gotas de liquido pesado. Cuando se inicia el disefio de un
separador vapor—liquido—liquido, son los primeros a tratar de disefiar, ya que ahorran
costos al no poner en el cilindro principal el volumen del liquido pesado, ahorrando
diametro (y longitud también), en el cuerpo principal del recipiente, teniendo un costo
extra por tener la bota decantadora, pero este costo es menor que si se tuviera la fase

liquida pesada dentro del cuerpo principal del separador.

En estos equipos, existe un control de nivel gas—liquido en el cuerpo
principal, y un control de nivel de interfase liquido—liquido en la bota decantadora.
(Debe recordarse que el control de nivel de interfase es mas dificil y, a veces, menos

confiable que el control de nivel gas—liquido).
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El volumen de operacion y de emergencia para la fase liquida liviana esté
contenido en el cuerpo principal del separador. El volumen de operacioén (en estos
casos, casi nunca se tiene volumen de emergencia), para el liquido pesado, lo

contiene la bota decantadora.

a) Clasificacién segun su forma:

o Separadores Cilindricos:

Son aquellos que presentas geometrias en su cuerpo y son las mas comunmente

usados en la industria petrolera
o Separadores Esféricos:

El separador esférico fue disefiado para producir el uso maximo de todas las
formas conocidas y ayudar a la separacion de petrdleo y gas, es decir, gravedad,
velocidad baja, fuerza centrifuga y contacto con la superficie. Por la forma de su
cuerpo son dificiles de construir, y por lo tanto, son pocos usados en la industria

petrolera.

b)  Clasificacion segun su posicion:

Los separadores gas liquido se clasifican segin su posicién en tres tipos:

Verticales, horizontales y tipo tuberias.
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2.6.8. Ventajas de un separador vertical en comparacion a un separador

horizontal:

a)  El control de nivel es menos critico debido a su mayor altura

b) Mayor facilidad de incrementar su capacidad debido a su forma de
construccion

C)  Mejor manejo de particulas solidas

d)  Ocupa menos espacio

2.6.9. Desventajas de un separador vertical en comparacion a un separador

horizontal:

a)  Su costo es superior para una capacidad dada
b) La instalacion y el transporte son mas costosos
c) El proceso de separacion se hace menos efectivo debido a que la

superficie disponible para la separacion es menor. [7]

2.7. Consideraciones De Disefio De Un Separador:

a)  Servicio a prestar.

La necesidad de un tambor separador aparece para cumplir una nueva etapa
dentro de un proceso de refinacion del petrdleo o de produccion, etc. Estos pueden

Ser:

. Tambores de abastecimiento de liquidos y tambores de destilados.

. Tambores separadores para la succion e inter-etapas de compresores.

. Separadores de aceites y lubricantes para la descarga de compresores.

o Tambores separadores de gas combustibles localizados aguas arriba de

hornos.
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o Tambores de recoleccion central de gases combustibles.
o Tambores de vapor para servicios de calderas.

o Tambores de separacion de aguas.

o Tambores de descarga.

. Separadores de alta presion.

b)  Areas de flujo de vapor.

Los principios basicos de los tambores separadores: la velocidad critica es una
velocidad de vapor calculada empiricamente que se utiliza para asegurar que la
velocidad de vapor a través del tambor separador sea lo suficientemente baja para

prevenir un arrastre excesivo de liquido.

c) Niveles/Tiempos de residencias.

Para identificar los niveles de un recipiente liquido-vapor se tiene la siguiente

tabla:
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Tabla N°2: Identificacion de los niveles de un recipiente.

Siglas tipicas en R Siglas tipicas en
Descripcion Tipica

espafiol ingles

Nivel Alto-Alto de
NAAL . HHLL
liquido
NAL Nivel Alto de liquido HLL
Nivel Normal de
NNL ' NLL
liquido
NBL Nivel Bajo de liquido LLL
Nivel Bajo-Bajo de
NBBL LLLL
liquido

d) Volumen de Operacion.

Es el volumen de liquido existente entre NAL y NBL. Este volumen, también
conocido como volumen retenido de liquido, y en ingles como “surge volume” o
“liquid hold up”, se fija de acuerdo a los requerimientos del proceso, para asegurar un
control adecuado, continuidad de las operaciones durante perturbaciones
operacionales y para proveer suficiente volumen de liquido para un parada ordenada

y segura cuando se suceden perturbaciones mayores de operacion.

e)  Tiempo de Residencia de Operacion.

Es el tiempo correspondiente en el cual el flujo de liquido pude llenar el
volumen de operacion en el recipiente bajo estudio. La mayoria de las veces cuando
se quiere especificar el volumen de operacion, lo que realmente se indica cuantos
minutos deben transcurrir entre NAL y NBL. También es conocido como “Surge

Time”.
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f)  Tiempo de Respuesta del operador.

Es el tiempo que tarda el operador (o grupo de operadores), en responder
cuando suena una alarma de nivel en el panel y resolver la perturbacioén operativa que
origino la alama, antes que otros sistemas automatizados (interruptores o switches de

nivel), originen paradas seguras de equipos aguas abajo y/o de la planta completa.

g) Volumen de Emergencia.

Es el volumen adicional que corresponde al liquido que debe satisfacer el
llamado “tiempo de respuesta o de intervencion del operador “. Cuando se tengan
interruptores y/o alarmas de NAAL o NBBL, se tendran cinco minutos adicionales de
tiempo de residencia de liquido por interruptor/alarma, lo que indica que, cuando se
tiene NAAL y NBBL, se afiaden diez minutos de tiempo de residencia a lo cual
corresponde un volumen de liquido de emergencia de diez minutos del maximo flujo

del liquido.

h)  Nivel Bajo-Bajo de liquido.

La distancia minima del Nivel Bajo-Bajo de liquido, si se tiene un interruptor

y/o alarma de NBBL, hasta la boquilla de salida del liquido es 230 mm minimo.

) Longitud Efectiva de Operacion (Leff).

Es la longitud de tambor requerida para que se suceda la separacidon vapor/gas-
liquido, y se puedan tener los volimenes requeridos de liquido, tanto de operacion
como de emergencia. Esta es la longitud que normalmente se obtiene por puros
calculos de proceso. En el caso de tambores horizontales de una sola boquilla de
alimentacion, corresponde a la distancia entre la boquilla de entrada y salida de gas,

la cual es la distancia horizontal que viaja una gota de liquido desde la boquilla de
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entrada, hasta que se decanta totalmente y se une al liquido retenido en el recipiente,

sin ser arrastrada por la fase vapor que sale por la boquilla de salida de gas.

j)  Arrastre en la superficie del liquido.

En muchas operaciones, especialmente a altas presiones y temperaturas, el
liquido puede ser arrastrado de la superficie liquida llevado hacia arriba. La
proporcion de arrastre depende de la velocidad del gas en la tuberia de entrada del
tipo de boquilla de entrada, de la distancia entre boquilla de entrada y el nivel de

liquido o la superficie de choque, de la tension superficial del liquido y de las

densidades y viscosidades del liquido y del gas. [4]

2.8 .Extraccion De Liquidos Del Gas Natural

El procesamiento de gas cubre gran variedad de operaciones para preparara el
gas para la comercializacion, es algo comun y puede llegar a tener una relevante
importancia economica. En algunos casos, los hidrocarburos pesados son tratados de
tal forma de controlar el punto de rocio del gas y evitar la condensacion de los
liquidos en las lineas de transmision y sistemas de combustible. Por lo que, los
liquidos que se producen representan un subproducto del proceso, los cuales pueden
ser utilizados para fines de ventas al mercado consumidor. Estos estdn formados
principalmente por: etano, propano, butano y otros hidrocarburos mas pesados y sus
propiedades son las del metano liquido, modificadas ligeramente por componentes
menores. La tecnologia mas eficiente y confiable de extraccion de liquidos del gas

natural se obtiene por medios de procesos criogénicos.
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2.8.1. Razones principales para implementar un proceso de recuperacion de

liquidos:
. Administrar la energia de yacimientos de alta presion y temperatura.
o Alcanzar especificaciones del gas en los puntos de venta.
o Maximizar la recuperacion de liquidos para su comercializacion.

2.8.2. Seccién De Extraccion De Liquidos.

El objetivo de este subsistema de extraccion y procesamiento de liquidos del
gas natural es enfriar el gas hasta ser llevado, termodinamicamente, a la zona de
equilibrio liquido-gas. Los niveles criogénicos de enfriamiento se logran a través de
intercambiadores de calor, enfriamiento mecanico y turboexpansores isentropicos. El
gas rico y seco es procesado para obtener el maximo de liquidos, con el menor costo
de refrigeracion y compresion, y con niveles adecuados de acondicionamiento de

productos. [2]

2.9. Simulacién De Procesos.

La simulacién de procesos se ha convertido en los ultimos afos en una
herramienta fundamental para el disefio, evaluacion y optimizacion de los diferentes
procesos encontrados en la industria del petrdleo y gas, desde su produccion hasta su
comercializacién. La existencia en el mercado de una gran variedad de paquetes de
computacion para la simulaciéon de procesos, cada vez con mayor capacidad para
simular cualquier tipo de proceso, por mas complejo que este sea y con interfaz
usuario-simulador mas amigable, permitiendo asi al ingeniero de procesos incorporar

estas herramientas de calculos en su trabajo cotidiano, dandole asi un uso
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imprescindible y frecuente en su area, que redunda en un mejoramiento de su

productividad y tiempo de respuesta.

La simulacién de proceso es una técnica que permite predecir en forma
rapida y confiable el comportamiento de un proceso o planta, a partir de una
representacion matematica y realista del mismo. La simulacion sirve de apoyo en: el
disefio de nuevas unidades y procesos, asi como también en el andlisis de opciones en
el diagrama de flujo del proceso o de sensibilidades de parametros claves en el mismo
(calidad de gas, condiciones de operacion, flujos de alimentacion, especificaciones de

productos, etc.).

La readaptacion de equipos existentes, a fin de mejorar su funcionamiento,

darles nuevos usos o ampliar sus capacidades.

En la operacion de plantas o unidades, afectadas por cambios de
alimentaciones, nuevas especificaciones de productos, ineficiencia energética, etc., lo
cual induce a elaborar estudios de conservacion o aprovechamiento Optimo de la

energia, y en general, de optimizacion del proceso.

En general se puede decir que un simulador es un programa que predice el
comportamiento de un proceso a partir de un modelo adecuado previamente
analizado, que incluye: ecuaciones de transferencia de calor, sistema termodinamico
adecuado, modelos de propiedades de transporte y de las caracteristicas de
construccion del mismo. La exactitud con la cual el programa produce los resultados
dependera basicamente de la fidelidad de los modelos matematicos y sus limitaciones
tedricas, los métodos numéricos y la confiabilidad de los valores de las variables de

entrada. [2]
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2.9.1. Aplicaciones de la simulacion.

La simulacion es conveniente cuando:

o No existe una formulacion matematica analiticamente resoluble. Muchos
sistemas reales no pueden ser modelados matematicamente con las herramientas
actualmente disponibles, por ejemplo la conducta de un cliente de un banco.

o Existe una formulacion matematica, pero es dificil obtener una solucion
analitica. Los modelos matematicos utilizados para modelar un reactor nuclear o una
planta quimica son imposibles de resolver en forma analitica sin realizar serias
simplificaciones.

o No existe el sistema real. Es problema del ingeniero que tiene que disefiar
un sistema nuevo. El disefio del sistema mejorard notablemente si se cuenta con un
modelo adecuado para realizar experimentos.

o Los experimentos son imposibles debido a impedimentos econémicos, de
seguridad, de calidad o éticos. En este caso el sistema real estd disponible para
realizar experimentos, pero la dificultad de los mismos hace que se descarte esta
opcion. Un ejemplo de esto es la imposibilidad de provocar fallas en un avion real
para evaluar la conducta del piloto, tampoco se puede variar el valor de un impuesto a

para evaluar la reaccion del mercado.

Entre las posibles desventajas de la simulacion se pueden citar:

o El desarrollo de un modelo puede ser costoso, laborioso y lento.

o Existe la posibilidad de cometer errores. No se debe olvidar que la
experimentacion se lleva a cabo con un modelo y no con el sistema real; entonces, si
el modelo estd mal o se cometen errores en su manejo, los resultados también seran

incorrectos.
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o No se puede conocer el grado de imprecision de los resultados. Por lo
general el modelo se utiliza para experimentar situaciones nunca planteadas en el
sistema real, por lo tanto no existe informacion previa para estimar el grado de

correspondencia entre la respuesta del modelo y la del sistema real. [2]

2.9.2. Descripcidn del proceso del simulador de procesos Hysys.

Hysys es una herramienta que modela procesos para simulacion en estado
estacionario, disefio, supervision de funcionamiento, optimizacién y planificacion
para negocios de produccion de crudo, industrias de procesamiento del gas natural y
refinacion del petréleo. Proporciona una solucion en modelos de procesos intuitiva e
interactiva que permite crear los modelos en estado estacionario para disefio de una

planta, supervision de funcionamiento, localizacion de averias en otros.

Algunas caracteristicas del simulador de procesos Hysys son:

e Ambiente féacil de utilizar en Windows; el PDF (Diagrama de flujo de
proceso) suministra una representacion grafica clara y concisa del diagrama
de proceso. Incluyendo caracteristicas productivas tales como: cortar, copiar,

pegar, autoconexion, entre otros.

e Extensos fundamentos termodinamicos; asegura el calculo exacto de
propiedades fisicas, propiedades de transporte y del comportamiento de fases
para procesos de la industria del gas y refinacion del petroleo. Contiene una
extensa base de datos de componentes y la capacidad de agregar mas

componentes para ser utilizados.
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e Comprension de las operaciones; Unitarias, incluye la destilacion,
reacciones, operaciones de transferencia de calor, equipos rotativos,

operaciones logicas en estado estacionario y ambiente dinamico.

e Disefio y clasificacion detallada de los intercambiadores de calor; los
usuarios opcionalmente pueden vincularse a las herramientas rigurosas del
disefio y clasificacion de los intercambiadores de calor, tales como:
intercambiadores de tubo y carcasa, intercambiadores de pasos multiples y

enfriadores de aire.

e Evaluacion econémica de disefio de procesos; los modelos de simulacion de
Hysys pueden realizar evaluaciones econémicas para gerencias de proyectos
de disefios de procesos. Esta tecnologia es util para operaciones unitarias,

costos de los equipos y del proceso.

Los modelos de simulacion Hysys agilizan el proceso por anticipado en
trabajos de ingenieria. Este proceso da lugar al incremento en la eficiencia de
ingenieria, calidad y un tiempo del ciclo de proyecto reducido. Hysys concede la
flexibilidad maxima y el poder a sus usuarios para utilizar una arquitectura abierta
que permita capacidades especificas a la industria para ser facilmente anadidas por su
proveedor o terceros. El simulador Hysys ayuda a las industrias de proceso a mejorar
la productividad y la rentabilidad a través del ciclo de vida de la planta. Las
herramientas de gran alcance de la simulacion en Hysys son el analisis, las
aplicaciones en tiempo real y el acercamiento integrado a las soluciones de ingenieria
permitiendo a las industrias mejorar disefos, optimizar la producciéon y mejoras de

decisiones para la fabricacion. [2]
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2.9.3.Seleccion del paquete termodinamico.

Se seleccionan parametros necesarios para aplicar o no a un sistema
termodinamico, a fin de evaluar y analizar la influencia de estos en el proceso de
estudio. En el simulador Hysys 3.2 existen diferentes métodos termodindmicos
(modelos matematicos) para determinar las propiedades de los componentes que

conforman el proceso.

Los componentes presentes en el sistema estudiado son los que conforman el
gas natural y otros compuestos. Para este sistema el método termodindmico a emplear
se encuentra dentro de las categorias de las ecuaciones de estado, las cuales
relacionan la densidad, temperatura, presion y composicion del fluido en estudio. En

las que se pueden mencionar:

Donde:
GS: Grayson Street.
LK: Lee Kesler.
SRP: Soave Redlich Kwong.
PR: Peng Robinson.

BWRST: Benedict — Webb Rubin — Starling Twu.
LKP: Lee — Kesler — Plocher.
BK10/CP: Braun K10 con curt — Pitzar.

Para definir la seleccion del paquete termodindmico se tomo como referencia
las caracteristicas del gas de alimentacion al proceso, el cual presenta altos contenidos
de etano, metano y propano y componentes mas pesados en menor proporcion,
ademas, existe una corriente de agua en el sistema, de la cual no existe contenido de
H,S en su composicion, tales especificaciones hacen posible considerar la ecuacion

de estado utilizar, para este caso se tomo en cuenta la ecuacion de estado de Peng
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Robinson, cuya ecuacion de estado presenta rangos de operacion de los métodos
termodindmicos, rango de temperatura(°F): -160 a 800 y rango de presion (psia): 0 a

5000. [2]

2.9.4. Ecuacion de estado analizada en el proceso de compresion interetapas, a

través del simulador de procesos Hysys Plant.

2.9.4.1 Ecuacion de estado de Peng — Robinson.

Peng y Robinson desarrollaron similarmente una ecuaciéon de estado de dos
parametros como la de Redlich Kwong en 1976. En esta correlacion el término
atractivo de presion de la ecuacion semiempirica de Van Der Walls fue modificado.
Esto predice correctamente la presion de vapor de sustancias puras y el equilibrio de
mezcla. Ademas de ofrecer la misma simplicidad de la ecuacion de Soave — Redlich -
Kwong, la ecuacion de Peng — Robinson, es mds aproximada en la prediccion del
coeficiente de fugacidad y otras propiedades termodinamicas. Por otro lado, de las
ecuaciones de estado cubicas, diversos autores han demostrado que la ecuacion de
Peng - Robinson es la mas utilizada en los trabajos de simulacion, en sistemas de
hidrocarburos similares, en el caso de estudio, lo cual han dado resultados aceptables,
reproduciendo asi las propiedades termodinamicas y el comportamiento de las fases.

La ecuacion de estado de Peng — Robinson, se muestra a continuacion, ecuacion (3):

o RAT a
V-b V( -b)+bV -b)

Ec. (3)
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7’ —(1-B)Z>+(A-B-B*)Z - (A*B-B’>-B’)=0 Ec. (4)

Siendo: b=>"X, *h, Ec. (5)
R*T.
b, =0.077796% —¢ Ec. (6)
a=>Y > X *X;*(a *a)" *(1-K;) Ec. (7)
a =2a, " Ec. (8)
R*T.)?
a, = 0457235+ 8 Ta)” Ec. (9)
" =1+m (1-T.") Ec. (10)
m, =0.37646 +1.5422w, — 0.2699w,’ Ec. (11)
%
A= 2P Ec. (12)
(R*T)
%
g-2*P Ec. (13)
R*T
Donde:

V= Volumen del sistema (L).
P= Presion del sistema (atm).

T= Temperatura del sistema (°K).



71

. atm* L
R= Constante universal de los gases [ }

K * gmol

7= Factor de compresibilidad (adimensional)

a, b= Constantes definidas para cada componente (adimensional).
X= Fraccion molar de cada componente (adimensional)

T.i, P.i= Temperatura y presion critica del componente i. (°K, atm)
o; = Propiedad caracteristica de cada componente (adimensional)
Tci= Temperatura reducida del componente i (K).

Mi= Masa del componente 1 (gr)

Wi= Factor acéntrico para el componente i (adimensional)

Ki= Interaccion binaria para los componentes 1y j (adimensional)

2.9.4.2. Entorno de la simulacion integrada en Hysys Plant.

Los parametros comunes que son el eje de las herramientas de modelizacion, se

basan en: topologia del modelo, interface y termodinémica.

Hysys Plant utiliza el disefio orientado a objetos, junto con un entorno

grafico event-driven, consiguiendo:

. Calcular automaticamente cada vez que se le afade informacion nueva.

. Acceder libremente a la informacion que se necesite.

2.9.5. Uso de la herramienta.
Para poder realizar la simulacion del proceso con esta herramienta, inicialmente
se tiene que especificar al simulador las siguientes propiedades del sistema a simular:

° Modelo termodinamico.
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° Modelo cinético.

o Entradas del proceso (Composicion, temperatura, presion, caudal).

2.9.5.1. Equipos y sus condiciones de disefio y operacion.

La herramienta permite realizar simulaciones con base en el célculo de
propiedades fisicas, componentes reales e hipotéticos, reacciones y equipos; todo esto
dentro de una entidad singular. Las ventajas que presenta esta herramienta son:

. Informacién en una localizacion singular.

. Los paquetes de fluidos definidos pueden ser almacenados como una
entidad completamente definida que puede ser usada en cualquier fase de la
simulacion.

. Paquetes de fluidos multiples pueden ser usados en una misma

simulacidn.

2.9.6. Etapas en la preparacion de un caso con Hysys Plant.

Las etapas para iniciar un caso en Hysys Plant son:
o Definir la base de simulacion.

. Exportar paquetes de fluidos.

o Cambiar unidades por una especificacion.

o Adicionar corrientes.

° Realizar calculos.
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v CAPITULO i

DESARROLLO DEL PROYECTO

Con el fin de establecer las variables que influyen en el proceso de compresion
del gas asi como también definir los posibles esquemas para la optimizacion en la
recoleccion de los liquidos generados en el proceso de compresion del gas por etapas
en una planta compresora, se presenta a continuaciéon la metodologia empleada en

detalle.

3.1 Identificar los esquemas tipicos que caracterizan a las plantas compresoras

de gas natural.

Esta etapa consistid6 en describir el funcionamiento y los procesos
involucrados en una estacion de compresion tipica, evaluando de manera especifica la
problematica presente en los equipos de separacion producto del fendmeno de

separacion flash mediante programas de simulacion de procesos.

Es necesario establecer los siguientes parametros de operacion en las plantas

tipicas de compresion del gas natural:

. Presiéon y Temperatura de operacidon: presion y temperatura manejada
dentro de la planta la cual se obtiene en los manometros que registran cada

etapa de compresion.
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o Volumen manejado: es el caudal con el cual trabaja la planta compresora
y que es medida a la entrada y dividido entre succion, descarga, venta, y
venteo de excedente.

. Riqueza del gas: es el numero de galones de liquido que pueden obtenerse
de 1000 pies cubicos normales de gas procesados, y por medio de esta

informacion, se puede obtener la composicion del gas de entrada.

3.2 Estudiar el comportamiento de las plantas compresoras tipicas mediante el

empleo de programas de simulacién.

Una vez que se han determinado las variables de operacion de una planta tipica
se procede a simular para evaluar el comportamiento del proceso de compresioén por
medio del empleo de paquetes de simulacion en el area de procesos:

3.2.1 Simulador Ariel Compresor

Este simulador de compresores requiere de los parametros basicos como:

o Caudal de entrada
. Composicion del gas
o Temperatura, presion de entrada y salida en la compresion.

Una vez suministradas las variables anteriores, permite al usuario, definir las
presiones de entrada y salida de los compresores en cada una de las etapas,

determinadas tomando en cuenta la relacion de compresion.

Se estudiara el proceso de compresion para una corriente de gas que se desea
llevar de 100 psig hasta 2200 psig, empleando el simulador de procesos Ariel

Compressor®, a fin de determinar las etapas necesarias para la compresion del gas y
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obtener condiciones de operacion en cada interetapa. La figura 3.1 muestra la ventana

de operacion del simulador Ariel.
BEl

th Fie View OperatingCases OrderDetals Securty Window Help 5

DE-d BE & 78 bk contine

Ariel Performance - [Ariel1.run]

o
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Required Flow | 45,000 MMSCFD Eisinel 00 oy [7] Bise Anysis 2 E:Siz'?:i:::r:m
Estimated 7885.89| BHP Temp | B00)F | 06 | S pecific Graviy i\PrEssLuss\nPement
Disch Line Press | 2200.00  psig Saturate with Water ?
W psig Service 1 pig 10000 Dischaige Cooler F
g LG I\ -
|B0.00 °F |60.00
G000 | MMSCFD \/ ks @I_
[T W 5000 | MMSCFD 8000 |
W Hurnicity, % |0ES : 56 () Hall
[] ide Stream (VMG - Flash
|Enable|Disch Press Disch cuD'E" Cale ‘ | ‘ ‘ Temp ‘ Temp ‘ Press ‘ Press ‘Pvess‘ Side Flow ‘S\de Fluw‘ Side Flowt ‘Cundensate‘ Enter Gas | Stag
Stage| Stage | Loss (psi)  Temp {°F) ‘N&Zs‘ il | Is ‘ 2d ‘Sucl (“F)‘Dlsch(“F)‘Sucl (DSI\;)‘D\SEh (ps\g)‘Ratlu‘H-] (MMSCFD)‘Temp (“F)‘SD. Gvavlty‘DrupDut(%)‘ into Stage |Cunf\g
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Figura 3.1 Programa de compresores Ariel.

3.2.2 Simulacion aplicando el programa HYSYS PLANT®

Hysys Plant, es un software de los mas avanzados en ingenieria de procesos. Es
completamente interactivo y es posible obtener acceso a altos niveles de definicion de
geometria de los equipos, obteniendo resultados detallados. Es un programa que esta

disefniado para ser: integrado, intuitivo e interactivo, abierto y extensible.

Para poder realizar la simulacion del proceso con esta herramienta,
inicialmente se tiene que especificar al simulador las siguientes propiedades del
sistema a simular:

o La presion, temperatura, y flujo en el punto de monitoreo de las
condiciones de entrada y salida interetapas, las cuales fueron sumunistradas

por el simulador Ariel Compressor.
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. Composicion del gas, es decir, los compuestos presentes en la corriente
gaseosa y su proporcion, obtenido a partir de los resultados cromatograficos.
o La cantidad de agua presente en la corriente, la cual la genera el
simulador.
Una vez que se cumplen todos los requerimientos del software se procede a

generar el ambiente de simulacion del proceso de compresion, para finalmente

obtener:
o Caudal de descarga
o Composicion en la descarga
. Eficiencia
o Caudal venteado
. Condensado en separador de baja
. Condensado en separador de alta

Para la creacion de un caso nuevo, inicialmente se seleccionan los
componentes y se definen los paquetes de fluido. Aqui se seleccionan los
componentes a utilizar dependiendo de la composicion de la mezcla a utilizar. Cabe
destacar que en esta seccion solo se agregan los componentes, la fraccion de cada

componente se introduce al entrar directamente en la simulacion.

* Component List View: Basis-1 Component List [M][=ET]

Add Compenent | [Selected Compenents Components Avaisble i the Component Libran

Match View Filtzrs

© SimMame = FullName ¢ Synonym © Formla

CliH24
C12H28

™ Selected [ Companent by Type
Delete. Name

[Basi1 Componeni Lis!

Figura 3.2. Introduccion de componentes a utilizar
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Una vez agregados los componentes con los cuales se trabajara, se define el
método termodindmico bajo el cual se hara la simulacion ingresando a la opcion de
Fluid Pkgs. En este caso se eligio la ecuacion de Peng-Robinson (PR) ya que, es la
que mejor se ajusta para el area en estudio, segun trabajos anteriores. La ecuacion de
Peng-Robinson es una modificacion de la ecuacion de Van Der Waals, la ecuacion de
P-R, Permite calcular mejores densidades de liquido, presiones de vapor y constantes

de equilibrio para hidrocarburos.

Fluid Package: Basis-1

Property Package Selection EDS Enthalpy Method Specification
Grayson Streed ~ | Property Package Filter & Equation of State
Infochem Multiflash ‘o
Kabadi-Danner @ Al Types LooRosat
Lee-Kesler-Plocker (" EOSs : :

Peng Robinson Options-
Margules  Activity Models e g ;
MBWR " Chao Seader Models ¢ HYSYS
NES Steam P " Standard
Neotec Black Oil Vapour Press Models
" Miscell T
BL) Electrobte e [ Use EOS Densiy
v [~ Smooth Liquid Density
Advanced Thermodynamics

Component List Selection
['Basis-1 Component List =] View... [_[-COMTheano | = |

m—
Set Up | Parameters J Binary Coeffs ] StabTest J Phase Order ]lens ] T abular ] Notes |

Delete | Name |Basi8‘1 Property Pkg Peng Robinson Edit Properties |

Figura 3.3 Seleccidn del paguete termodinamico

Luego de haber definido el entorno de las bases (seleccion de componentes y
definicion de los componentes del fluido), se prosigue al entorno de la simulaciéon y
se cargan la corriente de fluido suministrada con las siguientes caracteristicas que en

este caso esta expresada en una cromatografia en base seca.

Para este caso, se simulara el proceso utilizando distintos equipos, a través

de diversas herramientas (paleta de objeto de Hysys) que facilita el simulador de
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procesos Hysys, entre los que se pueden mencionar: Depurador de gas, separador
trifasico, Mixer (equipo que permite la mezcla de gases de diferente composicion),
compresor, intercambiadores de calor, valvulas, operadores de corriente. La siguiente

figura muestra la paleta de objetos de Hysys.

Coze croin) B0
T @ X

e
4 =8
S @@

Figura 3.4. Paleta de objetos del Hysys.

El modelo de simulacién respecto, al Caso Base quedo estructurado de la
siguiente forma:
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Figura 3.5. Simulacién del Caso Base.

3.3 Evaluar el impacto negativo de la separacion flash en el proceso de
compresién por etapas en una planta tipica compresora.

Debido al proceso de compresion que sufre el gas, se originan una cantidad de
hidrocarburos liquidos que son separados de la corriente gaseosa por medio de los
depuradores interetapa, esta corriente liquida rica en compuestos pesados
generalmente no se reincorpora al proceso, por lo que la corriente de gas a la salida
del proceso de compresion pierde gran valor comercial debido al bajo contenido de

fracciones pesadas, que otorgan al gas el poder calorifico.

Para evaluar este impacto se procede a analizar el proceso de compresion, a
partir de los datos obtenidos de la simulacidon, tomando en cuenta las condiciones de

operacion de la planta y las caracteristicas del proceso.
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3 CASO BASE.MONOGRAFIA. CORREGIDO Y. SAT.HSC - HYSYS 3.2

File Edt Simulation Flowsheet Tools Window Help
N g — 4] Enviranment: Caze (M ai
Dl daak = © |low| iad Mode: Steady 5t
PFD ase a
H w @ E‘ﬂ E:E P2 AP H & | Defaul Colour
Dep ada O
Worksheet Hame 33 3 2 =
Wapour Fraction 0.95732 0.00000 1.00000
Candiions TenEaeoe D] 15,556 15,556 15.556
Properties Pressure [kPa] 790.80 790,80 790,80
Actual Yol Flow [m3h] E257.5 11.249 E24B.2
CatmsEaien Mass Enthalpy [k)/ka] 37673 24380 39446
PF Specs Mass Entropy [kJ/ka-Cl E.07E3 1.2082 E.7256
Molecular weight 27222 75.068 25.089
Molar Density [kamole/m3] 0.35897 85214 0.34427
Mass Density [kg/m3] 97714 E39.68 86374
Std Ideal Lig Mass Density [kg/m3] 412.87 E30.14 33471
Lig Mass Density @5td Cond [ka/m3] <emptys E40.25 <emphys
Molar Heat Capacity [k kgmale-C] 53.036 163.76 48.100
Masz Heat Capacity [kl kg-C] 1.9483 21815 1.9171
Thermal Canductivity [ /m-K] <emphys 010656 2.7082e-002
Wigcosity [cP] <emptys 0.27783 1.0812e-002
Suiface Tension [dyne/cm] 15.280 16,280 <emplys | ¥
Design | Reactions | Rating Worksheet | Dynamics
Dece | T | oo

Figura 3.6. Propiedades de la corriente del depurador de entrada.

3.4. Proponer esquemas de operacion en una planta compresora de gas natural

gue minimicen los problemas derivados de la separacion flash.

Tomando como referencia el caso base de una planta tipica compresora, se
procede entonces a proponer escenarios en donde se busque minimizar la cantidad de
condensado generado como consecuencia de la separacion flash en el proceso de
compresion del gas, tomando en cuenta la recoleccion e incorporacion al sistema de
compresion de los liquidos condensados. Para ello se procede especificar tres posibles
escenarios para optimizar el proceso, empleando el simulador de procesos Hysys
Plant, en estos escenarios se plantea incorporar de nuevo al proceso los hidrocarburos

liquidos de tal forma que aporten mayor riqueza al gas.
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3.4.1 Escenario propuesto 1.

El modelo propuesto parte del caso base (planta de compresion tipica) descrito
anteriormente. Este escenario plantea que los liquidos de la descarga generados de los
depuradores de la primera, segunda y tercera etapa deben ir a un separador que opere
a alta presion (100 psig), luego el gas proveniente de este equipo se recicla hacia el
depurador de entrada, y los liquidos son enviados a un tanque de almacenamiento
como se muestra en la figura 3.7. Los liquidos generados en el depurador de entrada
para este escenario y para los siguientes, son enviados a un separador que opere a

presion atmosférica.

Figura 3.7. Ambiente de simulacién escenario 1

3.4.2 Escenario propuesto 2.

El modelo propuesto parte del escenario 1 descrito anteriormente. Este

escenario plantea que los liquidos de la descarga generados de los depuradores de la
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primera, segunda y tercera etapa deben ir a un separador que opere a alta presion (100
psig), luego el gas proveniente de este equipo se recicla hacia el depurador de
entrada, y a diferencia del escenario, los liquidos del separador de alta, son enviados

al separador de baja. Este escenario se puede apreciar en la figura 3.8.

Figura 3.8 Ambiente de simulacion del escenario 2.

3.4.3 Escenario propuesto 3.

Al igual que los escenarios 1 y 2, el modelo propuesto parte del caso base
(planta de compresion tipica) descrito anteriormente. Este tercer escenario (figura
3.9) plantea que los liquidos provenientes del depurador de la tercera etapa se
incorporen a la entrada del depurador de la segunda etapa, los liquidos provenientes
del depurador de la segunda etapa, incorporarse al depurador de la primera etapa, y

finalmente los liquidos provenientes de este depurador, se incorporan al depurador de
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entrada. De igual manera que en los escenarios anteriores, los liquidos generados en

el depurador de entrada son enviados a un separador que opera a presion atmosférica.

Figura 3.9 Ambiente de simulacion escenario 3.

3.5. Elaboracion del disefio de un equipo de separacion de la planta de

compresién en estudio.
3.5.1 Informaciéon minima requerida para el dimensionamiento.
Para comenzar el disefio del separador, es importante determinar cuales son

los datos requeridos, necesarios para el dimensionamiento. Para este caso, se describe

una tabla para ubicar de una manera facil los datos requeridos.



Tabla 3.1 Informacion requerida

e

Temperatura (F) 36 5

F|UIdOS quwdo
(MMPCED) (BPD)

10.25

84

Peso Molecular ‘ 27.77 57.89

18.02

Densidad (Ib/ft®) ‘ 0.6375 37.18

63.96

Flujo Volumétrico
1.864 0.118

(ft3/s)

0.000666

Viscosidad (Cp) ‘ 0.2

1.633

Factor Z ‘ 0.9392

3.5.2 Definicion de los criterios de disefio.

Consultar detalladamente la informacion contenida en el manual de disefio

PDVSA-MDP-03-S-05, las secciones 4.2 (Decantacion de las fases liquidas); 4.4

(Botas decantadoras); 4.5(Evaluacion de la capacidad de separacion liquido—liquido

de acuerdo al separador a usar); 4.6 (Consideraciones de disefio para algunos

servicios especificos) y 4.7 (Informacion complementaria en otros documentos

técnicos del PDVSA-MDP-03-S-03), para identificar los criterios de disefio para el

servicio en cuestion, (configuracion del tambor, tiempos de residencia, relacion F24

L/D, velocidad permisible de vapor). [5]

Debido a que se va a dimensionar con bota decantadora, no se considera

retencion de liquido pesado dentro del cuerpo cilindrico principal del recipiente.
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3.5.3 Distancia minima permisible entre NBBL y el fondo del tambor.

Esta distancia, hNBBL, se obtiene con la informacion del manual de disefo
PDVSA-MDP-03-S-03. (Nivel bajo—-bajo de liquido liviano (o bajo, cuando
aplique), donde: hxppr =9Pulg.

3.5.4 Calculo la Velocidad permisible del flujo de vapor.
Mediante la Ecuacion:

V, =F, PL " Pens. Ec. (1)

C
Pcas

Tomando en cuenta que, si el liquido liviano es mas del 5% vol del total de las
fases liquidas, usar su densidad como densidad de liquido; en caso contrario, usar el

promedio volumétrico de las densidades liquidas como densidad de liquido.

3.5.5 Célculo del area vertical requerida (Av), para el flujo de vapor por encima
de NAAL.

El area vertical para el flujo de vapor Av, por encima del NAAL, requerida para

satisfacer los criterios de velocidad permisible, se calcula con la Ecuacion:

A= Ec. (2

\Y
3.5.6 Dimensionamiento del tambor separador horizontal.
El estimado del tamafio 6ptimo del tambor es un procedimiento de tanteo para

tambores horizontales. Primero, se supone un tamafio de tambor, luego se verifica si

el tambor es adecuado para el servicio. Este procedimiento se deberia repetir hasta
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que se optimice el tamafo del tambor, ya que el objetivo es disenar el tambor mas

pequefio adecuado para el servicio.

a.  Calcular los volumenes de liquido liviano de operacion y de emergencia.
a.l  El volumen de operacion de liquido liviano, entre el NAL y el NBL, se
obtiene multiplicando el flujo de alimentacion liquida liviana por el tiempo de

retencion, mediante la siguiente ecuacion (3):
Vi =Quty Ec. (3)

a.2  El volumen de liquido liviano por tiempo de respuesta del operador al
accionarse una alarma (sea de alta o sea de baja), entre NAAL y NAL (o entre NBBL
y NBL), se obtiene multiplicando el flujo de alimentacion liquida liviana por el
tiempo de respuesta supuesto, el cual es 5 min (300 s), desde NAL hasta NAAL, y 5
min mas (300 s), desde NBL hasta NBBL, mediante la siguiente ecuacion (4):

V,, =Q,* (600Se9) Ec. (4)

Primer Tanteo:

b.  Para el calculo de la longitud efectiva de operacion, asumir un valor
inicial de la relacion F24 Leff/D, es decir, la requerida para que el proceso de
separacion vapor—liquido se cumpla, la cual varia segun la presion de operacion en

los siguientes rangos:

P <250 psig:
1.5 < Fyleff/D < 3.0, se tomo en cuenta esta relacion de esbeltez, ya que se

manejo una presion de operacion de 100Psig.
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250 < P< 500:
3.0 < Fyyleft/D <4.0

P > 500:
4.0 < Fyuleft/D <6.0

C. Asumir un didmetro y a partir de la relacion Fps Leff/D calcular la

longitud (Leff).

d. El area vertical entre el NBL y el NAL ( AngsL~aL ), s€ obtiene
dividiendo el volumen de operacion de liquido liviano (V,;), entre la longitud (Leff),

mediante la siguiente ecuacion (5):

V
ANBL—NAL = %eff
Ec.(5)

e.  Calculo del area fraccional (A;*) de la seccidon transversal localizada

entre el fondo del tambor y el NBBL (Afn nsBL), @ la altura del NBBL (hnppr).

e.l El término “drea fraccional” se usa genéricamente como la razon de
un area transversal sobre el area transversal total del tambor horizontal.

e.2  Para calcular el area fraccional de la seccion transversal (A;*), se
utiliz6 la Tabla B.1, en donde con el valor de la Ec. (6)

se lee el valor correspondiente a A *.
R1*= hnggr/D Ec. (6)

e.3 Nota: La Tabla B.1 se usé para todos los célculos subsiguientes del

diametro de tambor y del area de la seccion transversal.
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e.4 El término “altura fraccional” se usard genéricamente como la razén
de una altura sobre el diametro del tambor horizontal.

f. Calculo del area vertical entre el NBBL y el fondo del tambor (Afon-

NBBL)-

Esta area se calcula multiplicando el area fraccional de la seccion transversal

A * por el area del tambor, a través de las siguientes ecuaciones (7) y (8):

2
z,. D
=T = Ec.(7
Ao =5 [F] ¢
Afon—NBBL = A1 * ATAMB EC-(8)

g.  Obtenga el area transversal entre el fondo y el NAL ( Ag,xa ), mediante
la siguiente ecuacion (9):

VI’
Afon—NAL = Afon—NBBL + ANAI—NBL +ﬁ Ec. (9)

2

h.  Calculo del area vertical entre el NBBL y el NAAL (Aygsinaa), ¥ 12 altura
de la seccion transversal correspondiente (hygsy naaL):

h.l1  El area vertical entre el NBBL y el NAAL se obtiene mediante la
ecuacion (10):

\
ANBBL—NAAL = ANBL—NAL +7 Leff Ec. (10)

h.2 El area vertical entre el fondo y el NAAL se obtiene mediante la ecuacion
(12):
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AFON—NAAL = ANBBL—NAAL + AFON—NBBL Ec. (11)

h.3 Obtenga el area fraccional de la seccion transversal (As5*), mediante la
ecuacion (12):

A5 *= Aron-naaL / Arave Ec. (12)

h.4 Utilizando la Tabla B.1, con el valor de As*, se lee el valor correspondiente

a Ry*.

h.5 Se obtuvo la altura entre el fondo del tambor y el NAL (hg, xaa), €Cuacion
(13):
heon-naa =Rs *.D Ec. (13)

h.6 Obtenga la altura entre el NAAL y el NBBL (hygg. _naar), €cuacion (14):

hNBBL—NAAL = hFON—NAAL - hNBBL Ec. (14)

I. Calculo del area vertical disponible para el flujo de vapor.
El area de seccidon transversal vertical disponible para este flujo, AVD, es

mediante la ecuacion (15):

A = Arave ~ Aron-naac Ec. (15)

J. Comparar el valor obtenido del area requerida (Av) con el area disponible

para el flujo de vapor (AVD).
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Si Av es igual a AvD, el didmetro asumido en el paso 6b es correcto. Si AVD es
significativamente mayor que Av, el tamafio de tambor que se supuso es demasiado
grande para el servicio, y si AVD es significativamente menor que Av, el tamafio de

tambor que se supuso es demasiado pequefio.

Siguientes Tanteos:

De acuerdo a lo expresado paso 6 j, se debe repetir el procedimiento desde 6b
con un valor de didmetro mayor o menor segin sea el caso, hasta encontrar el valor
para el didmetro Optimo; cuando se obtenga tal didmetro, redondear al didmetro
comercial, por arriba, mas cercano. Al lograr esto, se obtendra un valor minimo de
longitud de operacion o longitud efectiva del tambor (Leff). Esta longitud horizontal o
longitud efectiva del tambor (Leff), se mide desde la boquilla de entrada de
alimentacion, hasta el extremo horizontal mas alejado de la bota de decantacion
Como producto de este paso, se tendra un disefio del tambor separador, el cual debera
verificarse para saber si es apropiado para la separacion liquido—liquido: esto se hara

en el paso siguiente.

3.5.7 Evaluacion de la capacidad de separacion liquido-liquido y estimacion

final de las dimensiones del recipiente.

Seguir las instrucciones presentadas en los siguientes pasos para evaluar si, con
las dimensiones actuales, el tambor es capaz de separar la fase pesada de la liviana.
En el caso que el tambor logre la separacion, las dimensiones actuales, seran las
dimensiones finales del equipo, y se procederd a continuar con otros calculos

asociados.

1.  Se calcula la velocidad de decantacion de la fase liquida pesada (VtP),

usando la siguiente ecuacion (16)
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Vi =F12*d2*(pP_pL)/lu Ec. (16)

2. Se calcula la velocidad de flujo de la fase liquida liviana (V{L), mediante

las siguientes ecuaciones (17) y (18):

v, =Qu (a ) (Para NAAL) Ec. (17)
fon—NAAL
V, = Q%A ) (Para NBBL) Ec. (18)
fon—NBBL

3. Se calcula la longitud horizontal que las gotas de liquido pesado tienen

que recorrer (Xy), mediante la ecuacion (19)

X, =V, *%tp Ec. (19)

4.  Si XH (evaluado tanto para NAAL, como para NBBL), es menor que Leff,
habra separacion de la fase pesada, y el disefio del tambor es satisfactorio para la

decantacion de la fase pesada.

5. Si XH (evaluado tanto para NAAL, como para NBBL), es mayor que Leff,
no habra separacion completa de la fase pesada, y el disefio del tambor no es

satisfactorio para la decantacion de la fase pesada: regresar al inicio del tanteo.

En el caso que el tambor no logre la separacion, es necesario ir aumentando
las dimensiones del tambor hasta que se logre la separacion de la fase pesada. Este
tanteo tendra fijo los valores de las areas transversales de flujo de vapor y de flujo de
la fase liquida liviana (4rea entre NAAL y NBBL). Esto se traduce en un aumento del
area transversal por debajo de NBBL, lo cual significa que habrd un mayor tiempo de

residencia para la separacion del liquido pesado del liquido liviano y, cuando se
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obtenga el tamafio apropiado de tambor, tal tiempo de residencia serd superior al

tiempo necesario para decantar las gotas de la fase liquida pesada.

El tanteo sera como sigue:

6.  Se aumenta el diametro (D). Usando la relacion F24 x Leff/ D, obtener la
longitud efectiva de separacion ( Leff).

7. Secalcula el area transversal del tambor (ATAMB).

8.  Se calcula el area transversal desde el NAAL hasta el fondo (Afon-NAAL),

mediante la ecuacion (20):

Afon—NAAL = ATAMB - A\/ Ec. (20)

9.  Se calcula el area entre el fondo y el NBBL (Afon-NBBL) , con ecuacion
(21):

Afon—NBBL = Afon—NAAL - ANBBLfNAAL EC' (21)

10. Se calculan las areas fraccionales A6*, A7*; con ecuaciones: (22) y (23):

Aé* — AfonNBBLATANIB EC. (22)
% Afon—NAAL
A*= A Ec. (23)

11. De la Tabla B.1, con los valores de A6*y A7*, se leen los valores

correspondientes a R6* y R7*.
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12. Se calcula el nivel bajo—bajo de liquido (hNBBL), y el nivel alto—alto de

liquido (hfon-NAAL), con ecuaciones: (24) y (25):
NygsL =R *D Ec. (24)
hfon—NAAL =R;*D Ec. (25)

13. Notese que el valor fijo de hNBBL en 230 mm (9”), cambia aqui por

necesidades de la decantacion.

3.5.8 Calculo de la bota decantadora.

a) Calculo de la velocidad de flotacion de la fase dispersa liviana en la fase
continua pesada, (Vi), usando la Ec (16). Si el valor calculado excede 4.2 mm/s (10
pulg/min), fijar dicha velocidad de flotacion en 4.2 mm/s (10 pulg/min).

b)  Calculo del didmetro de la bota (DB).

b.1) El area transversal de la bota AB, es la ecuacion (26):

__Qu

A = Ec.(26
®0.85%V, (26)

b.2) El diametro minimo de la bota es la ecuacion (27):

* 1/2
Dg =(—4 ”ABJ *Fp Ec. (27)
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b.3) Usando la siguiente tabla de diametros de bota:

Tabla 3.2. Diametro de Bota maximo.

Drame
~ (Dme Deoratims

mm #‘
<1000 <40  0.5*Draws |
>1000, <1500 >40,<60 500mm (20pulg)
>1500 >60 1/3Drams

Se compara el diametro de bota obtenido con los valores de dicha tabla: si el
valor obtenido excede el maximo alli indicado, significa que el volumen de liquido
pesado es muy grande para ser manejado por una bota, y que se debe cambiar el tipo
de separador, por uno que tenga volumen de liquido pesado dentro del cuerpo del

tambor.

Si el didmetro de la bota es menor que el maximo indicado en la tabla

anterior, continuar con los célculos de este tipo de separador.

c¢) Calculo de la longitud de la bota (Ly):
c1) La altura del fondo hasta el NBI ( hyg ), es 230 mm (97)
¢,) Altura entre NAI y NBI ( hyg nar), €s mediante la ecuacion (28):

_Qu, *t,;%60

hNBL—NAL -
AB

Ec. (29)
Si hygnares menor que 360 mm (14”), entonces utilizar ecuacion (30):

Ny =360Mm(14") Ec. (31)
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c3) Lalongitud de la bota (LB), es la ecuacion (32):

Ec. (32)

LB = hNBL + hNBL—NAL

3.5.9 Calculo de otras &reas y distancias verticales dentro del tambor.

El area vertical entre el NBBL y NBL(AxnggL-~BL), corresponde al volumen de

liquido de cinco minutos (300 s), de tiempo de residencia del liquido, dividido por

Leff, ecuacion (33):

Q_ *300
AngsLneL = :_eff - Ec. (33)

El 4rea vertical entre el NAAL y NAL (Axaar~arL), €s igual a AngpL-NBL-

Ecuacion (34):

ANAAL—NAL = ANBBL—NBL Ec.

(34)
El area vertical entre el fondo y NBL (AfnnBL), S€ obtiene por la ecuacion

(35):

Ec. (35)

Afon—NBL = Afon—NBBL + ANBBL—NBL
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El area vertical entre el fondo y NAL (AfnnaL), S€ obtiene por la ecuacion

(36):

Afon—NAL = Afon—NAAL + ANAAL—NAL EC (36)

La distancia vertical entre el fondo del tambor y el NBL, ecuacion (37):

Aon-ner =Ry *D Ec. (37)

Donde:

R3*: Se calcula a partir de la Tabla A.1, con el valor de:

A3*= Agon NBL/ ATAMB. Ec. (38)

La distancia vertical entre el fondo del tambor y el NAL es la ecuacion (39):

hion-nae =Ry *D Ec. (39)

Donde:
R4*: Se calcula a partir de la Tabla B.1, con el valor de la Ec.(40):

A= Apnnar/ Arans- Ec. (40)

Se verifica que el tambor cumple con las limitaciones de distancias

minimas.

a) Se verifica que hygs _naaS€a mayor o igual a 360 mm (147):
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a;) Se obtiene la altura entre el NAAL y el NBBL (hygs. - naar), €Cuacion
(41):

hNBBL—NAAL = hfon—NAAL - hfon—NBBL Ec. (41)

az) Sih \gs_naa€s menor que 360 mm (147), ecuacion (42):

hiesi-naa =360Mm(14") Ec. (42)

a3) Modificar (hg, naa), manteniendo todas las demas alturas incrementales

que ya se habian calculado, ecuacion (36):

hfon—NAAL = hNBBLfNAAL - hfon—NBBL EC' (43)

as) Se aumenta el didmetro en una cantidad igual a hyss  naa- Alterar la

longitud efectiva de separacion acorde a la relacion F,, * Leff/ D.

b)  Se verifica que la altura de la zona de flujo de vapor sea mayor que el
mayor de 300 mm (12”) y el 20% del didmetro del tambor. En caso que sea asi, no

alterar los calculos realizados hasta ahora. En caso que no sea asi, proceda a:

b; ) Se aumenta la altura de la zona de vapor hasta cumplir con la limitacién
antes mencionada

b, ) Se Aumenta el didmetro en la misma cantidad que aumentd la altura de la
zona de flujo de vapor

b3 ) No modificar las alturas que ya se habian calculado.



98

3.5.10 Dimensionamiento de las boquillas de entrada y salida.
a) Calculo de la densidad de la mezcla.

_ W w,) Ec. (44)
Prmezcla = mj .

b) Calculo de la velocidad del gas en la boquilla de la alimentacion (mezcla).

C
Voogita = == Ec. (45)
; /0 f (mezcla)
c) Calculo del didmetro de la boquilla de la alimentacion.
4*Q;
Dboquilla(mezcla) = *Vmezda Ec. (46)
Donde:
Q= QutQ,
d) Calculo de la velocidad en la boquilla de salida del gas.
C
Vi =—7— Ec. (47)
T P
e) Calculo del didmetro de la boquilla de salida del gas.
4*Q
Dboquilla(gas) = Y : Ec. (48)

gas

f) Calculo de la velocidad del liquido liviano en la boquilla de salida.

v - S

liv

Ec. (49)

liv
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g) Calculo del didmetro de la boquilla de salida del liquido liviano:

Dooquitiaciiv) = iﬂ;\Q/:::: Ec. (50)
h) Calculo de la velocidad del liquido pesado en la boquilla de salida.
Vies = c Ec. (51)
VP
1) Calculo del didmetro de la boquilla de salida del liquido pesado:
%
Dooquitiacpes) = 1*3:: Ec. (52)

3.6 Comparacién de la eficiencia entre el esquema actual que presentan las

plantas compresoras tipicas y el esquema propuesto.

La comparacion de los diversos escenarios se realiza a partir ciertos parametros

como lo son:

o Caudal de descarga

. Composicion en la descarga

o Eficiencia

o Caudal venteado

o Condensado en separador de baja
o Condensado en separador de alta

Segun el analisis comparativo de los parametros mencionados entre cada
escenario planteado y el de la planta compresora tipica (caso base), y utilizando un

criterio basado en la optimizacion del proceso, se determina cual es el modelo
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eficiente operacionalmente que mitigue la problematica planteada relacionada a los

problemas de separacion flash en la compresion del gas.
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CAPITULO IV

DISCUSIONES DE RESULTADOS
CONCLUSIONES Y
RECOMENDACIONES

4.1 Esquemas tipicos que caracterizan a las plantas compresoras de gas natural.
4.1.1 Composicidn, riqueza y condiciones de operacion de la corriente de gas

Los datos recopilados de la corriente de gas muestra la composicion en base
seca del mismo, a determinada presion y temperatura. Partiendo de los datos
obtenidos en la composicion se genera la envolvente de fases en la figura 4.1 y la

riqueza de la corriente de gas en estudio.
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Tabla 4.1 Composicion de la corriente de gas natural.

Fraccion
Componente Nomenclatura
Molar
Metano
Etano C2 0.0701
Propano C3 0.0841
1so-Butano 1-C4 0.0396
n-Butano n-C4 0.0314
1so-Pentano 1-C5 0.0191
n-Pentano n-C5 0.0176
Hexano Cé6 0.0111
Heptano C7 0.0015
Octano C8 0.0036
Fraccion
Componente Nomenclatura
Molar
Nonano C9 0.0034
Dioxido de
CO2 0.0418
Carbono

Tabla 4.2 Riqueza del gas y condiciones la corriente de gas.

oo

45
‘ 2200 psia
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La temperatura de entrada de la corriente es de 60 F con una temperatura de 80

F para el enfriamiento interetapa.

2000 Z’ZWW
1800 B =
—4¥— Deppt f V\W

18p0 Crif Pt uf

1400 m/ﬂ \
1200 j}j
1000 b

;F ¥
800.0 dz#u

600.0 _zle
400.0
e

200.0

Pressure (psig)

0.0000 "’V/V

-250.0 -200.0 -1500 -100.0 -5000 00000 S5S000 1000 1500 2000 2500

Temperature (F)

Figura 4.1 Envolvente de fase de la corriente de gas natural de la

alimentacion

4.1.2 Saturacion de la corriente de gas con agua

Para el célculo del contenido de agua a la presion y temperatura de entrada del
sistema, se utilizaron las extensiones Saturador con agua (Saturate with water) del
simulador de procesos HYSYS Plant 3.2, y asi poder obtener una corriente de gas
saturada de agua. En la tabla 4.3 se muestra la composicion de la corriente de gas

natural saturada con agua correspondiente a las condiciones de proceso.
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Tabla 4.3. Composicion de la corriente de gas natural saturada.

Nomenclatura Molar

Fraccion
Componente

Metano 0.675189
Etano C2 0.0069954
Propano C3 0.003925
1so-Butano 1-C4 0.039517
n-Butano n-C4 0.031334
1so-Pentano 1-C5 0.019060
n-Pentano n-C5 0.017563
Hexano Cé6 0.011077
Heptano C7 0.001497
Octano C8 0.003592
Nonano C9 0.003393
Dioxido de
Carbono CO, 0.041713
Agua H,O 0.002186

La cantidad de agua que se encuentra saturando a la corriente de gas arrojada

por el simulador es de 184 BPD.

4.1.3 Analisis en la formacién de hidratos.

Se debe evaluar que a las condiciones de presion y temperatura de las corrientes

de gas, una vez saturadas, no exista el riesgo de formacion de hidratos.



105

Se analiza el riesgo de formacion de hidratos en la corriente de alimentacion,
al igual que a las corrientes correspondientes a las entradas y salidas de cada una de
las etapas de compresion, y salidas de las valvulas de expansion, dado que estas
ultimas son las mas propensas a la formacion de hidratos. Una vez obtenidos los
resultados provenientes del simulador HYSYS para los diferentes rangos de presion y
temperatura empleados en el sistema de compresion, dio como resultado que bajo
dichas condiciones no existe riesgo de formacion de hidratos, pudiéndose determinar

mediante de la siguiente figura:

2000 = *?"”‘V“v\(

18p0 Ep =

16]0_.?_ Dept f X
Crif Pt uf

14bo hi o

1200 ﬂ}j
1000 ‘;
800.0 ?F ¥
600.0 mﬁd
400.0 jﬂjﬂj
200.0 :

0.0000 ++=
-280.0

Pressure (psig)

| L

-2000 -150.0 -1000 -50.00 00000 5000 1000 1500 2000 2500

Temperature (F)

Figura 4.2 Envolvente de fase y curva de formacion de hidratos para la

corriente de alimentacion.

4.1.4 Andlisis Termodinamico del caso base (planta tipica compresora de gas)

Una vez determinado el nimero de etapas de compresion requeridas para
aumentar la presion en la corriente de gas de 100 psig a 2200 psig, tomando como
criterio de seleccion la relacion de compresion, se introduce las variables requeridas

en el programa Ariel Compressor, con el fin de obtener los valores presion y
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temperatura en la succion y descarga de cada una de las etapas de compresion del gas

en estudio. El resultado arrojado por el programa se muestra en la tabla 4.4.

Tabla 4.4 Temperatura y presion en cada una de las etapas de compresion.

Temperatura (°F) Presion (psig)

Descarga
60 162.49 100 296.06

La corriente de gas saturada que alimenta al sistema de compresion

80 195.21 289.91 815.78

80 206.5 805.78 2222.15

interetapa, se hace pasar a través de un depurador de entrada con el fin de retirar los
componentes condensables presentes en dicha corriente, y asi garantizar solo entrada
vapor en el compresor de la primera etapa, y de igual manera para las siguientes
etapas, ya que los liquidos ocasionan graves dafios en los equipos de compresion del

gas.

Una vez que el gas es comprimido, el mismo sale de la descarga del
compresor con un aumento de su temperatura, por lo que es necesario disminuirla,
empleando intercambiadores de calor hasta lograr la temperatura operacional de
enfriamiento interetapa (80 F). Luego del enfriamiento de la corriente, se genera una
cantidad de liquidos que fueron separados de la corriente de gas para preparar a dicha

corriente gaseosa a otra etapa de compresion, y asi subsecuentemente.
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Todos los liquidos provenientes de cada uno de los depuradores interetapas
fueron recolectados para enviarlos a un separador que opera a presion atmosférica.
Antes de enviar estos liquidos al separador se acondicionaron las corrientes
provenientes de los depuradores a las condiciones de operacion del separador
atmosférico, empleando valvulas expansoras para proporcionar la caida de presion al
sistema a manera de obtener las condiciones necesarias de presion y temperatura para
que ocurra la separacion de los liquidos del gas natural. Esto es posible cuando las
condiciones de presion y temperatura (parametros operacionales) de la corriente de
gas se ubican dentro de la envolvente de fase en la zona de mezcla (region bifasica)
donde se encuentran en equilibrio liquido y vapor. Seguido al proceso de expansion
con las valvulas ocurre un descenso subito de las temperaturas en la corriente de gas

producto de la caida de presion asignada para cada corriente.

Al realizar un estudio en la cantidad de gas que es venteado a la atmosfera
en el caso de la planta tipica dio como resultado que se pierde una gran cantidad de
gas (2.34 MMPCED) en el separador que opera a presion atmosférica, producto de la
separacion flash. Esta pérdida representa un problema en el sistema de compresion,
ya que la corriente de gas pierde sus componentes pesados durante la separacion
flash, por lo que la riqueza del gas disminuye, y como resultado una corriente de gas

en la descarga de la ltima etapa de compresion pobre en sus componentes pesados.

4.2 Impacto negativo de la separacién flash en el proceso de compresién por
etapas en una planta tipica compresora.

A continuacién se muestra una tabla comparativa de las corrientes provenientes

del sistema de compresion para el caso base.
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Tabla 4.5 Composicion y flujo molar de las corrientes del depurador de
Entrada.

Fraccién Molar

Salida Salida
Componentes Alimentacion
Liquido

’W 0,70384|  0,03250 |
‘ 0,06995 0,07219 0,01977
‘ 0,08392 0,08382 0,08619
‘ 0,03952 0,03689 0,09845
‘ 0,03133 0,02797 0,10684
‘ 0,01906 0,01384 0,13619
‘ 0,01756 0,01151 0,15342
‘ 0,01108 0,00388 0,17252
‘ 0,00150 0,00021 0,03028
‘ 0,00359 0,00018 0,08018
‘ 0,00339 0,00006 0,07821
‘ 0,04171 0,04334 0,00515
‘ 0,00219 0,00227 0,00030

Flujo Molar (Ibmol/hr)

Salida Salida
Componentes Alimentacion
Liquido

Metano ‘ 334353 | 33369 @ 687 |
’ 415,59 397,41 18,21
155,17 132,6 22,57




e I

54,55

32,42

) ) Salida Salida
Componentes Alimentacién .
Gas Liquido

I . .3 L

Flujo Molar (Ibmol/hr)
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Se observa que la corriente de gas al salir del depurador se despoja de una

cantidad apreciable de componentes pesados que han condensado producto de la

separacion flash en el depurador. La riqueza de la corriente del gas disminuye

notablemente con respecto a las condiciones de entrada al sistema de compresion

(GPM 8.7 C,4), perdiendo asi su capacidad calorifica y con ello su rentabilidad.

En la tabla 4.5 se muestra que en la salida del liquido del depurador de

entrada, que a partir del propano en adelante existe una tendencia en aumento de

condensacion de los componentes pesados. Resaltando la condensacidon en gran

magnitud de los componentes Cgr y con respecto a la cantidad de agua que se

encontraba en la corriente de alimentacion se infiere que a las condiciones del

depurador de entrada no logra su condensacion, por lo que se mantiene en la corriente

de salida del gas.
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4.3 Analisis de los escenarios propuestos.

Realizando un andlisis comparativo de los flujos molares de los componentes
que integran la corriente de gas en la salida del depurador de la ultima etapa de
compresion para el caso base y los escenarios propuestos, se obtuvieron los valores

arrojados en la siguiente tabla:

Tabla 4. 6 Flujos Molares de la corriente de gas a la salida del depurador.

Flujo Molar Salida de gas Depurador 3
(Iomol/hr)

Compone Caso Escenar ) Escenar
) Escenario 2 )
ntes Base ol io3
324448 3327,83 3329,58
Metano 3327,837430
0029 7430 3614
312,071 329,252 337,422
329,252746
053 746 141
319,622 336,373 373,235
Propano 336,373897
921 897 850
) 118,148 122,189 143,349
i-Butano 122,189805
933 805 027
81,3510 83,5360 97,0204
n-Butano 83,536042
30 42 49
i 28,3543 28,7032 25,5835
I-Pentano 28,703265
70 65 10
20,3047 20,4972 15,2613
20,497210
83 10 69
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3,03622 3,06005 0,93584
Hexano 3,060056
3 6 1
0,05368 0,05439 0,00864
Heptano 0,054398
2 8 4
0,01096 0,01117 0,00127
Octano 0,011173
7 3 6
0,00078 0,00080 0,00008
Nonano 0,000806
8 6 0
195,418 203,267 204,338
CO2 203,267020
765 020 670
2,14645 2,21615 2,25953
2,216153
5 3 0

Se puede apreciar en la tabla 4. 6 que en general, el componente que se
encuentra en todos los escenarios en mayor proporcidon con respecto a los demas es el
Metano. Sin embargo, el escenario 3 presenta mayor cantidad de Metano, al igual
que propano y butano, y una reduccion notable en compuestos mas pesados que el
butano, los cuales afectan el limite establecido para el poder calorifico que posee el

gas.

Con la simulacion del proceso se logra no solo un mejor entendimiento del
sistema, sino que se procura un perfeccionamiento en el disefio y operacion de una
planta compresora tipica. Es por ello, que los diferentes escenarios propuestos
muestran que el reciclaje del gas es una opcion valida para incrementar la cantidad de
gas a la salida de las etapas de compresion, disminuyendo notablemente la cantidad
de liquidos producto de la condensacioén de este, y aprovechandolos nuevamente al

ser reintegrados de nuevo al sistema.
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Al observar la tabla 4.6, se aprecia un incremento en la composicion de la
corriente de gas a la salida del proceso para cada uno de los compuestos constitutivos
es apreciado. En general, el metano es el que se encuentra en mayor proporcion
(como ha de esperarse en una corriente de gas natural) en todos los casos analizados,
y en particular, se experimento una reduccion notable en la cantidad de compuestos
pesados ( C5+) para el ultimo escenario planteado (escenario 3), por lo que los
resultados de la simulacion en estudio muestran una ventaja notoria de este escenario
sobre los otros dos analizados en forma comparativa, en donde se obtiene la mejor
optimizacion del proceso para este, haciendo énfasis a las mejoras obtenidas en la

composicion del gas a la salida y en la recuperacion de liquidos.

4. 4 Disefio del Separador Trifasico

Para el disefio del separador se utilizaron las variables operacionales (Tabla 4.7)
del separador de alta perteneciente al escenario 1, a partir de las cuales se inicio el

dimensionamiento siguiendo las siguientes premisas:

e Se considera un separador horizontal con bota decantadora, debido a que la
cantidad de la fase liquida pesada a contener en el separador era bastante
pequena.

e Se considera que la velocidad del gas es 100% velocidad critica de la mezcla.

e Se considera el hidrocarburo liquido como fase continua.

e FEl liquido liviano es mas del 5% de la fase liquida total, por lo tanto se utilizo
su densidad para el calculo de la velocidad critica.

e La fase liquida liviana esta libre de gotas de liquido pesado.

e Existe un control de nivel gas-liquido en el cuerpo principal y un control de

nivel de interfase liquido-liquido en la bota decantadora.
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e El volumen de operacién y emergencia para la fase liquida liviana estd
contenido en el cuerpo principal del separador.

e El volumen de operacion de la fase pesada en la bota decantadora.

e Se supuso que el tambor estaba 80% lleno, lo que se tradujo en una altura
disponible para el flujo de vapor de 20% del didmetro del tambor.

e Elrango de la relacion de esbeltez se encuentra entre 1.5 y 3 para la presion a
la que opera el equipo.

e Se supone que el tambor tiene un interruptor y/o alarma del nivel bajo-bajo de
liquido.

e La distancia minima que se estimo desde el fondo del tambor hasta el nivel
bajo-bajo de liquido fue de 9 pulgadas.

e La distancia minima que se estimo desde el nivel bajo de interfase hasta el
fondo del recipiente fue de 9 pulgadas.

e Para efectos de disefio se aproxima la longitud efectiva (leff) a la longitud

tangente-tangente.

Tabla 4.7 Variables operacionales

Presion (psig) ‘ 100

Temperatura (F) ‘ 35.62

Flujo volumétrico (Ilbmol/hr) 425.82

Con la ayuda del simulador de procesos HYSYS plant 3.2 se obtuvieron las

propiedades fisicas de los fluidos para las condiciones operacion del depurador.
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Tabla 4.8 propiedades fisicas de los fluidos a 100 psig y 60F.

’W 272.8 153.3

‘ 27.77 57.89 18.02
‘ 0.6375 37.18 63.96
‘ 1.864 0.118 0.000666
e

Con estos datos se procede a calcular la velocidad del gas (Vg). El area
transversal ocupada por el gas (Ag), variables necesarias para el dimensionamiento

del equipo (area, diametro, alturas de gas, liquidos, e interfases).

Tabla 4.9 Variables para el dimensionamiento

Velocidad del Gas (Vv)( ft/seg) ‘ 1.189

Area del Gas (Av)(ft%) ’ 1.568

Para obtener las dimensiones del separador se inicia el procedimiento con un

primer tanteo, en donde se asume un valor de la relacion de esbeltez, y luego por
despeje se calculo la longitud efectiva del tambor, el didmetro asumido se aumento
hasta cumplir con las condiciones especificas para el final del tanteo. Una vez

realizados los tanteos necesarios dio como resultado:
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Tabla 4.10 Dimensiones del Separador.

Area del Separador (Asep)(ft?) ‘ 12.57
Diametro (Dsep )(ft)
Altura de Vapor (h, )(ft) 0.942

Altura de liquido
3.058
(hnaaL nes)(Ft)

Altura interfase (hngi-nai) ‘ 3.153
Longitud efectiva (ft) ‘ 10

Todos estos valores son establecidos seglin los criterios del Manual de Disefio

PDVSA MDP-03-S-05.

Tabla 4.11 Dimensionamiento de la zona de separacion de las dos fases
liquidas inmiscibles (Bota decantadora)

Area de la bota (ft%) ‘ 0.013
Didmetro bota (ft) ‘ 0.127
Longitud de la bota (ft) ‘ 3.903

En la tabla 4.12 se reflejan las dimensiones de las boquillas de los diferentes

fluidos presentes en el separador de 100 psig, asi como también sus respectivas
velocidades de operacion, estos accesorios son comercializados a medidas estandar
por el fabricante, por lo tanto los valores obtenidos a partir de las ecuaciones de

disefio de boquillas deben ser ajustados.
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Tabla 4.12 Dimensionamiento de las boquillas de entrada y salida del

separador.

Densidad de la mezcla (Ib/ft’) ‘ 2.812

Velocidad de la boquilla de entrada de la mezcla (ft/seg) ‘ 26.83
Velocidad de la boquilla de salida del gas (ft/seg) 75.14
Velocidad de la boquilla de salida del liquido liviano (ft/seg) ‘ 9.84

Diametro de la boquilla d entrada de la mezcla (pulg)

Diametro de la boquilla de salida del liquido liviano (pulg) 1
Diametro de la boquilla de salida del gas (pulg) 3

4.5 Comparacion de la eficiencia entre el esquema actual que presentan las

Plantas compresoras tipicas y el esquema propuesto.

Realizando la comparacion de cada uno de los pardmetros elegidos como
referencia para la eleccion del mejor escenario a considerar, se elaboro una tabla

comparativa para su posterior analisis.

Tabla 4.13 Parametros seleccionados para determinar la eficiencia de la

planta compresora tipica en estudio y los esquemas propuestos.

Descripcion Caso Base Escenario 1 Escenario 2 Escenario

' Caudal de descarga (MMPED) | descarga (MMPED) 39,376 40,566 40,566 41,219

Composicion en la descarga (gal/ MPCED) 6,60710 6,6951 6,6951 7,0191

Potencia (hp) 2123 2183 2183 2192

Eficiencia (hp/MMPCED) 53,91 53,81 53,81 53,18

Caudal venteado (MMPCED) 2,3476 0.2851 0.8420 0,5873

Condensado en sep baja (BPD) 2823,1 1538.,4 3050 2790
Condensado en sep alta (BPD) 0 1860 1862,7 0

Condensado total (BPD) 2823,1 3401,1 4914,9 2790
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Analizando los caudales de descarga en la tabla 4.13, se observa en todos
los casos una clara disminucion del flujo de gas a la salida en comparaciéon con el
flujo que entra inicialmente al sistema de compresion (45 MMPCED), debido a la
cantidad de producto que se condensa durante este proceso. Comparando el caso base
y los escenarios propuestos, se observa un incremento gradual en el caudal de
descarga para todos los casos, teniendo el mismo valor los escenarios 1 y 2, y en

particular, el mayor incremento se tiene para el ultimo escenario en estudio (3).

Con respecto a la riqueza del gas, el caso base presenta el menor valor de
riqueza en comparacion con los escenarios propuestos, de la misma manera se obtiene
que el escenario 3 arrojo el mayor valor de riqueza en comparacion con los otros dos
restantes, con lo que se infiere que la recoleccion de los liquidos y su respectiva
incorporacién al proceso, aportan una mayor cantidad de componentes pesados a la

corriente de gas en estudio.

El venteo de gas a la atmosfera, representa pérdidas de materiales valiosos y
de energia dentro del proceso de compresion, por lo que se desea reducir al maximo
este cantidad. Tomando en cuenta lo anterior, con los escenarios propuestos en
comparacion con el caso base, se disminuye notablemente el gas de venteo a la
atmosfera y con ello se logra una optimizacion del proceso, al evitar la pérdida de los
componentes pesados con el gas a venteo y con ello la perdida de la riqueza de gas.
Se destaca de manera particular que es en el escenario 1 es donde se logra la menor
cantidad de gas a venteo, valor esperado debido a que este solo ventea los gases
provenientes de la expansion de la corriente liquida del primer depurador y posee un
sistema de reciclaje de gas, ahora analizando los ultimos dos escenarios restantes, el
segundo escenario manejo mayor cantidad de caudal de venteo porque no solo tomo
la corriente del primer depurador de entrada, sino también manejo la expansion de los

liquidos del separador de alta, y el escenario 3 logro una menor cantidad en
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comparacion con el escenario 2 debido a que solo ventea los gases provenientes de la

expansion de los liquidos del depurador de entrada.

Al analizar la potencia empleada por los compresores para realizar el
trabajo, es el escenario 3 que presenta el mayor gasto de potencia en comparacion al
resto de los escenarios planteados y el caso base, lo cual guarda estrecha relacion a lo
esperado, ya que es en este ultimo escenario en donde se van a manejar los mayores
valores de caudal de gas a comprimir, y por ende existe una mayor demanda de
energia para realizar dicha tarea. Como consecuencia de ello, se observa que con el
aumento de la potencia se obtiene un menor valor de eficiencia (parametro ligado a la
potencia requerida por el compresor y al caudal de descarga manejado), sin embargo,

este valor no varia en gran magnitud con los presentados por los demads escenarios.

En la simulacion realizada se observa el empleo de separadores de baja y de
alta presion, para acondicionar los liquidos provenientes de las diferentes etapas de
compresion y hacerlos ingresar de nuevo al proceso bajo la forma de gas. Para el caso
base se cuenta con un solo separador operando a baja presion, donde todos los
liquidos de los depuradores interetapas son enviados a este equipo, los escenarios
propuestos también cuentan con un solo separador de baja, con la diferencia de que
el mismo solo recibe los liquidos provenientes del depurador de entrada. Los
escenarios 1 y 2 poseen otro separador, operando a alta presion, para acondicionar las
corrientes liquidas, pero con la diferencia que para el primer escenario el separador
de baja solo recibe los liquidos del depurador de entrada, en comparacion con el
escenario 2, en el que se adiciona al separador de baja los liquidos provenientes del
separador de alta, es por ello que se observa el mayor valor de condensado total para
el escenario 2. Mientras que en el escenario tres es donde se obtiene la menor
cantidad de condensado, por lo que en cuanto a optimizacién en la generacion de
liquidos es este ultimo escenario el que aporta la mejor cantidad obtenida de

condensables.
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Se concluye que al momento de decidir cual de los escenarios es el mas
Optimo para mejorar el proceso de compresion, se considera que un andlisis de todos
los resultados obtenidos en forma general puede dar respuesta a la problematica
planteada en cuanto a optimizacién en la generacion de liquidos. Tomando en
consideracion lo anterior, es en el escenario 3 donde se aporta el mayor caudal de gas
con una disminucion considerable en la produccion de liquidos, con lo que se obtiene
el mejor rendimiento bajo este arreglo, y representado de esta manera, la mejor

opcidn a considerar en el momento de proponer el mejor esquema de compresion.
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CONCLUSIONES

1. La riqueza de la corriente del gas disminuye al condensar los componentes

pesados por efecto de la separacion flash.
2. Existe una relacion inversamente proporcional entre la cantidad de gas
enviado a venteo y la riqueza que presenta la corriente de gas a la salida del sistema

de compresion.

3. El escenario 3 es el que arroja mejores resultados para la optimizacion de la

composicion de la corriente de gas.

4. El reciclaje del gas mejora el poder calorifico de la corriente de gas.

5. El gas venteado a la atmosfera es menor en el escenario 1 en comparacion con

los otros esquemas propuestos.

6. La mayor cantidad de condensado total resultante del proceso de compresion

se obtuvo en el escenario 2.
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RECOMENDACIONES

. Se debe realizar un estudio de costos para seleccionar el escenario dptimo a
escoger.
J Cuando la cantidad de liquido pesado a contener en el separador es muy

pequefia con respecto a la cantidad liquido liviano, utilizar un separador horizontal

con bota decantadora.

. Controlar la cantidad de gas venteado a la atmoésfera, ya que éste produce
contaminacion al ambiente, y pérdida en los componentes pesados de la corriente de

gas.

o Evaluar esquemas de reciclaje de gas en los sistemas de compresion en las

plantas tipicas.

o Analizar si existe la posibilidad de formacion de hidratos durante el proceso

de compresion del gas.
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APENDICE

APENDICE - A:

A.1 Muestra de célculos (Disefio de separador trifasico).

Informacién requerida.

s
Flujo masico
s 154.3 272.8 153.3
(Ibmol/h)
Peso Molecular ‘ 27.77 57.89 18.02
Densidad (Ib/ft®) ‘ 0.6375 37.18 63.96

Flujo Volumétrico
(ft%s)

Viscosidad (Cp) ‘ 0.2 1.633
o RE

1.864 0.118 0.000666

Calculo del caudal de operacion a condiciones del sistema.

Q — ZOP *TOP * I:)ST
* ZST >l<TST * POP

Ec. (1)



~0.9392%496.03R *187 psig *1.403x10°
1*520R *114.7 psig

QOP

Q,, =161092,11Pc/ D *1D/24h/1h/3600s

Q,, =1.864 13 /s

Calculo de la velocidad critica (Vc):

37.18-0.6375
0.6375

Ve = 0.157\/

Vc=1.189ft/s

Calculo del area de vapor (Av):

Qop
Vc

Qop
Vc

A, =1.568 ft*

A, =

A, =

Ec. (2)

Ec. (3)
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Calculo del volumen de operacién de liquido liviano entre NAL y NBL.:
Vi =Qu ™ Ty Ec. (4)
V., =0.118ft* /s*300s
vV, =354ft’

- Calculo del volumen de operacion de liquido liviano entre NAL - NAAL y
NBL-NBBL:

V,, =Q,, *600s Ec. (5)

V., =708 ft’

- Calculo de la longitud equivalente:

Asumiendo una relacion de FyyLeft/D=2.5 y un D=50"’

Leff = 227D Ec. (6)
24
*
Lot _ 25* 4t
Leff =101t

- Calculo del area vertical entre NBL-NAL:
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Vr
AngLonaL = L_e;f Ec. (7)
35.40 ft’

= =3.54 ft*
NBL-NAL loft

- Calculo del &rea fraccional A;” de la seccién transversal entre el fondo
del tambor Yy el NgsL (AFON-NBBL) a la altura del NBBL (hNBBL):

« h
R, =% Ec. (8)
[~ :mzo,mg
! 4 ft

Por tabla A; = 0.1303
- Calculo del area vertical entre el NBBL y el fondo del tambor:

Atambor = %(Rj Ec. (9)

Atambor = % (4)2

Ao =12.577 ft?

Atona-nss. = A * Araveor Ec. (10)
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Arn_nes. = 0.1303%12.577

Avona—nesL = 1.637 ft*

- Calculo del area transversal entre el fondo y el NAL:

\Y

Aton-nar = Avon-nesL + AnaL-nsL +|e_rfi‘/2 Ec. (11)

Ay na = 8.717 ft?

Calculo del &rea vertical entre el NBBL y el NAAL.:

VI’
AxgL-naL +Ie_f; Ec. (12)

ANBBL—NAAL

ANBBL—NAAL =10.62 ft

- Calculo del area vertical entre el fondo y el NAAL.:

Afon—NAAL = ANBBL—NAAL + Afon—NBBL Ec. (13)
A nan, = 12.257 ft?
Calculo del area fraccional de la seccién transversal (As ):
AS* _ Afon—NAAL Ec. (14)

ATAMBOR
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As (Tabla)=0.975 -------nm-eeeemv Rs=0.952

- Calculo de la altura entre el fondo del tambor y el NAAL:

*

Nion-naa = Rs XD Ec. (15)

Ny, = 3.808 ft

- Calculo entre NAAL y el NBBL.:

Ec. (16)

hNBBL—NAAL = hfon—NAAL - hNBBL

NugaL_naa. = 3-058 ft

- Calculo del area vertical disponible para el flujo de vapor.

- Calculo del area de la fraccion transversal vertical disponible para el
flujo (Avp):

A/D = ATAMBOR - Afon—NAAL Ec. (17)

A, =0.309 ft

Comparando el valor obtenido del A, con el disponible Ayp Si A,=Ayp el

Diametro es correcto.

Evaluacion de la Capacidad liquido-liquido y estimacién final de las

dimensiones del recipiente.
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Calculo de la velocidad de flujo del liquido liviano para NBBL-NAAL:

Q
Vi :% Ec. (18)
fon—NBBL
Vi, =0.072ft/s
Q
Vin = A =
fon—NAAL
V., =0.011ft/s
Calculo de la velocidad de flotacion de la fase liquida liviana:
FIZ*dz*(gp_gL) Ec. (19)
Vi =
U
V, =0.0618ft/s
Calculo de la velocidad de flotacion de la fase pesada:
Vi, =0.85%V, Ec. (20)

V,, =0.0525ft/s

Calculo de la longitud horizontal que las gotas del liquido pesado tienen

qgue recorrer:

Ec. (21)




Para NBBL Y NAAL respectivamente,
Xy, =4.14ft (NBBL)

Xy, =0.134ft (NAAL)

DIMENSIONAMIENTO DE LA BOTA DECANTADORA.

Calculo del area transversal de la bota:

_ QLZ
Pooa = 0.85*V,

A, =0.012675ft’

Calculo del diametro minimo de la bota:

D :(4* 'A\botaj*l:24

bota
T

Dyoa =0.127 ft

bota

Calculo de la longitud de la bota:

h QLZ *Tr3 * 60
NBL-NAL Abma

Nyl a, = 3.1526 ft

La longitud de la bota es:

LB = hNBL + hNBL—NAL
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Ec. (22)

Ec. (23)

Ec. (24)

Ec. (25)
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L, =3.90 ft

Calculo de las areas y distancias verticales dentro del tambor.

Q. *300
AngsLneL = LleT Ec. (26)
AvgsL neL = 4.02 ft?2
Anani-nar = AnssL-neL
Avon-neL = Avon-neeL T AnesL-naL Ec. (27)
Ay ng. = 4.772 7
Aton-nar = Aton-naal T Anaar-naL Ec. (28)
A nal =8.2351t°
Nion-ner = R; * XD Ec. (29)

N, e =1.628

R; *= 0.407---- (tabla) Az
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As* _ Afon—NBL —0.380 Ec. (30)

ambor

Ec. (31)
Afon—NAL = R4 *xD

Ny, =1.577

A
At = fon-NAL _ ) ¢55 Ec. (32)
ambor
R, *= 0.394---- (tabla) A4~
Validacion del cumplimiento con las distancias minimas.
Se verifica que hngpr-naaL S€a mayor que 14 pulgadas:
hneeL-NAAL= D fon-NAAL — Dfon-NBBL Ec. (33)

hneeL-NaaL=3.058 ft

hneeL-naaL=36.7 pulgadas. Si es mayor que la distancia minima.

- Calculos para determinar el diametro y velocidad de las boquillas de

entrada y salida.

j) Calculo de la densidad de la mezcla.
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= w, +Wg) Ec. (34)
Prezcla = m .

Pregeta = 2-81210/ ft°

k) Calculo de la velocidad del gas en la boquilla de la alimentacion (mezcla).

C
Vbo ulla = ————— Ec. (35)
; 4/ pf (mezcla)
Vooquila = 26.833 ft/seg

1) Calculo del didmetro de la boquilla de la alimentacion.

4*Q
Dboquilla(mezcla) = Tf Ec. (36)
mezcla
Donde:
Q= QutQg
Dboquilla(mezcla) =0.307 ft
m) Calculo de la velocidad en la boquilla de salida del gas.
Vo = Ec. (37)

gas
4/ P gas

Vigas =75.14 ft/seg

n) Calculo del didmetro de la boquilla de salida del gas.

4*Q
Dboquilla(gas) = # Ec. (38)
gas

D =2.133ft

boquilla(gas)

0) Calculo de la velocidad del liquido liviano en la boquilla de salida.



C
liv —
liv

V. =7.38 ft/seg

liv

p) Calculo del didametro de la boquilla de salida del liquido liviano:

4 * QLiv

boquilla(liv) — *\/
Liv

D

D =0.143 ft

boquilla(liv)
q) Calculo de la velocidad del liquido pesado en la boquilla de salida.

v =&

pes
4/ P pes

Vs =5.6271t/seg

r) Calculo del didmetro de la boquilla de salida del liquido pesado:

4*Qpes

boquilla( pes) = 7Z'*V
pes

D

D =0.181ft

boquilla( pes)
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Ec. (39)

Ec. (40)

Ec. (41)

Ec. (42)
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APENDICE - B:

Tabla B.1: Longitudes de cuerdas y aéreas de las secciones circulares Vs.

Alturas de la cuerda.

Al R* L

At

R*

L A*

R* L A* R* L* A* l r* L* At

0.341
0.3a7
0.352
0.357
0.362

0.368
0.373
0378
0.382
0.387

0.392
0.397
0.401
0.406
0410

0415
0.419
0423
0,428
0432

0436
0.440
0.444
0.448
0.452

0.456
0.460
0.464
0.467
047

0475
0479
0.482
0:486
0.490

0.483
0.497
0.500
0.503
0.507

0510
0.514
0.517
0.520
0.524

0.527
0.530
0.533
0.536
0.538

0.543
0.546
0.549
0.552
0.555

0558
0.561
0.564
0.567
0.569

0.0087
0.0082
0.0096
o010
0.0108

00110
0.0115
Qo8
0.0124
0.0128

0.0134
0.0139
0.0144
0.0143
0.0155

0.0160
0.0185
0.0
0.0176
0.0181

0.0187°
0.0183
0.0198
0.0204
0.0210

0015
00221
0.0227
0.0233
0.0239

0.0245
0.0251
0.0257
0.0263
0.0270

00276
0.0282
0.0288
00295
0.0301

0.0308
0.0314
0.0321°
0.0327
0.0334

0.0341
0.0347
0.0354
0.0381
0.0368

0.0375
0.0382
0.0383
0.039€
0.0403

0.0410
00417
0.0424
0.0411
0.0439

0.09%
0.091
0.062
00683
0.004

0.085
0.096
0.087
0n48
0.0%9

0.100
0101
0102
0103
0104

0.105
0.106
o.o7
0.108
0109

0.110
din
0.112
0.113
0.114

0.115
0118
onz
0.118
0119

0120
0121
0122
0123
0.124

0.125
0126
0127
0.128
0,129

0.130
01N
0.132
0.133
0.134

0.135
0.136
0.137
0.138
0.139

0.140
0.141
0.142
0.143
0.144

0.145
0.146
0.147
D.148
0.148

0572
0.575
0.578
0.581
0.584

0.586
0.589
0582
0585
0.597

0.600
0.603
0.605
0.608
os1

0613
0616
0.618
0.621
0.623

0.626
0.628
0.831
0,622
0.636

0.638
0.640
0.643
0.645
0.648

0.650
0.652
0.655
0.857
0.65%

0.661
0.664
0.666
0.668
0.670

0.673
0.675
0.677
0.678
0.681

0.683
0.686
0.688
0.650
0.692

0.694
0.696
0.658
0.700
0.702

0.704
0.706
0.708
0.710
anz

0030
0.621
0032
0,033
0.034

0.035
0,038
0.037
0.038
0.039

0.040
0.041
0,042
0.043
0.044

0.045
0.046
0,047

0.049

0.050
0.051
0.052
0.053
0.054

0.055
0.056
0.057

0.058

0.060
0.061
0.062
0.063
0.064

0.065
0.066
0.087
0.068
0.089

0.070
0.0Mm
0.072
0073
0.074

0.075
0.076
0.077
0.078
0.079

0.080
0.081
0.082
0.083
0.084

0.085
0.088
0.087
0.088
0.089

0.0446
0.0453
0.0460
0.0468
0.0475

0.0483
0.0400
00458
0.0505
00513

0.0520
00528
0.0536
0.0544
0.0551

0.0559
0.0567
0.0575
0.0583
0.0591

0.0588
0.0606
0.0614
0.0623
0.0631

0.0839
0.0647
0.0655
0.06683
0.0671

0.0680
0.0688
0.0686
0.0705
0.0713

0.0
0.0730
0.0738
0.0747
0.0755

0.0764
0.0773
0.0781
0.0790
0.0788

0.0807
0.0816
0.0825
0.0833
0,0842

0.0851
0.0860
0.0869
0.0878
0.0886

0 0895
3.0804
0.0913
0.0222
0.0832

0.150
0.151
0.152
0.153
0.154

0155
0.156
0.157
0.158
0.158

0.160
0.161
0.167
0.163
0.164

0.165
0.166
0.167

0.169

0.170
0.171
0.172
0.173
0.174

0.1758
0.176
0177
0.178
0.178

0.180
0.181
0.182
0.183
0.184

0.185
0.186
0.187
0.188
0.189

0.180
0.
0.192
0.193
0.194

0.185
0.186
0.197
0.198
0.189

0.200
0201
0.202
0.203
0.204

0.205
0.206
0.207
0.208
0.209

0.714 0.0941
0.716 0.0950
0.718 0.0959
0720 00968
0.722 0.0977

0.724 0.0986
0.726 0.0996
0728 0.1005
0729 01014
0.731 0.1023

0.733 0.1033
0.735 0.1042
0.737 01051
0.738 0.1061
0.741 0.1070

0.742 0.1080
0.744 01089
0.746 0.1099
0.748 0.1108
0.750 01118

0.751 0.1127
0.753 037
0.755 0.1148
0.756 0.1156
0.758 0.1166

0.760 0.1175
0.762 0.1185
0.763 0.1195
0765 0.1204
0.767 0.1214

0768 01224
0.770 01234
0772 0.1344
0.773 01253
Q775 01263

0777 0.1273
0778 01283
0.780 0.1293
C.781 0.1303
0.783 0.1213

0785 0.1323
0.786 ©.1332
0.788 0.1343
0789 01353
0.791 0.1363

0,792 0.1373
0.794 0.1383
0.795 0.1393
0797 01403
0798 0.1414

0800 0.1424
0.B0Y 0.1434
0803 07444
0804 01454
080 01465

0807 0.1475
0.809 0.1485
0810 0.1496
0812 01506
0813 0.1516

0.256 0.872
0256 0R73
0257 0874
0.258 0.875
0.258 0.876

0.260 0877
0.262 0879
0.264 0.882
0.266 0.884
0.268 0.886

0.270 0.888
0.272 0.830
0274 0892
0276 0.894
0.278 0.896

0.280 0.898
0.282 0.500
0.284 0.8302
0.286 0.904
0.288 0.806

0.290 0.908
0.292 0.900
0.254 0.911
0.296 0.913
0.258 0915

0300 097
0.302 098
0.304 0920
0306 0922
0.308 0923

0.310 0925
0.312 0927
0.314 0828
0.316 0.930
0318 051

0320 0933
0.322 0934
0.324 0936
0326 0.837
0328 0.939

0.330 0.340
0.332 0.942

0210 0815 0.153
0.211 0816 0.154
0212 0817 0,155
£213 0819 0.156
0.214 9820 0.157

0215 0822 0.158
0.218 0823 0150
0217 0824 0.150
0.218 0826 0.161
0219 0827 0182

0.220 0828 0.183
0.227 0830 0.154
0222 0811 0165
0.223 0833 0.166
0.224 0.834 0167

0.225 0835 0.188
0.226 0.836 0.169
0.227 0.838 0417
0228 0839 0172
0229 0840 0.173

0.230 0842 0.174
0231 0.843 0175
0232 0.844 0176
0233 0.845 0,177
0234 0847 0.178

0235 0848 0.179
0236 0849 0.180
0237 0.850 0.181
0.238 0852 0.182 |
0.239 0853 0.183

0.240 0.854 0185
0.241 0.855 0.1B6
0.242 0.857 0.1B7
0.243 0.858 0.188
0.244 0858 0.189

0.245 0860 0.190
0.248 0861 0.191
0.247 0.863 0.192
0248 0864 0.193
0.248 0865 0.194

0.250 0866 0.196
0251 0.867 0197
0.252 0.863 0198 0334 0943
0.253 0869 0.1 0.336 0,545
0.254 0871 ozm | 0.338 0.946

r\‘ DIAMETRO, D _ﬁ_i
\ /?1

0.201
0.202
0203
0.204
0.205

0.207
0.209
0an
0.3
0.218

0.218
0.220
0.222
0.225
0.227

0.229
0.231
0234
0.236
0.238

0.241
0.243
0.245
0.248
0.250

0.252
0.255
0.257
0259
0.262

0.264
0.266
0.269
0.271
0.273

0.276
0.278
0.281
0.283
0.28%

0.288
0.290
0.283
0.235
0.297

0.340 0847 0.300
0.342 0949 0.302
0.344 0.950 0.305
0.346 0851 0307
0.348 0.853 0.308

0.350 0.854 0312
0355 0.857 0.118
0360 0960
0.365 0863

0.370 0.966
0.375 0.968

0.324
0.330

0.335
0.343
0.380
0.385

0.390
0.395

0.aM
0.973

0975
04978

0.349
0.355
0.361
0.367

0.400
0.405

0410
0.415

0.980
0.982

0.984
0.985

0.374
0.380

0.386
0.392
0.420
0.425

0.430
0435

0.987
0.989

0.890
0.992

0.398
0.405

0411
0.417
0.440
0.445

0.450
0.455

0.893
0994

0.995
0996

0424
0.430

0.435
0.443
0.460
0.465

0470
0475

0997
0998

03998
0999

0.449
0.455

0.462
0.468

0.480
0.485

0.490
0,495

0.999
1.000

1.000
1.000

0.475
0.481

0.487
0494

0.500 1.000

0500

\. hé LONG. DE L a CUERDA, £
\ ]

T
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7

AREA DEL

R* = =
Diametro

ASEQ menio

A* =
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h

D

r2 (B-Send)

A-Send

L* =

(8=

ACir\cuIc

2mr?

2m
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2

2h
D

s
D

- = Sen
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Tabla B.2: Factores que dependen de las unidades usadas.

En En

unidades Sl unidades Inglesas

Fi|  SubSeccion4.2.1,Ec(l) | 1000 |
F, Sub Seccion 4.4.1 , Ecs. (2a), L6ox10° 5 3107
(2¢), (2d)
F; Sub Seccion 4.4.1 , Ec. (2b) 1.1x10™ 3.6x10™
F, Sub Seccion 4.4.1 , Ec. (2e) 7.0x107 2.3x10™
Fs Sub Seccion 4.4.1 , Ec. (2f) 3.05x107 1.0x10™
F Sub Seccion 4.4.1 , Ec. (3) 3720 2500
F; Sub Seccion 4.4.1 , Ec. (4) 3.009 0.936
F, Sub Seccion 4.4.1, Ec. (4), . .
(52), (5b), (5¢)
Fio Sub Seccién 4.4.1 , Ec. (1) 1.8x10™ 5.9x10™
Fi Sub Seccion 4.4.1 , Ec. (1) 655 0.09
Fi, Sub Seccion 4.4.1 , Ec. (1a) 0.545 8.03x10°
Fi3 Sub Seccion 4.4.1 , Ec. (1b) 5.62 1.03x10*
Fiy Sub Seccion 4.4.1 , Ec. (1c) 172.3 2.05x10°
Fis Sub Seccion 4.4.1 , Ec. (2) 0.001 10.74
Fi¢ Sub Seccion 4.4.1 , Ec. (3) 100 15
Fy; Sub Seccion 4.4.1 , Ec. (6a) 100 4
Fig Sub Seccion 4.4.1 , Ec. (4) 1.77 2.8
Sub Seccion 4.7.2, Ec. (15);
Fy | Subseccion 5.1 Ec(27), Subseccion 10° 144
5.2 Ec (42),
Fa Sub Seccion 4.2 , Ec. (11) 0.048 0.157
Fas3 Sub Seccion 4.7.2 Ec.(16) 25mm 1Pulg
Fos Sub Seccion 5.1, 5.2 1000 1
Fos Sub Seccion 5.1, Ec.(29) 1000 12
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APENDICE - B:

Tabla B.3: Propiedades fisicas de componentes del gas natural y del gas

condensado. [6]

Densidad a

60°F
Fact

ompuesto ormula or acént
m/Ibmol 5 ie*/ Ibm
Lbm/gal

etano Hy .043 43.37 67.8 .0991 2.28 5 258.73 104
Et C 30 5 ] 0 ] 2 - 0.0

ano »Hg .070 50.09 07.8 .0788 9.24 962 127.49 986
Pr C 44 g { 0 i 4 - 0.1

opano 3Hg .097 66.01 16.3 .0737 16.20 223 43.75 524
n- n 58 7 h 0 1 4 31 0.2

Butano C4Hyy 124 65.65 50.7 .0702 53.16 .865 .08 010
i- 1 58 7 h 0 1 4 10 0.1

Butano C4Hip 124 34.98 29.1 .0724 53.16 .686 78 848
N- i 72 8 4 0 1 5 96 0.2

pentano CsHj, 151 45.7 88.6 .0675 90.13 251 92 539
i- i 72 8 4 0 1 5 82 0.2

Pentano CsH, 151 29.1 90.4 .0679 90.13 119 12 223
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n- n 86 p 15 0.3
Hexano CeH 4 178 13.7 36.9 .0688 27.09 526 5.72 007
n- n 10 p 20 0.3
Heptano C,Hyg 0.205 72.8 96.8 0691 64.05 728 9.16 498
n- n 11 3 25 0.4
Octano CgHi s 4.232 024.2 60.6 .0690 01.01 .883 8.21 018
n- n 12 3 30 0.4
Nonano CoH,, 8.259 070.6 32.0 .684 37.98 .008 3.47 455
n- n 14 3 34 0.4
Decano CioHa 2.286 112.1 04.0 0679 74.94 112 5.48 885
Di
C 44 1 - 0.2
oxido de
O, .010 47.90 071.0 .0342 15.97 .88 109.26 25
Carbono
Ni N 28 8 - 0.0
troégeno 2 .013 27.60 93.0 .0514 9.77 .58 320.45 40
S
H 34 ] - 0.0
ulfuro de
N .076 72.70 300.0 .0459 3.80 .73 76.50 95

Hidrogeno
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APENDICE - D:

Tabla D.1 Nomenclatura.

En

Sistema .
unidades

inglesas

Area fraccional o
relacion de un area
transversal total del tambor.

Normalmente obtenida al Adimens Adimens
conocerse una altura ional ional
fraccional, y leida de la tabla
5 del documento MDP-03-S-
03

A*

Area transversal de la .
Ag m? Pie’
bota decantadora

Area vertical entre el
A

£ NAAL y el fondo del ol Pic’
on-NAAL tambor, para tambores
horizontales.

Area vertical entre el
NAly el fondo del tambor, m Pie’
para tambores horizontales.

Ag

on-NAL

Area vertical entre el
NBI y el fondo del tambor, m Pie’
para tambores horizontales.

Ay

on-NBL

Area vertical entre el
A NBBL v el fi 1

¢ y el fondo de e Pic?
on-NBBL tambor, para tambores
horizontales.
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Area requerida de

A malla separadora de gotas. m? Pic?
MALLA
A Area vertical entre el
N NAAL y el NAL, para m’ Pie’
ALNAAL tambores horizontales.
A Area vertical entre el
N NAly el NBL, para m’ Pie’
BINAI tambores horizontales.
A Area vertical entre el
N NAL y el NBL, para m’ Pie’
BLNAL tambores horizontales
A Area vertical entre el
N NBBL y el NAAL, para m’ Pie’
BBL-NAAL tambores horizontales.
A Area vertical entre el
N NBBL y NBL, para m’ Pie’
BBL-NBL tambores horizontales.
A Area de secciéon
! transversal para tambores m’ Pie’
AMB horizontales
Ay Area para el flujo de 2 Pic?
vapor.
Ay Area disponible para 2 Pie?
D el flujo de vapor.
. Area de flujo de una
" ranura en el colector o mm’ Pulg’
! distribuidor de gas.
D Diametro del tambor. m’ Pie
Dy Diametro de la bota mm Pulg
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decantadora.

Diametro de una

D malla circular, o lado mas
mm Pulg
MALLA largo de una malla
rectangular.
D, Diametro de la gota. m Pulg
d Diametro de la gota. mm Pulg
Altura maxima desde
el nivel bajo bajo de liquido
hB hasta el fondo del balde de
e e mm Pulg
NBBL liquido liviano, para
tambores de
compartimientos separados
0 Distancia entre la
° boquilla de entrada y el mm Pulg
og-MALLA fondo de la malla
q Distancia entre la
b boquilla de entrada y la linea mm Pulg
o-tan tangente superior.
b Distancia vertical
o entre el fondo del tambor y mm Pulg
PNAAL el NAAL.
b Distancia vertical
o entre el fondo del tambor y mm Pulg
AT el NAL
b Distancia vertical
o entre el fondo del tambor y mm Pulg
AL el NAL.
b Distancia vertical
o entre el fondo del tambor y mm Pulg
n-NBL

el NBL.
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Distancia vertical
entre el fondo del tambor y
el NBBL.

mm

Pulg

alla-NAAL

Distancia vertical
disponible entre el fondo de
la mallay el NAAL.

Pulg

Hp

alla-NAAL

Altura vertical
disponible entre el fondo de
la malla y el NAAL.

Pulg

hy

BBL

Altura desde el nivel
bajo de liquido hasta el NAI
o el fondo del recipiente.

Pulg

hy

BI

Altura del nivel bajo
de la interface, medida desde
el fondo del recipiente, o
desde el fondo de la bota
decantadora.

Pulg

En
unidades SI

En
unidades
inglesas

Distancia vertical del
fondo del tambor al tope del
rebosadero del balde de
liquido liviano

mm

Pulg

Distancia vertical
desde la interface liquido
liviano/liquido pesado hasta
el tope del rebosadero del
balde de liquido liviano
(230mm (9pulg) minimo)

mm

Pulg

hVv

NBBL

Altura minima desde
el nivel bajo bajo de liquido
hasta el fondo del recipiente,

en el compartimiento de

Pulg
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liquido pesado para
separadores con
compartimientos separados.

hy

Distancia vertical del
fondo del tambor al tope del
vertedero de liquido pesado.

Pulg

Longitud tangente a
tangente del tambor
horizontal.

pie

Ly

Longitud de la bota
decantadora.

pie

Lg

ALDE

Longitud del balde de
liquido liviano, en
separadores con
compartimientos separados.

pie

Ly

AL-VER

Distancia entre el
balde de liquido liviano y el
vertedero de liquido pesado,

en separadores con
compartimientos separados.

pie

Longitud de la cuerda
en el tope del vertedero de
liquido pesado.

pie

Longitud efectiva de
operacion.

pie

Lv

ER

Longitud vertedero de
liquido pesado, en
separadores con
compartimientos separados.

pie

AAL

Nivel alto alto de
liquido

Nivel alto de liquido
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AL
N Nivel normal del
NL liquido.
N Nivel bajo de liquid
BL vel bajo de liquido
N Nivel bajo-bajo de
BBL liquido.
N Nivel alto de interface
Al liquido-liquido
N Nivel bajo de
BI interface liquido-liquido.
Q Flujo volumétrico
total de mezcla vapor/liquido m’/s Pie’/s
M por boquilla de entrada.
QL F 111]? de .al.lmentacwn /s Pied/s
1 liquida liviana.
QL F 111]? de alimentacion /s Pied/s
2 liquida pesada.
Flui —
Q ujo de liquido s Pic¥/s
w pesado.
N de R 1d . .
R. Hmeto de Beynoids Adimensional
de gota
Tiempo de residencia
T de operacion del liquido i min
pesado.
Velocidad de flujo de
Vi liquido liviano dentro del /s Pie/s
recipiente.
v Velocidad de flujo de Pie/s
£

liquido pesado dentro del




147

recipiente.

/s

Volumen de operacion
de liquido liviano, entre
NAL y NBL.

Pi¢’

Volumen de liquido
liviano por tiempo de
respuesta del operador.

Pie’

Volumen de operacion
de liquido pesado, entre NAI
y el NBI

Pie’

Vi

Velocidad terminal de
decantacioén (flotacion).

/s

Pie/s

Vit

Velocidad terminal de
decantacion (flotacion)

/s

Pie/s

Velocidad de flotacion
de la fase liquida liviana.

/s

Pie/s

Velocidad de
decantacion de la fase
liquida pesada.

/s

Pie/s

Longitud horizontal
recorrida por las gotas de la
fase liquida discontinua, al
separarse en tambores con
compartimientos separados.

pulg

Po

Densidad (a
condiciones de operacion),
de la corriente mas pesada

de liquido liviano alimentada
al tambor separador con
compartimientos separados.

1b/Pie?

Pr

Densidad de la fase
pesada.

1b/Pie?
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pPL

Densidad de la fase
liviana.

1b/Pie?

Pw

Densidad liquido
pesado a condiciones de
operacion.

g/m

1b/Pie?

Viscosidad de la fase
continua.

Pa.s

Lb/pie/s
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