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RESUMEN

Manzanilla M, Carlos L.

DISENO CONCEPTUAL DE UN EQUIPO DE SEPARACION GAS-LIQUIDO
PARA CRUDOS DE ALTA VISCOSIDAD.

Tutor Académico: Prof. Gruber Caraballo. Tutor Industrial: Msc. José
Marquez. Tesis. Universidad de Carabobo. Facultad de Ingenieria. Escuela de
Ingenieria Mecanica. Ao 2008, 174 p.

Palabras Claves: Separacion gas-liquido, disefio conceptual, correlaciones, modelos
matematicos, herramienta computacional, flujo tapoén, transicion estratificado-no

estratificado.

Resumen. En este trabajo se identificaron las posibles tecnologias (equipos) de
separacion gas-liquido a implementar en crudos viscosos. A partir de esta
identificacion, se realizd la seleccion de la mejor tecnologia a ser desarrollada en el
disefio conceptual mediante el método de ponderacion de criterios y soluciones. Este
método determind que el equipo a ser disefiado es el atenuador de flujo tapon
multitubos. Para realizar el disefio se desarrollé una herramienta computacional que
permite definir las dimensiones principales del equipo. Esta herramienta fue realizada
en base a las principales correlaciones y modelos matematicos relacionados con flujo
tapon y la transicion entre patrones de flujo estratificado — no estratificado
encontrados en la literatura, esta tltima fue basada en una metodologia propuesta por
Barnea y Taitel en 1993 que combina los analisis de inestabilidad de Kelvin-
Helmholtz viscosos (modelo VKH) y no viscosos (modelo IKH). A partir de esta
herramienta computacional se realizaron los planos de fabricacion de un prototipo a
ser evaluado posteriormente en el circuito de flujo multifasico de PDVSA-Intevep.
Finalmente, se realiz6 el andlisis de costos relacionados con la implementacion de

esta tecnologia en las instalaciones de superficie en campo.
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INTRODUCCION

El petroleo posee diferentes caracteristicas fisico-quimicas que definen su
clasificacion, la cual se da a través de la gravedad API. De modo que, los crudos con
gravedad API > 30° se conocen como livianos, entre 22,9°-30° API se definen como
medianos, crudos < 22,3 © API son considerados crudos pesados (CP) y los de 10°
API o menor densidad se denominan crudos extrapesados (XP) por ser mas densos
que el agua [1]. Si bien la densidad del petrdleo es importante para evaluar el valor
del recurso y estimar el rendimiento, la propiedad del fluido que mas afecta la
produccion y la recuperacion es la viscosidad. Cuanto mas viscoso es el petroleo, mas
dificil resulta procesarlo. La viscosidad de los crudos livianos y medianos se
encuentra alrededor de 1 centipoise (cP) y la de los crudos pesados y extrapesados

(CP/XP) puede fluctuar entre 20 cP [0,02 Pa.s] y mas de 1,000,000 cP [1,000 Pa.s]
[2].

En la actualidad la mayoria de las grandes reservas de crudo liviano ya han sido
explotadas y se estan agotando rapidamente, por lo que, el procesamiento de crudos
pesados y extrapesados ha comenzado a ser un tema de gran interés para la industria
petrolera. Por otro lado, la mayor parte de los recursos de hidrocarburos liquidos del
mundo corresponden a estos crudos, los cuales poseen una mayor viscosidad y
componentes de hidrocarburos mas pesados y de dificil explotaciéon que incrementan
en gran medida los costos de produccion. El total en reservas de petroleo en el mundo
es de aproximadamente 9 a 13 x 10'? (trillones) de barriles [1,4 a 2,1 trillones de m’],
donde el petrdleo liviano y mediano representa s6lo un 30% aproximadamente de ese

total, correspondiendo el resto a petréleo pesado y extrapesado [2].

Como los CP/XP son menos valiosos, mas dificil de producir y de procesar que
los petréleos livianos y medianos, surge la pregunta acerca de por qué el interés de las

industrias petroleras en extraerlos. La respuesta es que muchos yacimientos de
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petroleo pesado ahora pueden ser explotados en forma rentable debido a la aparicion

de nuevas tecnologias, a la creciente demanda de petréleo en el mundo y a las
grandes reservas de CP/XP, aunado a la disminucion de las reservas de crudos

livianos y medianos, y a los actuales precios del barril de petrdleo.

Los crudos pesados (CP) jugaran un rol importante en el futuro de la industria
petrolera. Por lo tanto, la industria debe sumar esfuerzos para mejorar el factor de
recobro y los procesos de produccion, tal como la separacion que es parte esencial de
los sistemas de procesamiento de hidrocarburos. La efectiva separacion de los fluidos

multifasicos es vital para asegurar la calidad y continuidad de las operaciones.

En la actualidad la produccion de CP conlleva a una secuencia de procesos en los
cuales intervienen muchos recursos. Estos procesos estan ligados fuertemente a la
reduccion de la viscosidad, siendo ésta una de las propiedades de los fluidos que mas
afecta la eficiencia de separacion de las fases. Por lo cual, se ha incrementado a nivel
mundial la bisqueda de tecnologias, equipos 0 procesos que permitan generar esta

etapa sin que la viscosidad comprometa el buen desarrollo de sus funciones.

En este sentido, se genera este trabajo de grado cuyo objetivo principal es el
desarrollo conceptual de un equipo de separacion gas — liquido que genere excelentes
resultados para crudos de alta viscosidad (CP). De tal modo, que contribuya con el
desarrollo tecnologico de la industria petrolera nacional, y con la formacion
académica dentro de la Escuela de Ingenieria Mecanica de la Universidad de

Carabobo.

El trabajo de grado a realizar presenta el desarrollo de la investigacion en cinco
capitulos. En el primer capitulo se describe el problema y se establecen los objetivos,
limitaciones y delimitaciones en el desarrollo del mismo. En el segundo se presentan
los fundamentos tedricos necesarios para la caracterizacion del problema y su futuro

analisis. En el tercer capitulo se explica la metodologia a seguir para llevar a cabo la
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investigacion. En el cuarto se desarrolla el disefio conceptual del equipo de
separacion gas - liquido seleccionado y por ultimo, en el capitulo cinco, se analizan

los resultados que conllevan a las conclusiones del equipo de separacion desarrollado.
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1

CAPITULOI.
EL PROBLEMA

1.1. Planteamiento del problema

El proceso de extraccion de hidrocarburos de los yacimientos implica el manejo
de fluidos de diferentes fases. Esta mezcla multifasica se desplaza por las tuberias de
produccion hasta las estaciones de flujo ¢ centros operativos donde se realiza la
separacion primaria de la corriente multifasica en sus fases liquidas y gaseosa. La
industria petrolera cuenta con equipos convencionales que realizan la separacion de
las fases gas y liquido con alta eficiencia. Sin embargo, esta varia dependiendo del
disefio del equipo, las condiciones operacionales y las propiedades de los fluidos.
Siendo la viscosidad del liquido la propiedad que mas afecta el funcionamiento de los
mismos. En este sentido, cuando se manejan crudos pesados y extrapesados existen

mayores inconvenientes en la separacion debido a las altas viscosidades.

Aunado a esto, los crudos CP/XP representan la mayor base de hidrocarburos
liquidos a explotar y producir en los proximos afios. Por esta razén, la industria
petrolera debe desarrollar tecnologias que manejen eficientemente los procesos para
estos crudos, entre ellos la separacion de las fases. En respuesta a ésta situacion surge
la necesidad de desarrollar un equipo para la separacion de flujo bifasico gas-liquido,
con fase liquida mayor a 200 cP que genere altos rendimientos de operacion y que
ademas permita manejar y separar los crudos que se producen en la Faja Petrolifera

del Orinoco, la mayor reserva de crudo pesado y extrapesado del mundo [3].

1.2. Formulacion del problema

Disefio conceptual de un separador de flujo bifasico gas-liquido para crudo pesado
que permita un proceso de separacion eficiente y efectivo en las estaciones de flujos o

centros operativos de la industria petrolera nacional.
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1.3. Objetivos
1.3.1. Objetivo general

Disefar conceptualmente un equipo de separacion gas-liquido para crudos de alta

viscosidad

1.3.2. Objetivos especificos

v’ Seleccionar la tecnologia de separacion gas-liquido a utilizar en fluidos de alta

viscosidad.

v' Identificar y seleccionar mediante un analisis bibliografico los modelos

matematicos necesarios para el disefio del equipo de separacion.

v" Desarrollar una herramienta de simulacion que permita predecir las caracteristicas

fundamentales del equipo, a partir de los modelos matematicos seleccionados.

v" Realizar el plan de desarrollo de un prototipo de separacion gas/liquido viscoso a

ser evaluado en las instalaciones experimentales de PDVSA Intevep.

v" Realizar el estudio de analisis de costos del plan de desarrollo propuesto.

1. 4. Justificacion

Aunque, la industria petrolera cuenta con tecnologias de separacion convencional
que permiten el manejo de las fases gas y liquido en crudo pesado, estas no son
suficientemente eficientes. En este sentido, algunos problemas operacionales se
pueden presentar debido al arrastre de gas por las corrientes de liquido y de liquido
por las corrientes de gas en cantidades no permitidas. Para ayudar a solucionar esta
situaciéon se desarrolla este trabajo de grado que permite proponer una posible

solucion tecnologica para mejorar la separacion gas-liquido en CP. Por otra parte,
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contribuira con el desarrollo intelectual de los ingenieros mecéanicos en formacion, de

manera tal que puedan consolidar los conocimientos en esta area de suma importancia

para la industria petrolera nacional y el desarrollo tecnoldgico del pais.

1.5. Limitaciones

v’ Las tecnologias desarrolladas a nivel mundial para la separacion gas-liquido hasta

los actuales momentos han sido disefiadas para manejar fluidos de baja viscosidad.

v’ Dificultad para acceder a diversas publicaciones por el hecho de ser patentes a

nivel internacional.

1. 6. Delimitacion o Alcance

v' El plan de desarrollo esta sujeto a las corrientes de produccion desde el

yacimiento hasta la primera etapa de separacion en campo.

v' El trabajo de grado contempla tinicamente el disefio conceptual de la tecnologia
de separacion seleccionada, la construccion y los analisis experimentales del equipo

quedaran por parte de la industria.

v' Esta investigacion culmina una vez realizado el disefio conceptual de la
tecnologia de separacion seleccionada para asi realizar una propuesta formal de su
implementacion como posible tecnologia a utilizar para la separacion gas-liquido en

crudos de alta viscosidad.
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1

CAPITULO II.
FUNDAMENTOS TEORICOS

La finalidad de este capitulo es presentar los antecedentes necesarios para definir
el contexto de esta investigacion, y por el otro desarrollar los fundamentos y

herramientas tedricas requeridos para la realizacion del proyecto.

2. 1. Antecedentes de la investigacion

Martinez [4]. Realizé el disefio conceptual de las dos tecnologias de separacion
gas-liquido mas utilizadas en la industria petrolera, equipos convencional (principio
de funcionamiento por sedimentacion gravitacional) y ciclones (principio de
separacion centrifuga), este disefio abarca todo lo relacionado con el
dimensionamiento de los equipos, tales como: pardmetros de disefio, propiedades de

los fluidos, caracteristicas del gas y del liquido dentro de las unidades, entre otras.

Hadfield er al. [5], desarrollaron un equipo basado en ultrasonido para el
acondicionamiento de mezclas gas-liquido, el equipo fue disefiado para ser instalado
en la linea de flujo de hidrocarburos liquidos. El principio de la invencion es lograr la
aglomeracion de burbujas de gas que estan dispersas en una corriente continua de
liquido. El equipo funciona como un desgasificador cuyo principal objetivo es
aglomerar las burbujas mediante la energia vibracional. Este principio se crea por un
conjunto traductor — reflector, colocados uno opuesto al otro, los cuales generan
vibracion mecéanica mediante ondas ultrasénicas en un rango de frecuencia de 20

kHz — 800 kHz.

La invencién se realizé con el objetivo fundamental de mejorar los procesos de
separacion aguas abajo del equipo y de esta forma disminuir los costos en el
funcionamiento de los mismos. El dispositivo posee alabes resistentes entre el

transmisor y el reflector que permiten separar el volumen total, de esta forma la
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accion acustica es aplicada a un espacio que evita la vibracion entre los volimenes,

para asi aumentar la eficiencia de la onda en el medio.

Sarica et al. [6], desarrollaron un estudio analitico para la prediccion de las
dimensiones requeridas en el disefio de un equipo atenuador de flujo intermitente
(flujo tapon) “slug catcher” multitubos (equipo utilizado para pre-separar las fases
gas y liquido presentes en las lineas de distribucion de flujo multifasico). El disefo se
baso en el efecto del diametro y angulo de inclinacion de los tubos del equipo sobre el
borde de transicion entre el flujo tapon “slug flow” y el flujo estratificado “stratified
flow” (patrones de flujo dentro del equipo). Para el disefio del atenuador de flujo
tapon multitubos muestran diferentes correlaciones matematicas referentes a las
caracteristicas del tapon a las condiciones de salida de la tuberia (entrada al equipo).
Estas caracteristicas incluyen longitud de tapdén, fraccion volumétrica de liquido
“holdup” en el tapon, velocidades de tapon y otras, necesarias para definir el tapon
de liquido, las cuales permitiran determinar el caudal instantdneo de liquido y gas que

llega al equipo, variables indispensables para el disefio del mismo.

2. 2. Marco tebrico

2.2.1. Fundamentos de flujo multifasico

2.2.1.1. Conceptos basicos

Se define al flujo multifasico como un flujo simultaneo, de dos o mas fases con
propiedades intensivas diferentes, a través de sistemas de tuberias. El flujo
multifasico se puede conseguir en procesos relacionados a las industrias: petroleras,
de procesos, nuclear, termoeléctrica, entre otras. Dependiendo de la industria se
pueden encontrar diversas combinaciones de fases en el flujo, tales como: liquido -
liquido, gas - liquido, liquido — sélido, gas — sélido, liquido — s6lido — gas, liquido —

liquido — gas, liquido — liquido — gas — sdlido.
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En este trabajo se estudia una mezcla bifasica gas — liquido, la cual estd formada

por petrdleo y gas. Donde el petrdleo es una mezcla de dos liquidos inmiscibles

(crudo y agua), que se considera como un unico liquido, es decir, un seudoliquido.

Las propiedades relacionadas al flujo bifasico gas — liquido se describen a

continuacion:

a) Tasa de flujo de masa
La tasa de flujo de masa total se denota como W, y se obtiene de la suma de las
tasas de liquido y gas [7], de la siguiente forma:
W=W,+Wg (2.1)
b) Tasa de flujo volumétrico

La tasa de flujo volumétrico total se denota como Q, y se obtiene de la suma de

las tasas de flujo volumétrico de gas y liquido (ecuacion 2.2) [7].

0=0,+0; (2:2)

c) Fraccion volumétrica de liquido (Holdup)

Es la fraccion de un elemento de volumen de un campo de flujo bifasico ocupado

por la fase liquida, su valor generalmente esta comprendido entre 0 y 1 (0 < Hy <

1) [7].

La fraccion volumétrica de liquido instantdnea o con deslizamiento esta referida a
un elemento de volumen diferencial, y representa la fraccion volumétrica de liquido
en un punto del espacio en el campo de flujo para un instante de tiempo [7]. Esta

fraccion volumétrica se representa en la ecuacion (2.3).

[[#.(r,e)dAd
) [aafar

(H,) 2.3)
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Cuando no existe deslizamiento entre las fases se obtiene una fraccion volumétrica

de liquido sin deslizamiento (ecuacion 2.4), que algunas veces es llamada contenido
de liquido a la entrada, y esta definida como la razon del volumen de liquido en un
segmento de tuberia dividido por el volumen del segmento de tuberia, la cual existiria

si el gas y el liquido viajaran a la misma velocidad (v, = vg) [8].

QL vsL

QL + QG vsL + vsG

(2.4)

d) Fraccién volumétrica de gas

Se define fraccion de vacio o fraccion volumétrica de gas como un elemento de
volumen de un campo de flujo bifasico ocupado por la fase gaseosa cuando no existe
deslizamiento entre las fases cuyo valor estd comprendido entre cero y uno [7], y se
expresa como:

0F VG

a:l—ﬂ/Lz =
QL+QG vsG+vsL

(2.5)

e) Flujo maésico

El flujo masico total se define como M, y representa la suma de las tasas de masa

por unidad de area de las fases gas y liquido [7] (ecuacion 2.6).

W, +W

M = C=M,+M, (2.6)

P

f) Densidad del gas

La densidad del gas puede calcularse usando la ley general de los gases [8].
P*M,  270*P*y;
zZRT zT

Pc =

2.7)

g) Densidad del petroleo

En los célculos de la densidad del petréleo en sitio, el efecto del gas disuelto
en el petroleo debe ser considerado [8], la expresion que generalmente se utiliza es la

ecuacion 2.8.
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| 350,4%y, +0,0764* v, * Ry
5,615* B, (2.8)

Po

La gravedad especifica del petroleo puede ser calculada en funcion de los grados

API, tal como se muestra:

141,5

Y0 =315+ °4P1 (2.9)

h) Densidad del agua

La densidad del agua en sitio depende de los so6lidos disueltos, la temperatura y del
gas que pueda disolverse en el agua [8]. Una de las correlaciones utilizadas para el

calculo de la densidad del agua se muestra en la ecuacion 2.10.

0,0764* 74 * Rey J /B

=624y, +
Pw [ Yw 5,615

(2.10)

Existen un gran numero de ecuaciones que permiten predecir la densidad de los
fluidos en flujo bifasico, las cuales han sido presentadas por diversos autores y deben
ser utilizadas dependiendo de las condiciones de los fluidos de trabajo, muchas de
estas expresiones pueden encontrarse en el libro de ecuaciones de estado presentado

por Tarek [9].

i) Densidad del liquido

La densidad total del liquido puede calcularse usando las densidades del petroleo
y del agua y las tasas de flujo sin deslizamiento de ambas fases [8], tal como se

muestra en la ecuacion 2.11.

PL=Pofo+ Py (A&S) (2.11)

Siendo:

_ 90
do T 49y

fo

(2.12)
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A&S=1-1, (2.13)
J) Viscosidad del gas

La viscosidad del gas generalmente se incrementa con la presion. El incremento
de la temperatura disminuye la viscosidad del liquido mientras incrementa la
viscosidad del gas a bajas y moderadas presiones, pero a altas presiones la viscosidad
del gas se aproxima a la del liquido [10]. Existen un gran niimero de correlaciones
que permiten predecir el valor de la viscosidad del gas, donde la correlacion

propuesta por Lee et al. en 1966, es una de las mas utilizadas (ecuacion 2.14) [10].

tg =107 *a*exp[b* (pg /62,43)° (2.14)
Siendo:
a=1(9,379+0,0160M)*T" /(209,2 + 19,26 M +T) (2.15)
b =3,448+0,01009M +(986,4/T) (2.16)
c=2,4-02b (2.17)

k) Viscosidad del petroleo

Diferentes investigadores han desarrollado ecuaciones que permiten predecir la
viscosidad del petroleo (crudo), entre ellos Beggs y Robinson [11] en 1975, quienes

proponen una de las correlaciones mas utilizadas en flujo multifasico (ecuacion 2.18).
Ho :A*/JODB (2.18)

Donde la viscosidad del crudo se obtiene en centipoise y uop representa la
viscosidad del crudo muerto y se obtiene mediante la ecuacion 2.19.

Uop =107 =1 (2.19)
Siendo:

x=Yyr (2.20)
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Y =107 (2.21)

Z =3,0324 —0,0203 * (°API) (2.22)
A=10,715% (R +150)315 (2.23)
B =544% (R +150) 3% (2.24)

I) Viscosidad del agua

Al igual que la anterior, la viscosidad del agua puede ser calculada mediante
diversas ecuaciones, entre estas una de las mas utilizadas es la desarrollada por Brill y
Beggs en 1978 (ecuacion 2.25), la cual considera Unicamente el efecto de la

temperatura [11].

i, = Exp(1,003—1,479*1072T +1,982*107°T?) (2.25)
Donde la viscosidad del agua se obtiene en centipoise (cP).
m) Viscosidad del liquido

La viscosidad de una mezcla de agua-petrdleo es generalmente calculada

mediante la siguiente expresion:

My =Hofo + My (A&S) (2.26)
n) Tension superficial

La tension superficial ¢ interfacial cuando la fase liquida contiene agua y petroleo

se calcula mediante la siguiente ecuacion:
0,=0,fp+0,(4&S) (2.27)
Donde oo y ow representan la tension interfacial crudo/gas y agua/gas,

respectivamente.

) Velocidad superficial

La velocidad superficial de una fase es la velocidad que ocurriria si solo esa fase
estuviera fluyendo en la tuberia. Las velocidades superficiales para las fases gas 'y

liquido se muestran en las ecuaciones 2.28 y 2.29, respectivamente [7].
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Qg
Vi T (2.28)
Vs = % (2.29)

La suma algebraica de las velocidades superficiales de las fases es conocida como

velocidad de la mezcla [7], y esta dada por:

0, +0
Vu = LA C=v, g (2.30)

p
0) Velocidades reales (in-situ)

Las velocidades reales (in-situ) de cada fase son calculadas a partir de los valores

de la fraccion volumétrica de liquido “holdup” [7]:

Vv, = = V, = == G
L H, A4,*H, Y G 1-H, a A *a (2.31)
p) Velocidad de deslizamiento

Las velocidades reales de la fase liquida y gaseosa son normalmente diferentes, y
la diferencia entre ambas representa la velocidad de deslizamiento 6 velocidad

relativa entre las dos fases (ecuacion 2.32).

Vo =Ve TV (2.32)
Existen otras definiciones de velocidades relacionadas con el flujo bifasico gas —
liquido que no se mencionan. Sin embargo, se pueden encontrar en las notas del curso

dictado por el Prof. Shoham (2000), entre otras referencias [7].

2.2.1.2. Patrones de Flujo

El termino patrén de flujo se refiere a la configuracion geométrica de las fases en
la tuberia. Las diferentes distribuciones espaciales de las fases gas y liquido depende

de las siguientes variables: parametros geométricos, como el didmetro de tuberia y el
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angulo de inclinacidn; parametros operacionales, como los caudales de gas y de
liquido y las propiedades fisicas de ambas fases, como la densidad, viscosidad y
tension interfacial. Segiin Barnea et al. (1980) [12], los patrones de flujo en tuberias
horizontales se pueden clasificar en flujo estratificado, flujo intermitente, flujo anular

y flujo burbuja dispersa, mostrados en la Fig. 1.

ESTRATIFICADO ONDULADO
= =

FLUJO BUREBUJA ALARGADA

FLUJO ANULAR

L~

FLUJO ANULAR ONDULADO

FLUJO BUREUJA DISPERSA

Fig. 1. Patrones de flujo bifasico gas - liquido en tuberias horizontales [12].

a) Flujo Estratificado (ST)

En flujo estratificado las fases estan separadas por la accion de la gravedad, donde
la fase liquida fluye en el fondo de la tuberia y el gas en el tope. El flujo estratificado
se subdivide en estratificado liso y estratificado ondulado de acuerdo a la forma que

presente la superficie de liquido.
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b) Flujo Intermitente (1)

En este patron, tapones de liquido fluyen alternadamente a lo largo de la tuberia
seguidos por burbujas de gas que fluyen sobre una pelicula de liquido. El flujo
intermitente se subdivide en flujo tapén y flujo burbuja alargada. Cuando el flujo no
presenta perturbaciones y no existen burbujas de gas en el tapén de liquido el patron
de flujo se denomina burbuja alargada. Para altas tasas de flujo cuando el tapon de

liquido presenta burbujas de gas, el patrén de flujo se denomina tapon.

c) Flujo Anular (AN)

En flujo anular una pelicula de liquido rodea un ntcleo de gas que fluye a alta
velocidad y el cual puede contener gotas de liquido. Cuando el flujo de gas es
relativamente bajo, la mayoria del liquido fluye como una pelicula en el fondo de la
tuberia, mientras ondas inestables de liquido fluyen alrededor de la tuberia
humedeciendo su periferia. Este patron de flujo se conoce como flujo anular

ondulado.

d) Flujo Burbuja Dispersa.

La fase de liquido est4 distribuida en burbujas discretas dentro de la fase liquida
continla. Normalmente existe mayor concentraciéon de burbujas hacia la parte

superior de la tuberia que hacia la parte inferior.

2.2.1.3 Transicion de Patrones de Flujo.

La transicion entre los distintos tipos de flujo depende de las propiedades de los
fluidos, y las condiciones de disefio de las tuberias, tales como inclinacion y
diametro [13]. Dependiendo de las velocidades superficiales de gas y liquido, se
pueden construir mapas de patrones de flujo, como el mostrado en la Fig.2, donde
puede identificarse rapidamente el patron de flujo de trabajo, para diferentes

condiciones de operacion.
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Fig. 2. Mapa de patrones de flujo de una linea de produccion y transporte de hidrocarburos [13].

Las diferentes transiciones entre patrones de flujo gas — liquido en tuberias de
produccion y transporte de hidrocarburos se pueden definir como: estratificado - no

estratificado, intermitente - flujo anular e intermitente — burbuja dispersa.

2.2.2. Generalidades de los procesos de separacion

Frecuentemente en la industria petrolera es necesario separar las fases de una
mezcla en fracciones individuales. Estas pueden diferenciarse entre si por el tamafo
de las particulas, por su estado, o por su composicion. Asi, por ejemplo, un producto
bruto puede purificarse por eliminacion de las impurezas que lo contaminan o una
mezcla de mas de dos fases puede separarse en fases individuales. La corriente que
sale de un proceso puede constar de una mezcla del producto y de material no
convertido, y es preciso separar y recircular la parte no convertida a la zona de
reaccion para convertirla de nuevo. Se han desarrollado un gran numero de métodos
para realizar tales separaciones y algunas operaciones basicas se dedican a ello. En la
realidad se presentan muchos problemas de separacion y el ingeniero debe elegir el

método mas conveniente en cada caso [14].

Los procesos de separacion esencialmente estan expresados en procesos de
transferencia de masa. La clasificacion de forma general puede estar basada en

separacion mecanica o quimica. La eleccion de la separacion depende que proceso es
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mas eficiente junto con los pro y contra de cada una. La separaciéon mecanica

usualmente es mas favorable debido a sus bajos costos de operaciones comparados
con la separacion quimica. Hay fluidos que generalmente no pueden ser separados
unicamente de forma mecanica, tales como el petréleo (generalmente crudos de alta
viscosidad), por lo que es necesario el uso de separacion quimica para producir la
separacion total de las fases. Las mezclas que se manipulan en los procesos de
separacion coexisten en dos o mas estados, tales como: sélido-gas, solido-solido,
solido-liquido, liquido-liquido, gas-liquido, gas-gas, y mezclas gas-liquido-solido,
dependiendo de la mezcla, varios procesos pueden ser empleados para la separacion,
muchas veces dos 0 més procesos son usados de forma combinada para obtener la

separacion deseada [14].

En la industria petrolera la separacion de fases gas, liquido y sélido constituye un
proceso fundamental para la elaboraciéon de productos terminados. Por lo que, la
separacion es un tema de vital importancia para futuros desarrollos dentro de la

industria.

Los fluidos producidos en el cabezal del pozo son mezclas complejas de
compuestos de hidrégeno y carbono con densidades y presiones de vapor diferentes,
ademas de otras caracteristicas. La corriente del pozo experimenta reducciones
continuas de presion y temperatura cuando sale del yacimiento. Gases se forman de
los liquidos, el vapor del agua se condensa, y parte de la corriente del pozo se cambia
de liquido a burbujas, neblina y gas libre. El gas lleva gotas de liquido y el liquido
lleva burbujas. La separacion fisica de estas fases es una de las operaciones basicas de

la produccidn, el procesamiento, y el tratamiento de petrdleo y gas.

Uno de los equipos mas utilizados en la industria petrolera son los separadores
gas-liquido que se encargan de la separacion de las fases gas y liquido. Los
separadores de petroleo y gas separan mecdnicamente los componentes liquidos y

gaseosos que existen en una temperatura y presion especifica, para eventualmente
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procesarlos en productos vendibles. Un recipiente de separacion generalmente es el

equipo inicial de procesamiento en cualquier instalacion, y el disefio inapropiado del
mismo puede reducir la capacidad de manejo de produccion de las instalaciones de

superficie [15].

2.2.3. Separacion gas-liquido

La separacion gas-liquido ideal es un proceso en el cual se obtiene una corriente
solo de liquido y otra sélo de gas, es decir, sin que una fase esté dispersa en otra.
Actualmente, no se cuentan con equipos que hagan este trabajo a la perfeccion debido
a que generalmente burbujas se van en la corriente de liquido y de igual forma las
gotas de liquido son arrastradas por la corriente de gas, de modo que, la eficiencia de

separacion siempre es inferior al 100%.

En procesos de manejo de produccién en estaciones de flujo de la industria
petrolera existen diversos tipos de tecnologias para la separacion gas-liquido, estas
tecnologias se clasifican basicamente en separacién convencional y separacion
compacta cuyo principio fisico de operacion, son la sedimentacién por gravedad y por
centrifugacion, respectivamente. Ademas de esta clasificacion general, existen
diferentes equipos que generan una separacion parcial de las fases (pre-separadores),
tal es el caso de las juntas en “T”, atenuadores de flujo tapén “slug catcher”,
separadores tipo tornillo (Auger), separadores Dhelix y equipos de ultrasonido. La
eficiencia de separacion de estos equipos depende principalmente de las condiciones
operacionales (presion, temperatura y caudales), de las propiedades de los fluidos y

de la geometria de los recipientes de separacion.

Para una efectiva separacion de las fases gas y liquido en crudos pesados (CP) y
extrapesados es necesario realizar procesos previos para lograr la disminucion de la
viscosidad (caracteristica fundamental de este tipo de crudos). La eventual reduccion
de esta caracteristica de flujo es vital para la movilidad de estos crudos desde los

yacimientos a través de tuberias hacia las facilidades de produccion en superficie, y
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posterior mejoras en los procesos de separacion. Esta disminucion de viscosidad se

puede lograr a través de adicion de calor, dilucion, emulsificacion y mejoramiento de

los crudos.

Es importante resaltar que los tltimos desarrollos tecnoldgicos en separacion gas-
liquido han sido enfocados hacia crudos medianos y livianos, debido a la dificultad
que involucra las extremas viscosidades del petroleo pesado que disminuyen
drasticamente sus rendimientos de operacion, tal es el caso, de los equipos de
sedimentacion centrifuga (ciclones), los cuales muestran bajas eficiencias de

separacion para viscosidades superiores a 200 cP.

La separacion gas-liquido puede ser realizada directamente desde crudo pesado
mediante el uso de tecnologias de separacion convencional. El volumen de crudo
procesado por estos equipos disminuye drasticamente debido a los altos tiempos de
residencia generados, ya que, a medida que se incrementa la viscosidad de los fluidos
el tiempo de residencia en el separador se incrementa para lograr altos rendimientos
de separacion. Ademds de esta tecnologia, los equipos de pre-separacion pudieran
ayudar a mejorar la separacion gas-liquido en CP, por lo que, deben ser tomados en
consideracién como posibles tecnologias a utilizar [16]. Los aspectos generales de

estas dos tecnologias seran presentados a continuacion:

2.2.3.1. Separacion convencional

La separacion convencional ocurre principalmente por efecto de la fuerza de
gravedad y de las diferencias de densidades entre las fases liquido y gas, que obligan
a la fase mas densa (liquido) a descender dentro del recipiente y la menos densa (gas)
a elevarse. La separacion de fases mediante los procesos convencionales es basada
principalmente en el tiempo de retencidon dentro del equipo, el diametro de la burbuja

y la velocidad de sedimentacion.
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La separacion convencional consta principalmente de separadores de dos 6 tres
fases. Los separadores convencionales de dos fases son generalmente recipientes
cilindricos que pueden ser horizontales o verticales, para algunas aplicaciones
también son utilizados recipientes de configuraciones esféricas. En estos equipos el
gas es separado del liquido principalmente por el cambio de momentum que ocurre a
la entrada del recipiente y por la fuerza de gravedad generada debido a la diferencia
de densidades entre los fluidos, lo cual provoca el drenaje del liquido hacia el fondo y

el ascenso del gas hacia la parte superior del recipiente [4].

En los separadores convencionales trifasicos se separa el gas y las dos fases
liquidas (aceite de agua, por ejemplo). La principal diferencia entre éste y el
separador bifésico, es que el dispositivo de entrada llega hasta el fondo del recipiente
y ademas incluye la existencia de una pared divisora entre la zona de recoleccion de

agua y el crudo de tal forma que este drene hasta su zona de recoleccion.

e Principios de separacion convencional

Basicamente existen tres principios basicos para lograr la separacion convencional
gas-liquido: momentum, sedimentacion por gravedad y coalescencia [17], las cuales

son descritas a continuacion:

a) Principio de separacién por momentum

Como las fases del fluido poseen diferentes momentum debido a su diferencia de
densidades, un cambio significativo en la direccion de la corriente del fluido generara
grandes cambios en la cantidad de movimiento (momentum), que favoreceran la
rapida separacion de la fase liviana. El momentum se emplea generalmente para la
separacion de corrientes bifasicas. Este principio estd involucrado principalmente con

la velocidad de la mezcla y el dispositivo de entrada al separador [4].
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b) Principio de separacion de sedimentacion por gravedad

La sedimentacion de las gotas de liquido en la corriente de gas se genera, si las
fuerzas de gravedad que actuan sobre la gota son mayores a la fuerza de arrastre del
flujo de gas a su alrededor. Ignorando los efectos de turbulencia y tensién superficial,
las fuerzas que gobiernan la sedimentacion por gravedad de una gota son las que se

muestran en la Fig 3.

Fuerza de flotacién {Fb)

Velocidad

—_— el gas F— Fuerza de arrastre {Fa)

Fuerza de gravedad (Fd)

Fig. 3. Fuerzas que actian sobre una gota de liquido en una corriente de gas [17].

Las direcciones de la fuerza de flotacion (Fy) y de la fuerza de gravedad (F,) estan
referidas a la fuerza de ascenso y descenso, respectivamente. Cuando se quiere
determinar si una gota puede ser separada, el factor fundamental es la velocidad
terminal y las fuerzas que actian sobre la gota [17]. En el caso de estudio, las fuerzas

Fy, y F, se representan por las ecuaciones 2.33 y 2.34, respectivamente.

M —
sz d’pc pd|g (233)
Pa
1 .
Fy=5Cpv 4, (2.34)

Ahora, si se consideran las gotas como esferas solidas en caida libre a través de un
fluido, entonces el coeficiente de arrastre puede ser determinado por el niimero de

Reynolds de la ecuacion 2.35 [17].

_ 1’488DPartvth
7

Re

(2.35)
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Igualando las ecuaciones 2.33 y 2.34, se tiene la velocidad terminal o velocidad de

sedimentacion (ecuacion 2.36).

_\/2gMd [(p. =P,
v, =

: 2.36
pcpdA P C ( )
También, puede ser obtenida en términos del didmetro de la burbuja:
48D | (P. =P o) |
v, = \/ L ' d (2.37)
3p.C

Despejando de la ecuacion 2.37 obtenemos la expresion para el calculo del
didmetro de particula (ecuacion 2.38).

3p.C'v,’
4g[(p. = ps)

part

(2.38)

Para el calculo de las variables D, y v, se requieren de métodos de iteracion. Sin
embargo, debido a que el coeficiente de arrastre esta en funcion del numero de
Reynolds (Re), se pueden obtener valores de C’ para diferentes nimeros de Reynols a
través de la Fig. 4, evitando asi métodos iterativos y mejorando de este modo la

precision en los resultados [17].

il
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DRAG COEFFICIENT.C”

afaad

Bt gt -l--;n- -

18]
——r e
T
3 3 4 547H 2 3 48T 2 3 48870 2 1 48878 2 3 A8ATH
n' k -o Lo 1wt Lo w*
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Fig. 4. Coeficiente de arrastre de particulas (esferas rigidas) [17].

Los valores de la abscisa en la Fig. 4 estan descritos por la ecuacion 2.39.
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8 3 _
C,(Re)z _ (0’95)(10 )pGlLll)zpart (pd pc) (239)

Para grandes tamafios de particulas (aproximadamente 1000 micrones) la
sedimentacion por gravedad se determina por la ley de Newton. El coeficiente de
arrastre es 0,44 para valores de Reynolds por encima de 500. Sustituyendo C’ =0.44
en la ecuacioén 2.37 se produce la expresion de la ley de Newton (ecuacion 2.40)

[17].

D —

v, =1,74 \/ &0 P2 ~P) (2.40)
Pe

La méaxima gota que puede sedimentar puede determinarse mediante la ecuacion

2.41.

2 0.33
Dpart = kCR |:IL1:| (241)
gp.(Py = P.)

Para bajos nimeros de Reynolds (menores a 2), existe una relacion lineal entre el
coeficiente de arrastre y el nimero de Reynolds (correspondiente a flujo laminar)
[17]. Para este caso aplica la ley de Stokes que se expresa mediante la ecuacion 2.42.

_ 1a488gl)part2 (pd _pc)
18u

(2.42)

Vi

Donde el diametro de gota corresponde a un niimero de Reynolds de 2000 y se

utiliza para su calculo la ecuacion 2.41 con un kcg = 0,0080 [17].

c) Principio de separacion por coalescencia

Muchas gotas y burbujas pequefias no pueden ser separadas por gravedad, por lo
que éstas deben coalescer para formar gotas y burbujas de mayor tamafio que puedan
descender y ascender en el separador, respectivamente. Para generar este proceso

existen dispositivos de coalescencia que orientan a las gotas y burbujas para que a
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través de cambios en la cantidad de movimiento se generen colisiones que ayudan a

formar grandes gotas que luego descienden debido a la sedimentacion gravitacional o

burbujas que ascienden debido a la flotacion [17].

e Partes de un separador convencional

Los separadores convencionales tienen cuatro secciones basicas para cumplir

con sus funciones elementales, las cuales son:

a) 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 se controla el cambio
abrupto de la corriente, lo que produce una separacion inicial de gas y liquido por el

cambio de momentum [4].

b) Seccidn de las fuerzas gravitacionales

En esta parte las fuerzas gravitacionales tienen una influencia fundamental. Las
gotas de liquido que contiene el gas son separadas al maximo. Este proceso se realiza
mediante el principio de asentamiento por gravedad. En este caso, la velocidad del
gas disminuye apreciablemente, por lo que la fuerza de flotacion de las gotas se

reduce favoreciendo asi en descenso hacia la zona de liquido [4].

c) Seccidon de extraccion de neblina

Aqui se separan las pequenas particulas de liquido que aun contiene el gas
después de haber pasado por las dos zonas anteriores mediante un extractor de
neblina ubicado en la parte superior. Los dispositivos frecuentemente utilizados son
bafles, mallas o platos. La mayoria de los separadores emplean, como mecanismo
principal de extraccion de neblina la fuerza centrifuga o principio de choque. En
ambos métodos, las pequenias gotas de liquido se separan de la corriente de gas en

forma de grandes gotas, que luego caen a la zona de recepcion de liquido [4].
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d) Seccion de acumulacion de liquido

Esta zona corresponde con la parte inferior del separador, ahi los liquidos
separados en las zonas anteriores se acumulan durante un tiempo de retencion
determinado con el fin de favorecer la separacion de burbujas entrampadas. También,
se necesita un volumen minimo de alimentacion, en especial cuando el flujo es
intermitente. Esta parte posee controles de nivel para manejar los volumenes de

liquido obtenidos durante la operacion [4].

e Clases de separadores

Considerando la forma y posicion del recipiente. Los separadores se clasifican en
tres tipos: verticales, horizontales, esféricos. En cada uno de estos se haya las cuatro
secciones descritas anteriormente. Por otro lado, la seleccion del tipo de separador se

fundamenta en la aspiracion de alcanzar los resultados deseados al menor costo.

En la Fig. 5, Fig. 6, Fig. 7 y Fig. 8 se muestran los componentes de los
separadores de dos y tres fases horizontales y verticales, respectivamente. De igual
modo, la Fig. 9 ilustra las etapas de separacion dentro de un separador esférico. Este
ultimo por razones de construccidon es mas costoso que los demds por lo que su

aplicacion en la industria petrolera es limitado.

Cabezal de

Valvula de seguridad
escape. .
r — [ Salida de gas 3
Manémetro de ; 1
presion Seccion de 1
extraceion 1 5
.
1
v

T de neblina. 3,
T
|E ' .
[E—— i S separacion ____,'H,rr_-‘ﬁ
N - Wy
- = secundaria
il L]
1,
. Control de
. nivel de liquido
Seccion de
separacion
primaria.
= = = Salida de liquido

Valvula de
control.

Fig. 5. Esquema del separador horizontal convencional de dos fases [15].
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Valvula de control de presion
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Valvulas de control de nivel.
Fig. 6. Esquema del separador horizontal convencional de tres fases [ 18].
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Fig. 7. Esquema del separador vertical convencional de dos fases [18].

Direccionador

direccionador de entrada

Entrada S

Miviadero

Fig. 8. Esquema del separador vertical convencional de tres fases. [Cortesia de Natco Group].



28
CAPITULO II Fundamentos Teoricos @ﬁﬁ:ﬁ

F_ —_— —p Sali(la de gas

Seccion de
extraceion
e neblina.
Callhra(lor de
presion

|.__ p——

Seecicn de

SEDEI’ECI m
secundaria o —
- -
Control de nivel

v = de liguido
Seccionde Tt
recoleccidn /’r

de liguide

[K

Seccion de
separacion
primaria

_H

Vilvula de

I? / coil‘lrol

— — L7 ~{ salida de liquido

Fig. 9. Esquema de un separador esférico convencional [Cortesia de American Petroleum Institute].

2.2.3.2. Separacion parcial (pre-separadores)
a) Separador Dhelix

El Dhelix es un prototipo de PDVSA. Intevep que realiza la separacion de las
fases gas y liquido de manera dindmica, es decir, de forma contintia. En esencia es
una tuberia de configuracion helicoidal (tuberia principal) con dos tramos de

conexion, que permiten la liberacion del gas de la mezcla bifasica (ver Fig. 10).

El principio de separacion se da por la combinacion de fuerzas gravitacionales y
centrifugas, las cuales permiten que la fase liquida se desplace hacia el lado exterior
de la tuberia, obligando a que el gas se mueva hacia el interior, saliendo
posteriormente por las tomas. Este equipo requiere de bajo volumen y peso, lo cual
implica reducidos requerimientos de inversion en cuanto a infraestructura, bombeo y

sistemas generales de control [19].

tomas de gas
Pl

Fig. 10. Esquema del separador con dos tomas [19].
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Es importante destacar que la eficiencia de separacion de estos equipos esta

fundamentada en la proporcion de fase gaseosa extraida de la linea helicoidal a través

de las conexiones laterales, y en funcion de la viscosidad del liquido [20].

Pruebas realizadas al separador Dhelix con viscosidades inferiores a 100 cP
muestran una completa separacion de las fases. En la medida que se incrementa la
viscosidad del fluido es necesario aumentar el caudal para lograr una separacion
eficiente. Se reportan buenos resultados hasta viscosidades de 800 cP, pero las caidas
de presion son elevadas [20]. Finalmente, cabe mencionar que estos separadores
generan elevados inconvenientes en su fabricacion y mantenimiento que no permiten

un desarrollo comercial para aplicaciones de campo.

b) Separador Auger

El Auger es un equipo en linea (acoplado a la tuberia) que funciona como un pre-
separador para flujo gas-liquido. Esta disefiado para remover la mayor cantidad de
gas libre en las corrientes de produccion obteniendo una fase de liquido ampliamente
desgasificada y un gas relativamente seco. El Auger puede ser instalado tanto en
superficie (ver Fig. 11) como en fondo de pozo, y sus dimensiones y peso son

reducidos comparados con los equipos de separacion convencional.

Fig. 11. Separador Auger para aplicaciones en superficie [21].
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Los separadores Auger se utilizan en superficie para acondicionar la mezcla gas-

liquido a la entrada de los separadores convencionales. Su incorporacion optimiza el
proceso de separacion, debido al incremento en la eficiencia de separacion de estos
procesos. Ademas, son ideales para aplicaciones en fondo de pozo dado que su
funcionamiento a altas presiones de flujo es excelente. En instalaciones de superficie,
su funcionamiento depende de los requerimientos a la entrada del equipo, por lo que

requiere de una presion minima para que trabaje eficientemente [21].

Para el disefio del equipo se toman algunas adaptaciones del analisis de separacion
convencional y se asume que la linea de corriente en espiral es ideal. Para que la
separacion de las fases sea efectiva, el liquido debe adherirse a las paredes internas
del equipo a una cierta velocidad de descenso (vp) durante el tiempo de residencia del

fluido [22].

El funcionamiento de separacion del Auger en superficie, mediante datos de
pruebas realizados esta en el orden de 44 a 90% para crudos de baja viscosidad [22].
Pruebas realizadas en Alaska para crudos con gravedad API 24° muestra una
remocion de gas del 10 al 20% a la entrada de un separador convencional, lo cual
resulta en un mejoramiento significativo en el proceso de separacion debido a la

reduccion del tiempo de retencion en el equipo [23].
c) Separador Ultrasoénico.

La energia acustica es una forma de energia de vibracion mecanica que se propaga
en un fluido generando presiones de oscilacion u ondas de presion. Dependiendo del
tipo de fluido, de la intensidad y frecuencia con la que la energia actstica es aplicada
se estableceran en el medio ondas continuas con posiciones nodales y antinodales
(posiciones de baja y alta presion acustica, respectivamente). Para lograr la
separacion en el medio, la energia acustica debe ser aplicada a una intensidad y

frecuencia optima para prevenir la cavitacion en el sistema [5].
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La fuerza primaria resultante de la energia acustica aplicada es la fuerza de

radiacion “F,”, la cual se propaga en direccion de la onda de sonido y genera la
propagacio’n de las oscilaciones de particulas (vibracion mecanica) en el fluido.
También, se generan en el medio fuerzas secundarias como las fuerzas de Bernoulli
que crean gradientes de presion entre las particulas, permitiendo la aglomeracion de
burbujas y mayores tamafios de éstas, que incrementan la flotabilidad, logrando una

separacion mas eficiente del gas de la mezcla [5].

El principio de separacion de estos equipos es la generacion de ondas ultrasonicas
de forma continua, generalmente mediante una placa inclinada (transmisor) que crea
la aglomeracién de burbujas y aumento de la flotabilidad (ver Fig. 12), principios
claves en el proceso de separacion [24]. Estos equipos ademas, pueden constar de un
conjunto transmisor — reflector uno opuesto al otro colocados en la linea del flujo gas-
liquido, que generan vibracion mecanica mediante ondas ultrasénicas generalmente
en un rango de frecuencia entre 20kHz — 800kHz, dichos dispositivos poseen alabes
resistentes entre el transmisor y el reflector que permiten separar el volumen total, de
esta forma la accion acustica es aplicada a un espacio reducido que evita la vibracion
entre los volimenes y aumenta la eficiencia de la onda en el medio [5]. En la Fig. 13

se observan las dos configuraciones de estos equipos ultrasonicos en linea.

Superficie del liquido Salida de gas

Transmisor
Burbujas de gas
Camara

© Hotacion de

o o burbujas
¢ 0 ° 00 <\ ’0\% o 0 7—.
° ° O Mezeh © \ 4 ).\0 o Flujo de liquido
o %7 a\}/ <°> “
o %o s o 2. bieccionadores
o 0o © © o "" —

Direccion del flujo
\%———-@’\ Generador ultrasénico

Fig. 12. Separador ultrasonico con transmisor inclinado [24].
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Fig. 13. (a) Separador ultrasonico de seccidon cuadrada; (b) Separador ultrasénico de seccion anular [5]

d) Separador de Juntaen “T”

Las juntas en “T” son equipos utilizados para la separacion de mezclas gas-
liquido. Las fases presentes en dichas mezclas (generalmente mal distribuidas) al
pasar a través de estas juntas se dividen, generando de este modo una corriente rica en
gas y otra rica en liquido. Por lo general no se obtiene una separacion total, es por esa
razén que estos equipos deben estar colocados aguas arriba de otras unidades de
separacion, para asi obtener corrientes de gas y de liquido completamente libres. Su
configuracion es basicamente una tuberia horizontal y una bifurcacion perpendicular
a esta (ver Fig. 14). Las principales ventajas de estos equipos son su tamafio
compacto y los minimos sistemas de control requeridos, lo cual se traduce en

disminucién de costos de fabricacion, operacion y mantenimiento.

] -

LTI O ) _Illlberla de gas
Tuberia de

Sedimentacion J

& v

Linea de flujo
de descarga

Flujo de liquido Lz D il
TR P, .
Tuberia principal

1=

Fig. 14. Diagrama esquematico de un sistema de separacion dindmica con junta en “T” [25].
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Estos equipos son ideales para homogeneizar las mezclas gas-liquido, y

generalmente son utilizados para fluidos de baja viscosidad [26]. Seglin su aplicacion,
existen 3 configuraciones: vertical, horizontal y horizontal con inclinacion (ver Fig.
15). Los atributos de las juntas en “T” verticales con respecto a las horizontales tienen
que ver con la gravedad. Esto debido a la disminucion de la cantidad de gotas que se
mueven con la fase gas hacia la bifurcacion producto del incremento de la fuerza de

gravedad en la junta [27].

Flujo
i

Flujo

Tuberia principal —

eria en ramal

— W
M

ey Y
Tuberiz en ramal Tuberia principal Tuberia principal

(b1l HORIZONTAL []HORIZONTAL CON INCLINACION

la) VERTICAL

Fig. 15. Juntas en “T”. (a) Vertical. (b) Horizontal. (c) Junta horizontal con inclinacion de la
bifurcacion (Azzopardi and Whalley 1982).

e) Separadores Atenuadores de Flujo Tapdn “Slug Catchers”.

Un atenuador de flujo tapdn es un equipo utilizado para la separacion primaria de
gas y liquido. Usualmente localizado al final de tuberias y a la entrada de los
separadores de produccion. El patrén de flujo que normalmente maneja es flujo
intermitente tapon “slug flow”, el cual se caracteriza por un flujo alternado de gas y

liquido, que resulta en una amplia fluctuacion del caudal a la entrada del mismo [28].

Bajo condiciones de flujo tapon pueden ser utilizados dos tipos de atenuador de
flujo tapon, el tradicional equipo convencional y el multitubos, mostrados en la
Fig.16 y Fig.17. El convencional bédsicamente se usa para aplicaciones de espacio
limitado, por ejemplo, en costa afuera, mientras que el tipo tubos de separacion es
utilizado en tuberias de gran didmetro y longitud. El atenuador de flujo tapon
multitubos se utiliza generalmente por dos razones: la primera, es de bajo costo

cuando se manejan grandes volimenes de liquido, y la segunda, que aunque se
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requiere mayor espacio para la instalacion comparado con el convencional, causa

menores problemas operacionales [29].

Distribuidor Entrada de mezcla

de entrada

Salida de gas

Aliviadero de
sobreflujo

{erudo) ompe vortice
{ agua)

Salida de agua Salida de erudo

Fig. 16. Separador “Slug Catcher” convencional. [Independent Technology Ltd]

Flujo gasliquido

Tuberias de
distribucion

Dedos Manifold de

distribucion

Salida de hquido

Fig. 17. Separador “Slug Catcher” tipo dedos. [30]

El disefio del atenuador de flujo tapon convencional se realiza a partir del mismo
principio de sedimentacion gravitacional desarrollado en los equipos horizontales
convencionales. Por lo que, el principal interés radica en el disefio de los equipos
multititubos, para lo cual es necesario realizar un estudio analitico para la prediccion

de sus dimensiones.
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Los atenuadores de flujo tapén multitubos son basicamente hileras de tuberias en

paralelo cuyo proposito es reducir la velocidad del fluido de entrada mediante el
incremento del area disponible para el flujo de los fluidos, de tal manera de promover
un patrén de flujo estratificado y producir la separacion de las fases gas y liquido.
Estos equipos de separacion generalmente son disefiados a las condiciones mas
criticas de flujo en las corrientes de produccion. Estas condiciones generalmente
estan dadas por el patron de flujo intermitente, el cual se puede subdividir en patrén
de flujo tapon y flujo burbuja alargada. El flujo tapdn tiene alta probabilidad de
ocurrencia en la industria petrolera, especialmente para el transporte de crudos pesado
(CP) [31]. Por lo tanto, la prediccion de las caracteristicas de flujo tapon es esencial
para un Optimo, eficiente y seguro disefio de los atenuadores de flujo tapdén como

equipos de separacion gas — liquido.
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CAPITULO IILI.
MARCO METODOLOGICO

Para realizar este trabajo de investigacion se establecid un procedimiento que
proporcioné las estrategias que permitieron alcanzar los objetivos trazados. Este
procedimiento involucra un nivel y disefio de la investigacion los cuales se describen

a continuacion.

3.1. Nivel de la investigacion

De acuerdo con los objetivos planteados, este trabajo especial de grado se
puede definir como un trabajo tanto de tipo exploratorio como de tipo proyecto
factible. Es exploratorio debido a que estd fundamentado en la investigacion de una
propuesta de poco conocimiento o estudio en las asignaturas del departamento de
térmicas de la Escuela de Ingenieria Mecanica de la Universidad de Carabobo, y es
un proyecto factible ya que busca mejorar el proceso de separacion de fases liquida y
gaseosa en campos donde se producen CP de la industria petrolera nacional. Este
proyecto permite desarrollar una propuesta para la separacion de mezclas gas —
liquido, donde los liquidos son de alta viscosidad. Liquidos que por sus caracteristicas
se extraen de yacimientos de crudos pesados y extrapesados y que estan dentro de las
mayores reservas de nuestro pais y el mundo. En este sentido, el desarrollo y mejoras
de tecnologias para el manejo de estos crudos es tema fundamental en el desarrollo de

investigaciones llevadas por PDVSA-Intevep.

3.2. Disefio de la Investigacion

En esta seccion se presentan los pasos o fases a seguir para cumplir con el
objetivo principal de la investigacidn, estas fases establecen la metodologia utilizada

para el cumplimiento de cada uno de los objetivos planteados al inicio del proyecto.
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e Fase 1: Revision bibliografica: constituye la base de la investigacion y consiste
en la busqueda y revision tanto nacional como internacional de documentos técnicos

relacionados a la separacion gas-liquido en hidrocarburos.

e Fase 2: Identificacion de las tecnologias de separacion: en esta fase se identifican
las tecnologias de separacion gas-liquido que se adapten a las condiciones del proceso

a evaluar (liquidos de alta viscosidad).

e Fase 3: Seleccién de tecnologias: en esta fase se selecciona la tecnologia a
desarrollar mediante un método de seleccion. Este método debe generar la mejor

propuesta para la separacion gas-liquido a ser desarrollada de forma conceptual.

o Fase 4: Identificacion y seleccion de modelos matematicos: en este punto se
realizard un estado del arte, que consiste en una busqueda y posterior andlisis de
documentos técnicos en las principales bases de datos a nivel mundial con el fin de
seleccionar las correlaciones y modelos matematicos (experimentales o mecanicista)

necesarios para definir las caracteristicas de disefio del equipo de separacion.

e Fase 5: Herramienta de simulacion: definidas las correlaciones y modelos
matematicos a utilizar, se desarrollard una herramienta de simulaciéon que permita

predecir las caracteristicas de disefio de la tecnologia de separacion gas—liquido.

e Fase 6: Plan de desarrollo: en esta fase se realizara el plan de desarrollo
(propuesta experimental) de un prototipo de separacion gas-liquido a ser evaluado en

las instalaciones experimentales de PDVSA. Intevep.

e Fase 7: Analisis de costos: en esta Gltima fase se realizaré el analisis de costos del
plan de desarrollo propuesto, dicho andlisis busca establecer la factibilidad de

implementacién de la tecnologia de separacion gas - liquido viscoso propuesta.
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CAPITULO IV.
DESARROLLO

En este capitulo se desarrolla el procedimiento que conlleva al disefio conceptual
de un equipo de separacion gas — liquido para crudos de alta viscosidad, este disefio
se realizo a partir del trabajo de inteligencia tecnologica desarrollado por Manzanilla
[16]. Cada uno de los aspectos que cubren el desarrollo experimental de este trabajo

de grado se muestran a continuacion:

4.1. Seleccién de la tecnologia de separacion gas—liquido.

4.1.1. Fundamentos de la seleccién

En el trabajo de inteligencia tecnologica (IT) desarrollado por Manzanilla [16] se
realizd un analisis de tendencia tanto nacional como internacional de las diferentes
tecnologias en separacion gas-liquido viscoso, este andlisis estuvo dirigido a
tecnologias desarrolladas entre los afios 1952 - 2007 y enfocado a la identificacion de
procesos, equipos y modelos matematicos. Para la IT se hizo una revision de diversas
publicaciones disponibles en las bases de datos de PDVSA-Intevep: Engineering
Village, SPE (Society of Petroleum Engineers), EBSCO HOST y Science Direct, y en

los principales buscadores de la Web.

Las tendencias de separacion gas-liquido en CP/XP obtenidas en este trabajo se
muestran en la Fig. 18, cabe destacar que estas tendencias estan referidas a equipos
de separacion mecanica que no involucran separacion centrifuga, esto debido a la
limitacién de funcionamiento en los equipos centrifugos con corrientes de elevadas
viscosidades. Las tendencias de separacion gas-liquido en la actualidad van referidas
hacia el uso de procesos combinados, en los que se adapta equipos acondicionadores
de mezcla (pre-separadores) a la linea de produccion y a la entrada de equipos
convencionales para elevar el rendimiento de separacidon en los procesos existentes

[16].
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Tendencias en separacion

gas-liquido —l

CP;|}'(F —| Pre-separadores

Separadores Separador
convencionales Dhelix

Ondas de
ultrasonido

Slug Catcher Juntas en ¥T"

‘ Auger ‘

Fig. 18. Tecnologias de separacion gas-liquido en CP/XP.

De este andlisis de tendencia, Manzanilla [16] propone dos tecnologias
clasificadas como de pre-separacion (separacion parcial). Siendo éstas las
correspondientes a equipos de ultrasonido y atenuadores de flujo tapoén “slug
catcher”. En este trabajo, se recomienda el uso combinado de cualquiera de estas dos
tecnologias con los equipos de separacion convencional, y del mismo modo, se
propone su evaluacion de forma individual para observar sus comportamientos en la

separacion con crudos de alta viscosidad.

A partir de este analisis de tendencias se realizo la seleccion entre las dos
tecnologias de separacion parcial propuestas por Manzanilla [16], la cual permitid

establecer la mejor solucion a desarrollar:

4.1.2 Seleccion de la tecnologia

La seleccion de la mejor tecnologia de separacion gas-liquido a ser evaluada a lo
largo de este proyecto de investigacion se llevd a cabo a través del método de
ponderacion de criterios y soluciones propuesto por Vilchez [32], el cual se presenta

con mayor detalle en el apéndice A.
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El método mencionado anteriormente se basa en el establecimiento de las llamadas

especificaciones de disefio, las cuales permiten armonizar las relaciones entre el
equipo a disefar y los otros sistemas que intervienen en el proceso. Dichas
especificaciones se pueden englobar en dos puntos: de acuerdo a los sistemas
interactuantes y de acuerdo a los procesos involucrados (ver apéndice A), los cuales
producen los criterios y restricciones necesarios para el desarrollo del método de

seleccion, mostrado a continuacion:

a) Alterativas o probables soluciones a ser evaluadas

v' 1" alternativa (PS),: Equipo de ultrasonido

v’ 2°% alternativa (PS),: Equipo atenuador de flujo tapon “slug catcher”

b) Especificaciones de disefio

b.1) De acuerdo a los sistemas interactuantes

- Especificaciones provenientes del sistema basico

v Alta eficiencia en la separacion de fases (criterio): esta referido a cuan libre sale
una fase de la otra en el equipo.

- Especificaciones provenientes del sistema ambiental.

v" Facilidad de superficie (criterio): tiene que ver con la cantidad de elementos que
pueden ser adicionados al equipo para mejorar sus caracteristicas de funcionamiento.
También, se incorporan otros principios de funcionamiento y la aplicacion de
métodos de transporte, tales como: métodos de dilucion, adicidon de calor y aditivos

quimicos, entre otros.

- Especificaciones provenientes de la fuente de energia

v' Flujo de liquido altamente viscoso (>200 cP) (criterio): el flujo de liquido a la
entrada del equipo debe ser altamente viscoso, con lo cual el equipo debe estar en la

capacidad de manejar estas condiciones de flujo.
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v Fase continua liquida (criterio): la mezcla bifasica a manejar por el equipo debe
tener al liquido como fase continua y al gas como fase dispersa, es decir, que el flujo

de trabajo es una corriente de liquido con gas disuelto.

b.2) De acuerdo a los procesos involucrados
- Especificaciones referidas al proceso de disefio

v' Complejidad de disefio (criterio): se relaciona con el grado de dificultad que

conlleva el diseno del equipo, lo cual se traduce en tiempo para el disefo.

- Especificaciones referidas al proceso de manufactura

v Complejidad de fabricacion (restriccion): esta relacionado con la dificultad de
fabricacion del equipo para su comercializacion, esto se traduce en incrementos en los

costos de manufactura.

- Especificaciones referidas al proceso de operacion

v" El principio de separacion no puede ser netamente centrifugo (restriccion).

v' Tiempo de residencia (criterio): estd referido al tiempo de permanencia de la
mezcla dentro del equipo para que ocurra la separacion de las fases.

v Inestabilidad de operacion (criterio).

v Niveles de control de proceso (criterio): se refiere a la cantidad de dispositivos a

utilizar para la medicion y control de las variables de proceso.

c) Aplicacién de restricciones

De las especificaciones de disefio desarrolladas anteriormente se desglosan un total
de dos restricciones:
1. Complejidad de fabricacion.

2. El principio de separacion no puede ser netamente centrifugo.
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La aplicacion de estas restricciones a las probables soluciones se muestra en la

Tabla 1.

Tabla 1. Aplicacion de restricciones.

Posibles soluciones
(PS), (PS),
(1) Si Si
Restricciones () Si Si

La aplicacion de restricciones a las probables soluciones estuvo fundamentada de
la siguiente manera: respecto a la complejidad de construccion, ésta tiene que ver con
la factibilidad de fabricacion de la tecnologia. En este sentido, ambas tecnologias
cumplen con esta restriccion, ya que la configuracion geométrica de ambos equipos
permite su fabricacion a escala comercial, es decir, son equipos de baja complejidad
de fabricacion. Estas configuraciones se pueden apreciar en las Fig. 12, Fig. 13, Fig.

16 y Fig. 17.

En lo que respecta al principio de separacion, los equipos ultrasénicos basan su
principio en ondas de sonido, ademas de ello pueden utilizar microondas [33] y
principios centrifugos para complementar su funcionamiento en la separacion de
fases [34], con lo cual pueden trabajar con altas viscosidades de liquido. Por otra
parte, los atenuadores de flujo tapon trabajan bajo el principio de sedimentacion
gravitatoria, el mismo principio de los equipos convencionales, tal como lo
mencionan Sarica et al. [6]. De esta forma ambas tecnologias cumplen con las
restricciones por lo que es necesario aplicar los criterios de disefio a las probables

soluciones, tal como sigue:

d) Aplicacion de criterios

De igual forma, a partir de las especificaciones de disefio se determinaron un total

de ocho criterios, mostrados a continuacion:

v Alta eficiencia en la separacion de fases (C))
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-

Facilidad de superficie (C;)

Flujo de liquido altamente viscoso (C3)
Fase continua liquida (Cy)
Ccomplejidad de disefio (Cs)

Tiempos de residencia (Co)

Inestabilidad en la operacion (Cr)

SR N N N S NN

Niveles de control de proceso (Cs)

La aplicacion de los criterios esta clasificada en tres etapas, donde la ultima
representa el punto final del método de seleccion y definird la tecnologia de

separacion gas-liquido a desarrollar.

d.1) Etapa 1: Ponderacion de criterios

La ponderacion se realizara segun el orden de importancia de los criterios de
disefio a evaluar, en este sentido, debido a que se consideran ocho criterios se tomara
un rango del 1-8 para la ponderacion, donde el mayor valor corresponderd al criterio

de mayor relevancia. La ponderacion de criterios (PC) se observa en la Tabla 2.

Tabla 2. Ponderacion de criterios.

Criterios Ponderados
Cl(C) (PC), =7
r (Cz) (PC)2 =2
1| (Cy (PC);=8
t] (Cy) (PC)s=5
€ (C5) (PC)5 = 3
T (Co) (PC)s=6
N (®) (PC),=4
0] (Cy) (PCy=1

La ponderacion de los criterios estuvo regida por el orden de importancia de cada

uno de ellos sobre los requerimientos de disefio de la tecnologia gas-liquido a evaluar.
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B

d.2) Etapa 2: Ponderacion de las probables soluciones de acuerdo a cada criterio

Desarrollada la primera etapa, se realiza la ponderacion a las probables soluciones
(ver apéndice A). Debido a que se consideran sélo dos tecnologias, la escala numérica
para la evaluacion estara en el rango de 1-2, al comparar estos valores con cada
criterio (Cy, Ca,...., Cg), tomara el mayor valor la soluciéon que mejor se adapte a

dicho criterio. La ponderacion de soluciones se muestra en la Tabla 3..

Tabla 3. Ponderacion de soluciones.

Criterios de disefio
(C) | (C) | (C3) [ (Ca) [(Cs) [(Co) | (Cr) | (Co)
PSi, 1 2 2 2 1 1 1 1
PSo. 2 1 1 1 2 2 2 2

En la Tabla 4, se realiza la comparacion de las probables soluciones con cada uno
de los criterios de disefio, con el fin de justificar la ponderacién antes mostrada. Es
preciso destacar que la ponderacion de soluciones estuvo fundamentada en las

principales conclusiones encontradas en la literatura.

Tabla 4. Justificacion de la ponderacion de soluciones

Probables soluciones
“Atenuadores de Flujo Tapén”

“Ultrasonido”
Genera la separacion de fases mediante la

v O —~ ® m 34 —~ " 0O

()

Buen comportamiento en separacion de

fases debido a su principio de

sedimentacion gravitacional [6].

aglomeracion de burbujas de gas, pero
depende de un gran numero de variables
por lo que el porcentaje de separacion es

alternado [5].

(C2)

Generalmente es necesaria la intervencion
de métodos de transporte para facilitar la

separacion de fases.

Pueden trabajar en conjunto con otros

principios de separacion como

centrifugacion [34], y microondas para

facilitar la separacion [33].

(©)

El uso de estos equipos esta referido a

fluidos de baja viscosidad [35].

Se ha reportado el uso de estos equipos

con fluidos de alta viscosidad [36].

Continuacion Tabla 4. Justificacion de la ponderacion de soluciones
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-

Se han reportado excelentes | Los mejores comportamientos de estos

(C4) | comportamientos en operaciones de gas|equipos se observan con fluidos de fase

condensado (fase continua gas) [35]. continua liquida [24], [37], [5]-

El disefio de estos equipos es altamente
Su disefio esta fundamentado en la|complejo ya que involucra una gran
(Cs) |transicién de patrones de flujo tapén - a|cantidad de dispositivos que deben estar
flujo estratificado [35]. sincronizados para permitir la separacion

de las fases. [5].

Son equipos que emplean bajos tiempos de ) )
] ] o Generalmente son necesarios altos tiempos
residencia por lo que son utilizados en el
(Co) para que se produzca el efecto de las ondas
manejo de grandes volimenes de liquido )

sobre el fluido [5], [33].

[29].

Generalmente en estos equipos se crean
Las operaciones de estos equipos son |implosiones de burbuja de gas en el equipo

(C7) |altamente confiables, es decir, genera|de equipo que generan cavitacion,

v O ~ A OO 4 =~ A O

excelente estabilidad operacional [29]. produciendo asi una gran inestabilidad

operacional [38].

. . ) Requieren de controles automaticos para
Requieren bajos niveles de control de

(Cs) asegurar la eficiencia de separacion de
proceso.

fases [5].

d.3) Etapa 3: Ponderacion final de soluciones.

Como se menciond anteriormente, la etapa 3 representa el paso final del método
de seleccion de ponderacion de criterios y soluciones propuesto por Vilchez [32], la
cual define la tecnologia gas-liquido a desarrollar. Esta etapa se basa en una
operacion algebraica que toma en consideracion las dos etapas anteriores, y no es mas
que la sumatoria de cada criterio ponderado por la ponderacion de soluciones

respecto a cada criterio (ver apéndice A).
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La probable solucion que genere la mayor sumatoria constituira la solucion mas

Optima a ser desarrollada. La aplicacion de la ponderacion final de soluciones a cada

probable solucién se muestra a continuacion:

d.3.1) Probable solucion 1 (PS); “Equipo ultrasénico”

(M) +(2)(2) + (8)(2) + (5)(2) + 3)(1) + (6)(1) + (H)(1) + (1)(1) =51
d.3.2) Probable solucion 2 (PS), “Atenuador de flujo tapon (slug catcher)”

(D(2)+ @)1 +B)(1) + () + B)(2) + (6)(2) + (H(2) + (1)(2) = 57

Mediante el método de ponderacion de criterios y soluciones la mejor solucion a
ser evaluada es la nimero 2. De este modo, el disefio conceptual sera realizado para el

equipo atenuador de flujo tapon “slug catcher”.

Para realizar el disefio conceptual al equipo seleccionado es preciso detallar el tipo
de equipo atenuador a ser desarrollado (atenuador de flujo tapén convencional 6
multitubos). En este sentido, como se menciond en el capitulo 2, el equipo multitubos
muestra bajos costos cuando se manejan grandes volumenes de liquido, y ademas
causa menores problemas operacionales [29]. Por lo que, de acuerdo a estas premisas,
el atenuador de flujo tapon multitubos resulta ser el equipo mas idoneo, y por tal

motivo serd el equipo a desarrollar a lo largo de la investigacion.

4.2. Identificacion y seleccion de correlaciones y modelos matematicos

Para identificar y seleccionar las correlaciones y modelos matematicos necesarios
para el disefio conceptual del equipo atenuador de flujo tapon multitubos, se
identificaron cuatro zonas de interés (zonas de estudio), descritas en la Fig. 19. Estas
zonas corresponden a la seccion de entrada (zona 1), la seccion o zona de transicion
intermitente - estratificado (zona 2) y finalmente la seccion de salida de gas y

liquido, zona 3 y 4, respectivamente.
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Fig. 19. Principales secciones o zonas de estudio en un atenuador de flujo tapon multitubos [39].

Para definir cada una de estas zonas de interés, es necesario destacar los
fundamentos para el disefio del atenuador de flujo tapén multitubos, los cuales son
presentados por Sarica et al. [6], quienes plantean un desarrollo analitico para el
dimensionamiento de estos equipos. Sus estudios estdn fundamentados en el efecto
del didmetro y angulo de inclinacion de los tubos de separacion sobre el borde de

transicion entre el flujo tapon “slug flow™ y flujo estratificado “stratified flow”.

Seglin Sarica et al. [6], un disefio apropiado de un atenuador de flujo tapon
multitubos requiere de informacién previa relacionada con las caracteristicas del flujo
a las condiciones de entrada del equipo (zona 1), estas caracteristicas permitiran
determinar el volumen de liquido que puede manejar el equipo, la longitud requerida

y el angulo optimo de inclinacion aguas abajo de los tubos de separacion del equipo.

Con el objetivo de identificar y seleccionar las principales correlaciones y modelos
matematicos a utilizar para la prediccion de las caracteristicas de flujo intermitente
(tapon) a la entrada del equipo (zona 1 de estudio), se realizd la busqueda y revision
de los principales trabajos de investigacion relacionados con esta area de estudio. Esta
revision bibliografica mostrada en el apéndice B, estd referida al estudio de las
caracteristicas de los tapones producidos tUnicamente por los cambios en las
condiciones de flujo (tapones hidrodindmicos), es decir, este estudio no considera
aquellos tapones que son producidos por la topografia del terreno, operaciones de

raspado de tuberias, entre otros (ver apéndice B).
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para la caracterizacion del flujo tapon en tuberias aquellas expresiones cuyos estudios
estan guiados al tratamiento de fluidos de alta viscosidad, mostradas en la tabla 5.
Estas expresiones permitiran establecer un mejor dimensionamiento del atenuador de

flujo tapon multitubos a disefiar.

Tabla 5. Ecuaciones que definen las caracteristicas de flujo tapon hidrodinamico

Autor Caracteristicas Ecuaciones
Fraccion  volumétrica de 1
liquido con deslizamiento en Hyg= T 39
el cuerpo del tapon para 1+ Yu
Gregory et al. (1978) viscosidades menores a 500 8,66
cP
Fraccion  volumétrica  de H.o.o = (VTB VL ) Hys
Ortega [31] liquido con deslizamiento en LTB Vg
la burbuja de Taylor
Beggs [11] Fraccion de vacio og=1-H;;q
L L
Longitud de tapones de ST H.o .
Ortega [31] liquido Yo fs g
VsL
Nicklin (1962) Velocidad traslacional vg =Cvy +vp
Bend(lf;gg)et al. Velocidad de derivacion Vp = (VD )horizontal : COS(ﬂ)-i— (VD )vertical -sin (ﬂ)
L Velocidad de derivacion en
Benjamin (1968) flujo horizontal ("0 Dorizonias = 0544/ gD
Davies y Taylor Velocidad de derivacion en _
(1950) flujo vertical (" hericas = 035D
q c 20 120
Parametro  empirico e = 2 2
Ortega [40] | gistribucion de velocidad 1+[ Re, ] 1+[@J
Reg; Re;
\Z
Colmenares ef al. Frecuencia de tapones fs=-"%
[41] Ly
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Otro punto de gran interés a considerar en la zona 1 (entrada del equipo) son los

flujos volumétricos de gas y liquido instantdneo que debe manejar el atenuador de
flujo tapon a disefar, en este sentido Miyoshi et al. [35], desarrollaron las
correlaciones matematicas necesarias para la prediccion de estas tasas volumétricas
de flujo, ecuaciones 4.1 y 4.2 para liquido y gas, respectivamente. Este desarrollo fue
llevado a cabo asumiendo que todas las burbujas pequefias presentes en el tapon se

desplazan con su misma velocidad.

QinsL = VMins ApHLLS (41)

QinsG = vMinsAp (1 - HLLS ) (42)

Para determinar el volumen de liquido que puede acumular el atenuador de flujo
tapon, Sarica et al. [6] describen que éste puede obtenerse con un balance de masa

entre la entrada y salida del equipo, tal como se muestra:

{Tasa de liquido } [Tasa de liquido } B {Tasa de ll'quido}

a la entrada

(4.3)

a la salida acumulado

Donde la tasa de liquido a la entrada del equipo se obtiene de la correlacion
desarrollada por Miyoshi et al. [35] (ecuacion 4.1), el flujo de liquido a la salida, es el
flujo volumétrico de liquido descargado por el equipo, el cual dependera del tamafio

de las valvulas de control a la salida del mismo.

A partir de este balance de masa Sarica et al. [6], sefialan que el volumen de
liquido méximo que puede acumular el equipo puede ser obtenido mediante la

ecuacion 4.4.

L
Vacum = tpLS * Qacum = S [VM HLLS Ap - Qdesc. ] (44)

B
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Donde ¢y, representa el tiempo transcurrido durante la produccion del tapon, y esta

constituido por el cociente entre la longitud maxima de tapones y la velocidad

traslacional.

Para lograr la separacion de las fases gas y liquido en el atenuador de flujo tapon
a disefar es necesario que la corriente bifasica dentro del equipo esté segregada
(estratificada), esta segregacion favorece la separacion del flujo de gas de la mezcla
bifasica. Por lo tanto, si existiera un patrén de flujo intermitente (tapon) llegando al
equipo es indispensable que se produzca la transicién hacia un patrén de flujo
estratificado. Este fendmeno ha sido estudiado y estd enmarcado en la denominada
transicion estratificado - no estratificado, la cual se describe con mayor detalle en el

apéndice C.

Por lo mencionado anteriormente, la seccion de mayor relevancia en el disefio del
equipo es la zona de transicion (zona 2) entre el patron de flujo intermitente (tapén) y
el patron de flujo estratificado, ya que esta permitird fijar las principales

caracteristicas geométricas del equipo a disenar [6].

En los ultimos afios muchos investigadores han abocado sus esfuerzos a observar y
determinar el comportamiento de las transiciones entre patrones de flujo para
diferentes angulos de inclinacion en tuberias, a partir de estas investigaciones se han
desarrollado diferentes modelos matematicos que permiten predecir estas

caracteristicas del proceso.

Para elegir el modelo matematico (criterio) a utilizar, se realiz6 una revision
bibliografica de los principales trabajos de investigacion referentes al area (ver
apéndice C), con el fin de determinar el modelo matematico que mejor se adapta a

nuestros requerimientos (flujos de liquido mayores a 200 cP).

De este andlisis bibliografico se encontré que el criterio que tiene mejor

comportamiento para predecir en la transicion estratificado-no estratificado es el



51
§ CAPITULO IV Desarrrollo @ﬁﬁ:ﬁ

modelo desarrollado por Barnea y Taitel [42], el cual estd fundamentado en el
analisis de inestabilidad de onda de Kelvin-Helmholtz para flujos viscosos, VKH por

sus siglas en ingles (ecuacion 25C).

Para favorecer la segregacion de la fases se pueden realizar diferentes variaciones
geométricas en el equipo, tal como lo describe Sarica et al. [6], quienes senalan que la
transicion de flujo intermitente a flujo estratificado se puede lograr aumentando el
diametro de los tubos del atenuador de flujo tapon y/o introduciendo una inclinacion
aguas abajo de los mismos. Segin los investigadores, estas deben ser las dos
caracteristicas geométricas a modificar para obtener flujo estratificado en el interior

del equipo.

Dentro de este orden de ideas, el didmetro minimo de los tubos de separacion del
atenuador de flujo tapon multitubos que genera la estratificacion, debe ser
determinado a partir del criterio de transicidon seleccionado [6]. En la Fig. 20 se
puede apreciar un mapa de transiciones de patrones de flujo gas-liquido donde se
muestra el punto de operacion de una mezcla bifasica para la cual se genera la
transicion a estratificado en un atenuador de flujo tapén horizontal. El didmetro
determinado en este punto de operacion es el minimo de los tubos a utilizar para el

equipo.

z
10 3 Burbuja dispersa
@ ] Punto de operacidn
€ o]
= Inter mibente i
= Anular
& 10°4
o
£
u%.m_ 1071+ Estratificado
= Estratificado suave ondulado
=
=
B 10727
%)
=
- -
10 v e r ey
1072 107! 107 10t 102 10°

“Yelocidad superficial de gas {ft's)

Fig. 20. Mapa de transicion de flujo para un didmetro definido de un atenuador de flujo tapon
horizontal [6].
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Sarica et al. [6] senalan que debido a la naturaleza del flujo intermitente, los flujos
volumétricos de gas y liquido dentro del equipo no permanecen constantes, variando
significativamente cuando el tapon de liquido es producido. Por lo que, el diametro
calculado debe ser incrementado para asegurar la estratificacion durante la
produccion del tapon de liquido. Una vez asegurada la estratificacion, el espacio

disponible y el costo deben ser los factores dominantes para el disefio del equipo.

Asimismo, Sarica et al. [6] describen que para el disefio del equipo deben ser
definidos dos parametros, la fraccion volumétrica de liquido con deslizamiento
operacional y de transicién. En este sentido, la fraccion volumétrica de liquido con
deslizamiento operacional (Hy per) basada en los flujos volumétricos de gas y liquido
promedio se calcula a partir de la ecuacion de momentum combinado citada por

Taitel et al. [43], bajo condiciones de flujo estratificado (ver apéndice C).

Esta ecuacion de momentum combinado permite predecir la relacion de la altura
de liquido con respecto al didmetro a la cual se genera la estratificacion (hy/D).
Tomando esta relacion se calcula el Hp oper mediante una relacion geométrica citada

por Xiao et al. [44] (ecuacion 4.5).

p—sinf
HL.oper = 7 (45)

Siendo:
B =2cos™ -2l (4.6)
D .
Donde h;/D se obtiene de la ecuacidon de momentum combinada antes citada.

Para una velocidad superficial de gas (vy¢) dada, puede determinarse la velocidad

superficial de liquido maxima a la que ocurre la estratificacion (Vszmay), usando el
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modelo de transicion seleccionado. La fraccion volumétrica de liquido con

deslizamiento obtenida bajo estas consideraciones es la de transicion (Hy ian) [6].

La diferencia entre la fraccion volumétrica con deslizamiento de transicion y
operacional determina el volumen de liquido disponible que puede manipular el

equipo [6].

En funcién de estas premisas, Sarica et al. [6] presenta la correlacion que permite
predecir la longitud de los tubos de separacion del atenuador de flujo tapon

multitubos (ecuacion 4.7).

VACUM
ATuba |_HL.tran - HL.oper J

4.7)

LTUBO =

Segun Sarica et al. [6], ésta metodologia de disefio involucra dos consideraciones
de sobre disefo. La primera, es que durante la produccion del tapon de liquido, parte
de este es desprendido hacia la zona de la pelicula en la burbuja de Taylor, debido a
la diferencia de velocidad entre el tapon y la burbuja, generando que el volumen de
liquido acumulado sea menor al calculado en la ecuacion 4.4. La segunda, es que se
asume que el liquido en el equipo, previo a la produccion del tapon, genera la minima
fraccion de liquido con deslizamiento (Hy oper). Sin embargo, el nivel de liquido en el
equipo cae durante la produccion de la burbuja por lo que el Hp oper calculado es

mayor al minimo obtenido durante la produccion de la burbuja de Taylor.

Cabe destacar que la metodologia presentada, estd dada para un solo tubo de
separacion en el equipo, pero se pueden adaptar para varios tubos si la distribucion de
liquido a través de ellos es conocida. Generalmente, se calcula el caudal de liquido
por tubo como el cociente entre el caudal que entra al equipo (caudal total) y el
nimero de tubos de separacion en el atenuador de flujo tapon (ecuacion 4.8), esta

consideracion se realiza si los tubos de separacion estan uniformemente distribuidos.
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Q Total

Oruso = N° Tubos

(4.8)

Es importante destacar la influencia del didametro de los tubos de separacion y el
angulo de inclinacion de los mismos sobre el volumen de liquido a manejar. En este
sentido, Sarica et al. [6], sefiala que cuando se incrementa el diametro del equipo, se

incrementa el Hy ., mientras el operacional permanece casi constante (ver Fig. 21).

-
-
s

—— Operacion
"""" Transicion

Fraccidn volumétrica de liquida

0.4 T T 1

Diametra (i)

Fig. 21. Fraccion volumétrica de liquido vs. Didmetro para un atenuador de flujo tapon horizontal [6].

Considerando que los tubos del equipo son inclinados hacia abajo la fraccion
volumétrica de liquido operacional disminuye significativamente, aun para pequefios
angulos de inclinacion. El efecto del angulo de inclinacion sobre la fraccion
volumétrica de liquido de transicion no es relevante, esto debido a que la velocidad
real de gas de transicion casi es constante para cualquier angulo de inclinacion en el

equipo[6].

La disminucion del Hy oper producto de la inclinacion aguas abajo de los tubos, y
el incremento del Hy ¢y debido al aumento en el didmetro de los mismos promueve la
estratificacion y contribuye a la reduccion en la longitud requerida del equipo (ver
ecuacion 4.7). El efecto producido por el didmetro y el angulo de inclinacién de los

tubos sobre la longitud del equipo se puede apreciar en la Fig. 22.
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Fig. 22. Efecto del angulo de inclinacion y el diametro de los tubos sobre la longitud del equipo [6].

De la revision y analisis bibliografico mostrado en el apéndice C se describen una
serie de caracteristicas referentes al comportamiento de las transiciones entre patrones
de flujo en tuberias. De estas investigaciones se tiene que estas transiciones en fluidos
viscosos deben ser analizadas mediante la metodologia propuesta por Barnea y Taitel
[42], la cual considera el uso simultaneo del andlisis inestabilidad viscoso (VKH por
sus siglas en ingles) y el no viscoso (IKH por sus siglas en ingles), donde el analisis
viscoso (modelo de transicion VKH) predice la transicion hacia flujo estratificado,

patron de flujo de interés en nuestro estudio.

A partir de la investigacion realizada (ver apéndice C) se tiene que la transicion
estratificado - no estratificado estd fuertemente influenciada por el didmetro de la
tuberia y el angulo de inclinacion de la misma, tal como lo expresa Sarica et al. [6].
Sin embargo, en fluidos altamente viscosos se recomienda que la tuberia este
totalmente horizontal, ya que asi se asegura la transicion hacia flujo estratificado para
cualquier rango de viscosidades. En inclinaciones positivas y negativas de la tuberia,
flujo ascendente y descendente, respectivamente, el patron de flujo que generalmente
se presenta es estratificado con ondas de gran amplitud en la interfase (Roll Waves), y
para estas condiciones el criterio de transicion viscoso no predice adecuadamente

[45], [46],[47].
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El patron de flujo estratificado con ondas de gran amplitud producido mediante

estas condiciones de flujo (ascendente y descendente), es poco deseable en los
equipos de separacion, ya que con este patron de flujo se producen grandes arrastres
de liquido hacia la corriente de gas debido a un fenémeno de entrampamiento

producido por una répida transferencia de momentun del gas al liquido [48].

Todas estas consideraciones fueron tomadas para el desarrollo de la herramienta
computacional, presentada mas adelante, la cual englobara todos estos aspectos de
gran interés en el disefio para flujos altamente viscosos y permitird predecir las
dimensiones del atenuador de flujo tapon multitubos a proponer para una condicion

de operacion determinada.

En lo que respecta a las zonas de salida de gas y liquido (zonas 3 y 4 de estudio),
la metodologia a desarrollar estd fundamentada en el dimensionamiento de las
boquillas (diametros de tuberias de salida). El dimensionamiento de las boquillas de
salida para las fases gas y liquido en separadores horizontales se rige por la norma
PDVSA - 90616.1.027/MDP-03-S-03, en la cual la velocidad recomendada para el

dimensionamiento de la boquilla de salida de gas, esta dada por la ecuacion:

60

vRecomendada = 49
e (4.9)

Donde pg es la densidad del gas a T y P de operacion. En tanto, que la velocidad
recomendada para el dimensionamiento de la boquilla de salida de liquido es igual a

3 pies/s (sist. Ingles).

Conociendo los flujos volumétricos de las fases gas y liquido y tomando en
consideracion las velocidades recomendadas de salida antes mencionadas, es posible

obtener los diametros de las boquillas de salida de gas y liquido del equipo a disefiar.



57
5 CAPITULO IV Desarrrollo %“Z

4.3. Desarrollo de la herramienta computacional
4.3.1. Seleccion del programa

En el desarrollo de esta herramienta de simulacion se utilizé el editor de macros
de “Visual Basic 6.0.” de Microsoft Excel. Este componente de “Windows” fue
utilizado debido a que permite combinar sus diferentes funciones (por ejemplo:
creacion de graficos, combinacion entre celdas) con el lenguaje basado en
programacion Basic, la cual es una poderosa herramienta en la creacion de interfaces

de usuario faciles de comprender y usar.

4.3.2. Bases para la programacion

Para desarrollar esta herramienta computacional se tomé como base los macros
preparados por Eduardo Pereira en el 2001 para la construccion de las curvas de
transicion entre patrones de flujo y los preparados por Jorge Trujillo en el 2003 para
el célculo de las propiedades de los fluidos, estos fueron modificados y adaptados
para realizar el disefio del atenuador de flujo tapén multitubos. Los algoritmos de
calculo de estos dos puntos no seran colocados debido a que es informacion

confidencial de la empresa.

La herramienta de simulacion abarca dos zonas de estudio, la linea de flujo o
tuberia de entrada al equipo y la zona de separacion del equipo, ambas desarrolladas

en diferentes hojas de célculo.

El principio de disefio del atenuador de flujo tapon es el de separar las fases gas
y liquido viscoso. Sin embargo, la herramienta computacional fue desarrollada para
todo el rango de viscosidades que se pueden encontrar en las lineas de flujo. En este
sentido, a partir del analisis documental desarrollado para observar el
comportamiento de las transiciones entre patrones de flujo (ver apéndice C), se
determind que para bajas viscosidades inferiores a 100 cP, el modelo que mejor
predice la transicion hacia flujo estratificado es el desarrollado en 1976 por Taitel y

Dukler [43] (ecuacion 20C). Asimismo, para viscosidades mayores a 100 cP el
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modelo basado en la inestabilidad de onda de Kelvin-Helmholtz para fluidos viscosos

(VKH por sus siglas en ingles) presentado en 1993 por Barnea y Taitel [42], es el que
mejor predice la transicion hacia flujo estratificado, tal como se menciond
anteriormente. La aplicacion de estos modelos de transicion se observaran en los

diagramas de flujo presentados mas adelante.

Otro punto que es necesario destacar, es que la herramienta computacional fue
disefiada para determinar las dimensiones y caracteristicas del equipo en las
condiciones mas criticas de flujo en las lineas, la cual corresponde a flujo tapon. Por
lo tanto, se debe verificar la existencia de este patron de flujo en la tuberia para poder

realizar el disefio del equipo, estas consideraciones se describen en el manual de uso.

4.3.3. Metodologia de programacion

La metodologia de programacioén consiste en el desarrollo de la herramienta
computacional (algoritmo) para la determinacion de las caracteristicas principales del
atenuador de flujo tapon multitubos, esta metodologia de programacién estd basada

en las consideraciones de disefio presentadas en el aparte 4.2.

El programa desarrollado para el disefio del atenuador de flujo tapon sigue un
algoritmo de célculo que se presenta en el diagrama de flujo de la Fig. 23. La zona
referida a la determinacion del patron de flujo tanto en la tuberia como en el equipo
que se presenta en este diagrama de flujo se muestra en la Fig. 24. La diferencia entre
la zona de la tuberia y la del equipo en la determinacion del patron de flujo
corresponde al didmetro de entrada y a los flujos volumétricos de gas y de liquido

(ver Fig. 23).
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Fig. 23. Diagrama de flujo para determinar las caracteristicas principales del atenuador de
flujo tapon multitubos.
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Fig. 24. Diagrama de flujo para determinar el patron de flujo en la tuberia o en el interior del equipo.
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4.3.5. Manual de usuario del programa de disefio

El presente manual explica el procedimiento a seguir para la correcta utilizacion
de la herramienta computacional que se usara en la prediccion de las caracteristicas

principales del atenuador de flujo tapon multitubos a disefiar (Dequipo, Lubo Y VAcum)-

En los pasos siguientes se especificara en detalle y desde el punto de vista del

usuario, el funcionamiento general de la herramienta computacional creada.

Paso 1. Se accede al programa y aparecera la hoja de calculo “Tuberia”, en la cual se
deben introducir los pardmetros de las condiciones de operacion de la linea de flujo,
¢éstas pueden ser introducidas tanto en unidades en el sistema inglés como en el

sistema internacional, tal como se observa en la Fig. 25.

Datos de operacion

© Nk~ WDNPRE

-
o

Fig. 25 Introduccion de parametros en la hoja de calculo tuberia

A continuacion se describen cada uno de los parametros o datos de operacion:

1. Presion (psia)

2. Temperatura (° F)

3. Gravedad API del petrdleo

4. Gravedad especifica del gas

5. Flujo volumétrico del gas en millones de pies ctbicos estandar dia (MMPCSD)
6. Flujo volumétrico de liquido en barriles por dia (BPD)

7. Diametro de la tuberia
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8. Rugosidad relativa de la tuberia

9. Porcentaje de agua y sedimentos o corte de agua

10. Angulo de inclinacion

Paso 2. Se pulsa el boton de accion “calcular” y automaticamente la herramienta
computacional calcula las propiedades de las fases gas y liquido (crudo + agua), las

cuales pueden observarse en la Fig. 26.

Gravedad especifica del crudo

Propiedades
I]en-sidad del'crl.-ldu E +ai 0,9593
et [y T e
viscosidad del liquide \‘ . 60,30 Ib/fe
Tension superficial del crudo
s . g 630 cP
Tension superficial del agua \
. . - \ ool 52,0 dina/cm
Tension superficial del liquido
\ Sy 68,1| dina/cm
Factor de compresibilidad del gas -
\ Olig 56,8 dina/cm
Densidad del gas
. . \. ZGas D.BT
Yiscosidad del gas
\ Piias 0,64 b/t
Flujo masico de gas
\ HeGas 0,0103 cP
Flujo masico de liquido
- . L \. Wi 1.315 Lh/h
elocidad superficial del liquido
Yelocidad superficial del gas \. wLiq 14.106 Lb/h
Velocidad de mezcl \, LT 0.33 ft's
elocidad de mezcla
Ny |_¥ss 2,90 fi/s
Vi 3,23 ft's

Fig. 26. Visualizacion en la herramienta computacional de las propiedades de los fluidos

Calculadas las propiedades de los fluidos el programa determina otros factores
tales como niimeros de Reynolds superficiales, factores de friccion y los parametros
de Lockhard - Martinelli (X?) y de inclinacion (Y), necesarios para la resolucién de la
ecuacion de momentum combinado (ver apéndice C), los cuales se observan en las

Fig. 27, tal como se visualiza en la hoja de célculo.
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Nimeros de Reynolds
RESL 23 RESG 134.924

Parametrns Xyy
1,98E+02 0,00E+00
{dP.-'dx}gL 1,85E+01 {dF.fdx}sg 9,34E02

Factores de Friccion

7, IJ1 EI.I1 4.33E03
C._ C.; 0,046
n 1 m 0,200000003

Fig. 27. Visualizacion de algunos parametros necesarios para el disefio

Al determinar estos parametros el programa resuelve la ecuacion de momentum
combinado en régimen estacionario con el fin de obtener el nivel de liquido en
equilibrio (hr/D), parametro fundamental para el estudio de las transiciones entre
patrones de flujo en la tuberia, a partir de este pardmetro, la herramienta
computacional determina la fraccién volumétrica de liquido promedio en la tuberia
(Hyp). La visualizacion de los parametros utilizados en la resolucion de la ecuacion de

momentum y del “holdup” de liquido se muestran a continuacion:

Resolucion de la Ecuacion de Momentum

h /D 0.7454 | 2h./D-1 0.4908 | R_ | 0.8004481
AL 0.0146 As 0.0037 | Rs 0.2009
S 0.3178 S 0.1613 | 5 0.1329
T 3.5693 ar 03910 | = 1.3330
Vi 0.13 Vi 4.3969

Holdup de Liquido
HL 0.79940

Fig. 28. Visualizacion de los parametros de la ecuacion de momentum y del “Holdup” de liquido

Si la viscosidad del liquido obtenida en la seccion de propiedades (ver Fig.26) es
inferior a 100 cP, el programa determina el patron de flujo presente en la tuberia
mediante el modelo de transicion de Taitel y Dukler (1976), si por lo contrario la
viscosidad es superior a 100 cP, el patron de flujo es determinado mediante la
metodologia propuesta por Barnea y Taitel (1993), donde el modelo que rige la

transicion a estratificado es VKH, tal como se explico en el aparte 4.2.
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El patrén de flujo determinado se presenta de manera directa y grafica (mapa de

transiciones), tal como se observa en la Fig. 29. Es importante destacar que el mapa
de transiciones o mapa de patrones de flujo se genera a partir del desarrollo de las
lineas de transicion sobre un sistema coordenado, en el cual se ubica el punto de
trabajo (vs., Vsg) presente en la tuberia (ver Fig. 29). Es importante resaltar que las
lineas de transicion pueden ser construidas de forma individual en diferentes hojas de
calculo, esto se logra mediante botones de accion colocado justo al lado del mapa de

transiciones.

A continuaciéon se muestra la visualizacion en la pantalla de la determinacion del
patron de flujo en la tuberia (Fig. 29), de manera directa y grafica (puntos 1 y 2,
respectivamente). Este caso se tomd considerando el caso hipotético de la Fig. 26.

(MLig = 650 cP).

walor de K para la transicion estratificado-no estratificado de Tavtel v Dukler KTD
Zondicidn de transicidn de Taitel v Dukler KHCritTD 0.000E+00
Condicidn de Transicion de Barnea (IKH) IKH -3 .07SE-01
Condicidn de Transicidn de Barnea (WHH) VKH 6.617E-01
parsn: | |Intermitente |
P hid P L
° a=e HSo s V=G.min WsL.min 3
B.005 [y ] mis mis
Ajuste de Paso | 0.01 7 o0.001
para la convergencia Yalores Asignados
Lineas de Transicidn Lineas de Transicidl
Mapa de Transiciones
1o
10 — =
/"""
= ! Intermitente P gtz //
il Trabajo L
: I il
o O L]
oy e Intermitente £ anular
e ——]
-
[t
[
\‘
it
Lo Estratificado \
am i
o.m o1 1 0 100
¥sG . [mis]
|—\.I'KH IKH TO HLID=05 = F'to.Trabaicl

Nota: La condicion que rige la transicion a estratificado es VKH (linea roja)

Fig. 29. Visualizacion en pantalla de la forma puntual y grafica en que se presenta el
patron de flujo en la tuberia
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Para el caso mostrado en la Fig. 29 (uriq > 100 cP), el programa desarrolla la

estimacion del patron de flujo mediante la metodologia desarrollada por Barnea-
Taitel en 1993), para esta condicion el programa genera la siguiente nota: “La
condicién que rige la transicion a estratificado es VKH (linea roja)”, caso contrario
(uLig < 100 Cp) el programa desarrolla el calculo a partir del modelo desarrollado en
1976 por Taitel y Dukler (TD) y genera el siguiente comentario: “La condicion que

rige la transicion a estratificado es TD (linea verde)”.

Otro aspecto de gran interés a destacar son los pardmetros: paso hld, paso vy, vs.
min Y VsL.min, Mmostrados en los puntos 3 y 4 de la Fig. 29, los cuales son utilizados para
los métodos iterativos que se desarrollan en la construccion de las lineas de transicion

y que el usuario puede modificar para ajustar la exactitud de estos métodos iterativos.

Si el patron de flujo obtenido es intermitente “tapon”, el programa calcula las
caracteristicas principales del flujo tapon en la tuberia a partir de las expresiones
obtenidas del apéndice 2. La visualizacion en pantalla de los valores correspondientes

ala caracterizacion de flujo tapon en tuberias se aprecia en la Fig.30.

Caracteristicas del flujo tapdn

His | 0,93128 0,93128
a 0,06872 0,06872
C 1,99958 1,99958
vD 2,0971 ft/s 0,63920 m/s
Vg 8,5533 ft/s 2,60704 m/s
Hits 0,88617 0,88617
Lf 210,9 ft 64,28318 m
Ls 381,87 ft 116,39547 m
Lu 592,78 ft 180,67865 m
fs 0,01443 |[tapones/s| 0,01443 |tapones/s
Qis 0,5904 ft%/s 0,01672 m3/s
Qics 0,0436 ft%/s 0,00123 m3/s

Fig. 30. Visualizacion en pantalla de los parametros de flujo tapon en la tuberia
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Con las caracteristicas de flujo tapon mostradas en la figura 28, es posible definir

las dimensiones principales del atenuador de flujo tapon. Es preciso destacar que para
ejecutar los pasos posteriores, se debe verificar la existencia de flujo intermitente en
la tuberia, debido a que el programa fue disenado para estas condiciones de flujo,

dado que seria la peor condicion.

Paso 3. Calculadas las caracteristicas de flujo tapén en la tuberia, el usuario debe
desplegar la hoja de célculo “Equipo”, en la cual se deben introducir los mismos
datos de operacion tomados de la hoja de célculo “Tuberia”, adicionando a esta lista
el caudal de descarga del equipo, el cual como se describié anteriormente depende de
las caracteristicas de las valvulas de salida. La visualizaciéon en pantalla de un
ejemplo de datos operacionales a introducir en la hoja de calculo “Equipo” se

muestran en la Fig.31.

Datos de operacion

o
N .Tubos

Fig. 31. Visualizacion en pantalla de los datos de operacion a introducir en el equipo.

Es importante destacar que el didmetro a introducir en esta fase es el didmetro del
tubo de separacion del equipo. Por otro lado, al introducir el mismo flujo volumétrico
de la tuberia, el atenuador de flujo tapon sera disefiado para un sélo tubo de
separacion. En este sentido, para un equipo multitubos, debe fijarse el numero de
tubos de separacion y tomar en consideracion la ecuacion 4.8 para determinar el flujo

volumétrico de disefio de cada tubo de separacion.
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Paso 4. Se pulsa el boton de accion “Cond. Operacion” y automaticamente el

programa determina las propiedades y los diferentes factores vistos en los paso 3
necesarios para la resoluciéon de la ecuacion de momentum combinado, la cual
permite predecir el nivel de liquido en estado estacionario y la fraccion volumétrica

de liquido con deslizamiento en el interior de los tubos de separacion (Hy).

Determinado el Hp, la herramienta computacional determina el patréon de flujo
presente en los tubos de separacion de manera puntal y grafica (mapa de
transiciones), como se mencionod en el paso 3. Un ejemplo de visualizaciéon en

pantalla del mapa de transiciones se observa en la Fig. 32.

Mapa de Transiciones

100
10 =
. L1
Intermitente Lt
L~ o
7 [ 111
é. 1 W Punto de | /
=
g e Trabajo 11 Anular
@ [ \l Intermitente
= [ L] 11
e Roll Waves
el || [ iy
04 ™~
Estratificado \\
0.
0.0 04 1 10 100
VsG, [mis]
|—VKH KH ——HLD =05 ® Pto.Trabsjo |

Fig. 32. Mapa de transiciones entre patrones de flujo

Paso 5. Si el flujo determinado es intermitente (ver Fig. 32) se incrementa el
diametro de los tubos de separacion y se vuelve a repetir el paso 5. Este proceso se
realiza hasta alcanzar la segregacion de las fases en el interior del equipo, es decir, el
proposito de esta iteracion es obtener flujo estratificado, tal como se aprecia en la Fig.

33.
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Mapa de Transiciones
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Fig. 33. Mapa de transiciones entre patrones de flujo en el instante en que se alcanza la estratificacion

Es importante resaltar que el diametro al cual se alcanza flujo estratificado es el de

transicion o diametro minimo de disefio.

Paso 6. Obtenida la estratificacion, el usuario debe incrementar una vez mas el
diametro de los tubos de separacion con el objetivo de asegurar la segregacion de las
fases en el interior del equipo. El diametro (normalizado) obtenido en esta etapa, es el
diametro de disefio del atenuador de flujo tapén multitubos (Dpiseiio). En la Fig. 34

puede observarse el punto de trabajo (vsg, vsL) en el mapa de transiciones para Dpjsesio-

El didmetro de disefio calculado, determina las condiciones de operacion del
atenuador de flujo tapén multitubos, por ende, la fraccion volumétrica de liquido con
deslizamiento y las velocidades superficiales del gas y liquido obtenidas para estas

condiciones son Hy oper, VsG.Oper Y VsL.Oper, F€Spectivamente.
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Fig. 34. Visualizacion en pantalla del mapa de transiciones bajo condiciones de operacion.

Determinado el diametro de disefio (Dpiseiio) S€ debe calcular el volumen méaximo
de liquido que puede acumular el equipo (Vaeum) y la longitud de los tubos de
separacion (Lrybo), para ello se debe determinar la fraccion volumétrica de liquido

con deslizamiento de transicion (Hy rans) tal como sigue:

Paso 7. El usuario debe determinar la velocidad superficial de liquido a la cual ocurre
la transicién (Vs Trans) manteniendo constante la velocidad superficial de gas de
operacion (Vsg.oper), €sto debe ser realizado mediante una interpolacion lineal entre
velocidades superficiales de liquido sobre la curva que rige la transicidn estratificado-

no estratificado, tal como se observa en el mapa de transiciones de la figura 33.

Las velocidades superficiales de liquido necesarias para la interpolacién deben ser
ubicadas en la hoja de célculo de la curva que rija la transicion a estratificado, VKH o

TD segln sea el caso y a partir de estos dos valores interpolar y obtener 1a vy Trans @

VsG.Oper CONSstante.



70
CAPITULO IV Desarrrollo @“Z

I
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Fig. 35. Determinacion de la vy 1pans SObre el mapa de transiciones

Paso 8. El usuario debe introducir el valor de la velocidad superficial de liquido de
transicion determinada en el paso anterior en la celda “vg rrans” de la hoja de calculo
“Equipo”. Posterior a la introduccion se debe pulsar el boton de accion “Cond.
Transicion” con lo cual el programa calculard la fraccion volumétrica de liquido con

deslizamiento de transicion (Hy 1rans) Y automaticamente determinard Vacum ¥ Ltubo.

A partir de la metodologia de disefio mostrada mediante este manual de usuario,
se desarrollo la propuesta del atenuador de flujo tapon multitubos (prototipo) para la
separacion de las fases gas y liquido, el cual debera ser evaluado en futuros estudios
dentro de las instalaciones experimentales de PDVSA-Intevep. Esta propuesta de
separacion gas-liquido viscoso esta constituida por la fabricacion de los planos de

disefio del equipo.
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4.4. Prototipo de separacion gas-liquido viscoso

4.4.1. Bases para el disefio del prototipo

Para el disefio del atenuador de flujo tapoén multitubos (prototipo) que sera
evaluado posteriormente en las instalaciones experimentales de PDVSA-Intevep
(circuito de flujo multifdsico-Norte 6) se consideraron las principales condiciones de
trabajo del circuito: flujos volumétricos de gas y liquido, diametros de tuberias, entre
otros. Las especificaciones técnicas generales del circuito multifasico se muestran en

la Tabla 6.

Tabla 6.Especificaciones técnicas de circuito bifasico horizontal gas/liquido

Presion 15-30 psig
Temperatura 69.8°F
Flujo volumétrico méaximo de liquido (agua) | 0,445602 ft’/s
Flujo volumétrico maximo de gas (aire) 0,406824 MMPCSD
Didmetro de tuberia 2”
Longitud del circuito 393,700787 ft
) , Hierro galvanizado, acero al
Material de la tuberia carbon f’ PVC y plexiglds

El circuito de flujo multifasico cuenta con diferentes fluidos para el desarrollo de
sus actividades experimentales, tales como agua y aceites lubricantes altamente
refinados marca “Purolup” con grados ISO que van desde 22 a 1500. De estos aceites
lubricantes se tom6 como fluido de trabajo el aceite con grado ISO 150 (Purolup 150)
con una viscosidad promedio de 480 cP a la temperatura del circuito (21 °C). Las

propiedades del aceite Purolup 150 se muestran en la Tabla 7.

Tabla 7. Propiedades fisicas del aceite lubricante PUROLUP 150 [49].

Propiedad PUROLUP 150
°API (15 °C) 28,3870
Gravedad Especifica (15 °C) 0,885
Viscosidad a 20 °C (cSt) 544,95 (481 cP)
Viscosidad a 40 °C (cSt) 150
Viscosidad a 100 °C (cSt) 14,50
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Diferentes evaluaciones experimentales realizadas con este aceite en el circuito de

Intevep permitieron determinar que la capacidad méxima de bombeo en el sistema es
de 5,8 m’/h (875,54 BPD). Por otra parte, los sistemas de control presentes en el
circuito funcionan de forma optima para un flujo de gas en el rango de 10.000-
160.000 PCSD. Asi, el disefio del prototipo de separacion gas — liquido se limitd a

estos flujos.

También, se considerd relaciones gas/liquido (G/L) entre 400 > G/L < 600,
debido a que este rango es una condicion usual en los campos de crudos pesados. En

este sentido, se tomaron para el disefio los flujos volumétricos correspondientes a

cada fase en Qg=90.000 PCSD y Q=200 BDP que generan un G/L = 450.

Asimismo, el porcentaje de agua y sedimentos (corte de agua) se considerd
despreciable (A&S = 0) debido a lo refinado del aceite. Ademas, se tomd una
gravedad especifica para el gas de 1, debido a que el fluido de trabajo es aire. Por otra
parte, se utilizdo una rugosidad relativa (¢) de 0,0018” correspondiente a un acero
comercial, generando un valor de € / D = 9,00 E-04. La gravedad API del aceite se
determind a partir de las condiciones de presion, temperatura y viscosidad de disefio
(P =20 psig, T = 21°C y p = 480 cP), obteniendo un valor aproximado de 22,70
°API. En la Tabla 8, se presentan los datos de operacion utilizados para determinar

las caracteristicas de flujo en la tuberia del circuito.

Tabla 8. Datos de operacion utilizados para la determinacion de las caracteristicas de flujo.

Datos de operacién
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4.4.2. Disefio del prototipo

En funcién de los datos operacionales mostrados en la Tabla 8, la herramienta
computacional determind que el patron de flujo presente en la tuberia es del tipo
intermitente (flujo tapon) cuyas caracteristicas se visualizan como se muestra en la

Tabla 9.

Tabla 9. Caracteristicas de flujo tapon presentes en la tuberia del circuito.

Caracteristicas del flujo tapon

Hiis 0,60379 0,60379
o 0,39621 0,39621
C 1,99968 1,99968
vD 1,105654 ft/s 0,33700 m/s
vIB | 43,06641 ft/s 13,12664 m/s
Hy1s 0,59170 0,59170
Lf 196,899 fit 60,01481 m
Ls 32,66757 fit 9,95708 m
Lu 229,5665 fit 69,97188 m
fs 0,18760 tapones/s 0,18760 |tapones/s
Qus | 0,276409 ft’ls 0,00783 m®/s
Qes | 0,181384 ft’/s 0,00514 m®/s

En la Tabla 9, se observa el flujo volumétrico instantaneo de liquido a la entrada
del equipo (0,00783 m’/s = 4253,5 BDP) a partir del cual se precisara el flujo de

descarga del prototipo de separacion a disefiar.

El atenuador de flujo tapon multitubos se diseid para cuatro tubos de separacion,
considerando un flujo de liquido de descarga de 1600 BPD, el cual se tomo a partir
del flujo de liquido instantdneo producido a la entrada del equipo. Este flujo es
funcion del patron de flujo tapon presente en la tuberia (ver aparte 4.2) y del
porcentaje de apertura de la valvula a la salida de liquido del equipo, generalmente se
recomienda un porcentaje apertura entre 10-80%. En este sentido, se elabor6 una
metodologia de calculo que permite predecir el porcentaje de apertura de la valvula

para diferentes flujos volumétricos de liquido, la cual se describe a continuacion:
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1) Se identificod el tipo de valvula presente en el circuito y se ubico la curva

“coeficiente de descarga de la valvula (Cv) vs. Porcentaje de apertura (% apertura)”

de la misma.

El equipo identificado es una valvula de control rotatoria marca Masoneilan
35002 Series Camflex 2, la cual presenta un comportamiento de Cv vs. % apertura

mostrado en la Tabla 10.

Tabla 10. Valores de Cv para la valvula de control (abierta del todo) para diferentes aperturas

% Apertura Cv
10 1.7
20 3.4
30 5.3
40 7.6
50 104
60 134
70 15.9
80 18
90 19.8
100 21.2

2) Se tomaron 3 flujos volumétricos de liquido de trabajo (Qminimo> Qnormal,
Qmaximo) que permitieran cubrir el rango de flujos que puede manipular la valvula,
calculandose posteriormente el coeficiente de capacidad de la valvula teorico para los
diferentes caudales. Los caudales de liquido asumidos y sus diferentes Cv asociados

se muestran en la Tabla 11.

Tabla 11. Cv teorico de la valvula de control para diferentes flujos de liquido

Flujos de liquido
(BPD) Cv
100 0,8676
400 3,4707
1600 13,8828

Los diferentes valores de Cv de la Tabla 11 se obtuvieron a partir de la ecuacion
4.10, la cual aplica a liquidos no viscosos. En esta expresion se utiliza una variacion

de presion (AP) de 10 psig, este valor fue asumido debido a que generalmente el AP
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en una valvula de control se encuentra en el rango de 5-10 psig, por lo que se

considerd la peor condicion [50].

Cv=0,-/Ge/ AP (4.10)

3) Los valores de Cv determinados anteriormente fueron corregidos con el
proposito de considerar el efecto de la viscosidad sobre la valvula, para ello se utilizé

un factor de correccion (Fc) determinado a partir de la Fig. 36.
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Fig. 36. Curva de factor de correccidn de viscosidad [50].

2500

En esta figura, Fc se determina mediante un factor R, el cual es funcion de la
viscosidad del liquido. Para viscosidades comprendidas en el rango de 21,98 cSt —
43,96 cSt se utilizo la ecuacion 4.11 para el calculo del factor R. Mientras que para
viscosidades superiores a 43,96 ¢St se utilizo la ecuacion 4.12. En ambas ecuaciones
Cv representa el coeficiente de capacidad de la valvula para fluidos no viscosos (ver

Tabla 9), O; y u se expresan en gpm y cSt, respectivamente. [50].

10000 *
VTH
R —_ 3650070, (4.12)

 Jov *(u*4,55)
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2

Los diferentes valores de Cv corregidos se muestran en la Tabla 12.

Tabla 12. Valores de Cv corregidos para diferentes flujos de liquido

Flujos de liquido (BPD) CVeorreqidos
100 1.6485
400 5.2060
1600 16.6594

4) Se elaboro la grafica de Cv vs. % de apertura a partir de los datos de la Tabla
10 y se compararon los diferentes valores de Cv corregidos para precisar el grado de
apertura de la valvula para los diferentes flujos de liquido en estudio. En la Tabla 13,

se observa los porcentajes de apertura para los diferentes Cv de trabajo (Cvcorregidos)-

Tabla 13. Porcentajes de apertura para los diferentes Cv de trabajo

CVcorreqidos % Apertura
1.6485 10
5.2060 30
16.6494 72

Como se observa en la Tabla 13, el porcentaje de apertura de la valvula de control
se encuentra dentro del rango 6ptimo (10% - 80%), por lo tanto, los distintos flujos de

descarga del equipo pueden ser manejados.

Los datos operacionales utilizados para determinar las dimensiones principales del

equipo (Dpiseio» LTubo) S€ muestran en la Tabla 14.

Tabla 14. Datos operacionales utilizados para el disefio del prototipo de separacion gas-liquido

Datos de operacién
|
|

ft°/s

i
]
]
)
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Las principales dimensiones del atenuador de flujo tapon multitubos (prototipo)

obtenidas de la herramienta computacional, luego de aplicar la metodologia de disefio

(ver aparte 4.3), resultaron en: Dpiseio = 8 ¥ Ltubo = 59,06”.

Para definir la configuracién geométrica del atenuador de flujo tapoén multitubos,
se realizd una revision documental de los principales trabajos de investigacion
relacionados con la distribucion de flujo dentro del mismo. Esto con el propdsito de
definir la configuracion mas idonea para el disefo, esta revision bibliografica se
describe en el apéndice D. A partir de esta revision se pudo determinar las diferentes
relaciones geométricas que permitieron definir la configuracion total del equipo, la

cual se aprecia en el apéndice E.

Tomando en consideracion las relaciones geométricas citadas en el apéndice E, se
desarrollaron los planos de fabricacion del atenuador de flujo tapén multitubos a ser
evaluado posteriormente en el circuito de flujo multifasico (Norte 6) de PDVSA-
Intevep. Los planos de fabricacion del prototipo de separacion gas-liquido se

muestran en el apéndice F.

4.5. Analisis de costos

Este analisis se realizd considerando el costo involucrado en la implementacion
del prototipo de atenuador de flujo tapon multitubos en el circuito de flujo multifasico

de PDVSA-Intevep.

El costo de implementacion esta relacionado en gran medida con el costo de
inversion inicial del material a utilizar para la fabricacion del prototipo. De este
modo, a partir de los planos de fabricacion (ver apéndice F) se estimo el peso total del

equipo mediante la correlacion 4.13 [48].

Wy, = 10,7["DCHLSSeM +(DCH2eM /12)] (4.13)
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La ecuacion anterior estd en funcion del espesor del material (ey), el cual se

determina mediante la ecuacion 4.14 [48].

ey =pPpDcy /(35000 +0,8p, +0,125) (4.14)

En la ecuacion anterior, ey y Dcy se expresa en pulgadas (in), pp en psia, Lss en

pies (ft) y W en libras (Ibm).

La presion de disefio utilizada para el calculo fue de 1.2 veces la presion de
operacion (segin normas PDVSA). Por otro lado, el material utilizado para
determinar el peso del prototipo, es acero ASTM 516 Gr.70 con un esfuerzo maximo
permisible de 17.5 Ksi. Este acero fue utilizado ya que es el recomendado por normas

PDVSA para el disefio de equipos de separacion.

Los diferentes espesores y pesos aproximados de las distintas secciones que
forman parte del prototipo de atenuador de flujo tapén multitubos se observan en la

Tabla 15.

Tabla 15. Espesores y pesos de las diferentes secciones del atenuador de flujo tapon multitubos

Espesor de Disefio Espesor Comercial

Seccion . . Peso (Ibm)
(in) (in)
Tubos de separacion 0,1345 0,25 257,356
Divisores 0,1269 0,25 14,837
Cabezal de entrada 0,1345 0,25 107

Boquillas de salida de gas 0,1285 0,25 56,175
Tubos de distribucion de gas 0,125 0,125 38,453
Cabezal de salida de liquido 0,1298 0,25 49,933
Sumatoria (Peso) 523,754

En la Tabla 15, se observa la sumatoria de los pesos en lbm de las diferentes
secciones del prototipo de separacion a implementar en el circuito de flujo
multifasico de PDVSA-Intevep. Sin embargo, en esta tabla no se considero el peso
que generan los accesorios del equipo (Te de entrada, reducciones concéntricas

“R.C”, reducciones excéntricas “R.E” y codos rectos). En este sentido, se tomd como
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criterio un factor adicional de disefio de 0,25 (segun Normas PDVSA) para considerar

el peso de estos componentes.
El peso total del prototipo de atenuador de flujo tapén multitubos resultéd en:
Peso Total (Wg) = 523,754 + (0,25)(523,754) = 654,692 Ibm

El precio del material con el que va a ser construido el prototipo de separacion
gas-liquido (acero ASTM 516 Gr.70) para el afio 2005 se ubico en el orden de $16
dolares la libra, por lo que es necesario determinar su valor en el presente. Para ello
se utilizo la expresion que permite calcular el valor futuro de un monto especifico

(ecuacion 4.16) [S51].

n—1
VE=CY (1+i) (4.15)
t=0

En esta ecuacion, ¢ representa los periodos de estudio, i la tasa de interés anual y

C constituye el valor de referencia ($16 dolares).

El andlisis econdmico serd realizado para el presente afio (2008), por lo que el
periodo de estudio es de 4 afos (2005-2008). Por otra parte, la tasa de interés anual se
fij6 en 10%, este valor fue tomado de los lineamientos para la evaluacion economica

de proyectos de inversion de capital (LEEPIC) de PDVSA.

En funcidn a estos criterios el precio del acero ASTM 516 Gr.70 para el aiio 2008

resultd en:
Precio (ASTM 516 Gr.70) — 16 (1+Ol) 3= $21.3 dblares / Ibm

En funcién al peso y precio del material el costo del prototipo quedara expresado

mediante la siguiente ecuacion:
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Costo por material= Peso Total (Ibm)* Precio sty si6 Gr.70) (dolares / [bm) (4.15)

A partir de la ecuacion 4.15, el costo de inversion inicial por material del

prototipo de sepacion gas — liquido es de:

Costo por material =$ 13.944,95 dolares

Para la fecha el valor del dolar preferencial es de 2,15 Bs.F / dolar, por lo tanto, el

costo de inversion inicial por material en Bs. F es de:
Costo por material =$ 13.944,95 délares * 2,15 Bs.F = 29.981,6 Bs.F

Los demads costos asociados a la implementacién del prototipo en el circuito

experimental se listan a continuacion:

1) Costos por construccion
2) Costos de transporte

3) Costos asociados a la instalacion:

Acondicionamiento e inspeccion de las lineas

Soldadura y empalmes

Instalacion e inspeccion de la instrumentacion

Inspeccion general del sistema

Todos estos costos estan relacionados directamente con las horas de labor de los
profesionales en el area. Segun los lineamientos internos de la empresa las
actividades asociadas a estos costos son cubiertas por profesionales tipo 3 (P3) con un
rango de 5 a 7 anos de experiencia laboral y profesionales tipo 5 (P5) con un rando de

5y 9 afios de experiencia. Los costos por horas de labor de cada profesional son:

1) Profesional tipo 3 (P3): 81,10 Bs. F/h
2) Profesional tipo 5 (P5): 103,60 Bs. F / h



81
8 CAPITULO IV Desarrrollo %“Z

Las horas de labor necesarias para cubrir todas las actividades relacionadas con la

implementacion del prototipo de separacion en el circuito experimental se muestran a

continuacion:

3) Profesional tipo 3 (P3) : 40 horas / semana

4) Profesional tipo 5 (P5): 10% de los costos asociados al profesional tipo 3

Para el desarrollo de todas las actividades de implementacion, la empresa estima
un tiempo comprendido entre 5 y 6 semanas, para este estudio se utiliza un periodo de
5 semanas de labor. En funcion a estas premisas los costos asociados en el desarrollo

de todas actividades son:

- Costo por profesional P3:
40 horas / semana * 5 semanas * 81,10 Bs. F/ hora= 16.220 Bs. F
- Costo por profesional P5:

(10 %) Costo por profesional P3 =0.1*16.220 Bs. F =1.622 Bs. F

Costo por horas labor = 1.622 Bs. F + 16.220 Bs. F =17.220 Bs.F

Finalmente, el costo total asociado a la inversion inicial del prototipo de atenuador

de flujo tapoén multitubos es de:

Costo total de inversion inicial = Costo por material + Costo por horas labor

Costo total de inversion inicial = 47.201,0 Bs. F
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CAPITULO V.

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

En el siguiente capitulo se mostraran las conclusiones y recomendaciones finales

de este trabajo de investigacion.

5.1 Conclusiones.

1) Existen un total de 7 tecnologias que puedieran ser evaluadas como separadores
gas-liquido con fase liquida de alta viscosidad, estas son: Separador convencional
horizontal, Separador helicoidal Dhelix, Separador Auger, Separador Ultrasonico,

Juntas en “T” y Atenuadores de flujo tapon (convencional y multitubos).

2) De las tecnologias de acondicionamiento de flujo el atenuador de flujo tapon
multitubos representa una buena alternativa para generar la separacion de las fases

gas y liquido en crudos de alta viscosidad.

3) Es posible determinar las dimensiones principales de un atenuador de flujo tapén
multitubos mediante una metodologia fundamentada en las caracteristicas del flujo

tapon y en modelos de transicion estratificado - no estratificado en tuberias.

4) La metodologia fijada permitié desarrollar una herramienta computacional de facil
uso, que permite determinar las propiedades de los fluidos y el tipo de patron de
flujo (de forma directa y grafica) presente en un sistema gas-liquido con fase liquida

altamente viscosa.

5) La herramienta computacional desarrollada permite, ademads, determinar las
caracteristicas principales del flujo tapon en la tuberia (si existiese), a partir de las
cuales determina las dimensiones principales de un atenuador de flujo tapon

multitubos.
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6) En la herramienta computacional se us6 el modelo de inestabilidad de Kelvin-
Helmbholtz Viscoso (VKH) para la transicion entre patrones de flujo estratificado - no
estratificado debido a que representa con mayor precision sistemas bifasicos con

liquidos viscosos.

7) Para el manejo de fluidos altamente viscosos, los tubos de separacion de un
atenuador de flujo tapoén multitubos deben estar orientados horizontalmente para
garantizar la estratificacion lisa de las fases en su interior, esto debido a que aun en
pequeiias inclinaciones de tuberia el patron de flujo que se presenta es estratificado
con ondas de gran amplitud (Roll Waves), el cual produce bajos rendimientos en la

separacion.

8) Se realizo6 el disefo de un prototipo de atenuador de flujo tapon multitubos a partir
de la herramienta computacional desarrollada, el cual serd evaluado de forma

experimental en el circuito de flujo multifidsico de PDVSA-INTEVEP.

9) El analisis de costos fue basado en la inversion inicial asociada a la
implementacién del prototipo de separacion gas - liquido en las instalaciones
experimentales de PDVSA — Intevep para el afio de estudio (2008), por lo tanto, estos

costos pueden variar dependiendo del afio en que vaya a ser implementado el equipo.

5.2 Recomendaciones.

1) Se recomienda el método propuesto por Barnea y Taitel en 1993 (uso combinado
del modelo de transicion viscoso (VKH) y no viscoso (IKH)), como metodologia a
utilizar para la determinacion de los diferentes patrones de flujo en sistemas gas-
liquido con viscosidades superiores a 100 cP debido a que representa mejor este

fenomeno.
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2) Se recomienda realizar simulaciones fluido — dindmicas con liquidos de alta

viscosidad al atenuador de flujo tapon multitubos disefiado, con el propdsito de

observar la distribucion de las fases y su rendimiento de separacion.

3) Es necesario realizar diversas pruebas experimentales con liquidos de alta
viscosidad al prototipo de separacion disefiado, con el propdsito de evaluar su

desempefio como equipo de acondicionamiento de flujo o como separador primario.

4) Es indispensable crear lineas de investigacion enfocadas al estudio de flujo
multifasico en la escuela de Ingenieria Mecanica de la Universidad de Carabobo por

ser este un tema de suma importancia dentro de la industria petrolera nacional.

5) Es necesario generar convenios entre la universidad y las instituciones de
investigacion, entre ellas PDVSA-INTEVEP, con el fin de fomentar el desarrollo

integral de los ingenieros en formacion.
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Este apéndice contiene todo lo relacionado al método de seleccion utilizado para
determinar la tecnologia de separacion gas-liquido viscoso a desarrollar en este

trabajo de investigacion.

Metodo de ponderacion de criterios y soluciones.

Para desarrollar el método de ponderacion de criterios y soluciones es necesario:

A) Haber elaborado previamente las especificaciones de disefio.

B) Tener varias soluciones probables para el problema.

Las especificaciones de disefio se distinguen en tres tipos: restricciones, criterios y
funciones principales. Las restricciones son especificaciones que nos permiten
rechazar algunas de las probables soluciones sin necesidad de compararlas con las
restantes. Los criterios son especificaciones usadas para comparar soluciones y
eventualmente decidir cual de ellas es la mejor. Por otro lado, los procesos principales
son interacciones entre el sistema a disefiar y el sistema base (objetivo del disefio), y
determinan las funciones principales del sistema a disefiar. El analista debe indicar

explicitamente cuales son estas funciones [32].

Vilchez [32], sefiala que estas especificaciones de disefio pueden ser

determinadas mediante la siguiente clasificacion:

a) Clasificacion de acuerdo a los sistemas interactuantes.

- Especificaciones provenientes del sistema basico.
- Especificaciones provenientes del sistema ambiental.
- Especificaciones provenientes de la fuente de energia.

- Especificaciones provenientes del receptor de energia.
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- Especificaciones provenientes de otros sistemas con los cuales debe interactuar

el sistema a disefiar.
b) Clasificacién de acuerdo a los procesos involucrados.

- Especificaciones referidas al proceso de disefio.

- Especificaciones referidas al proceso de manufactura.

- Especificaciones referidas al proceso de mantenimiento.
- Especificaciones referidas al proceso de operacion.

- Especificaciones referidas al proceso de mercadeo.

- Especificaciones referidas al proceso de transporte.

- Especificaciones referidas al proceso de instalacion.

Cada una de estas especificaciones genera una serie de restricciones y criterios
necesarios para el desarrollar el método de seleccion. Es importante resaltar que las
restricciones y los criterios le fijan propiedades y atributos al sistema a disenar,
mientras que las funciones principales son indicativas del comportamiento de dicho

sistema [32].

Segun Vilchez [32], el método de ponderacion de criterios y soluciones consta de

las tres etapas que se describen en los parrafos siguientes.

1) Se estudian todas las PROBABLES SOLUCIONES generada durante la etapa
de busqueda. El disefiador debe efectuar un anélisis de las probables soluciones con el
propodsito de comprenderlas mejor, captar sus ventajas y desventajas, e incluso hacer

modificaciones si lo considera necesario.

2) Se aplican las restricciones a todas las PROBABLES SOLUCIONES.
Teniendo en cuenta las siguientes premisas: a) la restricciones permiten eliminar
probables soluciones, sin necesidad de compararlas entre si, b) para que una

PROBABLE SOLUCION se convierta en SOLUCION es necesario que cumpla con
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todas las restricciones del problema. La tabla 1 se usa para sistematizar la aplicacion

de las restricciones.

Ry, Ry, Ry, , Ry, son las restricciones y (PS);, (PS),, (PS)s,...... , (PS)i, son las

soluciones probables.

Tabla 1. Aplicacion de restricciones.

Probables soluciones
(PS)1 | (PS), | (PS)3 ] ....... (PS)m
RIR/I Si Si
e | Ral Si Si
S R3 Si No
t Si
r Si
. Si
i
Si
C
Si
c
. Si
i
Si
0
Si
n
Si
€
R,1 Si
S

Cada una de las celdas que estan dentro del recuadro formado por lineas gruesas,
permite la aplicacion de una restriccion especifica a una determinada probable
solucion. En cada celda el analista describe la respuesta: si 0 no, como contestacion a

la pregunta: ;jEsta probable soluciéon cumple con esta restriccion?

A manera de ejemplo se han aplicado hipotéticamente, las restricciones a las

probables soluciones (PS)1 y (PS)2. De estas, (PS)2 tiene que ser eliminada pues no
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cumple con la restriccion R3. En cambio, (PS)1 se convierte en solucién pues cumple

con todas las restricciones.

Se aplican los criterios a las SOLUCIONES. Esta etapa consta de tres pasos: a)
ponderacion de criterios, b) ponderacion de SOLUCIONES de acuerdo a cada uno de
los criterios y c¢) ponderacion final de SOLUCIONES. A continuacioén se describen

cada uno estos tres pasos.
a) Ponderacion de criterios.

Supongamos que, Ci, C,, Cis,....... , Cx son los criterios seleccionados para un

problema cualquiera.

Se procede luego a ponderar los criterios de acuerdo al orden de importancia
relativa. Dentro de una escala numérica previamente establecida, se asigna un valor a
cada uno de los criterios. El mayor valor correspondera al criterio mas relevante. Los
valores elegidos para cada uno de los criterios anteriores seran (PC);, (PC),

(PO)s,........ , (PO)k.
b) Ponderacion de soluciones de acuerdo a cada criterio.

Consideremos que Sy, Sy, Ss,........ , Sp son las alternativas que cumplen con todas

las restricciones, es decir, las SOLUCIONES.

Procedemos, entonces, a ponderar estas SOLUCIONES de acuerdo al grado de
aceptacion respecto al criterio C;. Dentro de una escala numérica previamente
establecida, se asigna un valor a cada una de las soluciones. El mayor valor
correspondera a la mejor solucion respecto al criterio C;. Supongamos que, PSyj,

PS>1, PSay,....... , PSp1 sean los valores fijados para cada una de las soluciones.

Repetimos el paso anterior, para cada uno de los criterios restantes, C,, Cs,...... ,

Cx. De este modo de acuerdo al criterios Cy tenemos que, PSyy, PSyk, PSsy,...... , PSpk
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son los valores fijados para cada una de las soluciones.

¢) Ponderacion final de soluciones.
Se efectuan las siguientes sumatorias para cada una de las soluciones. De modo que,

Para la solucidn S1 se tiene,

(PC); - PSy; + (PC)y- PSpp +......... + (PO PSi=X,4

Para la solucion S,

(PC); - PSy; + (PC)2- PSyp + ... + (PO - PSx=Xs

Y para la solucién S,

(PC)1 - PSp1 +(PC)2- PSpp +........ + (PO PSp=X,

La mejor solucion sera aquella cuya sumatoria sea mayor.



APENDICE B:
Identificacidn de correlaciones y modelos matematicos utilizados para la

caracterizacion de flujo tapon en tuberias.

98
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Este apéndice muestra todo lo relacionado a la identificacion de correlaciones y

modelos matematicos que permitan predecir las caracteristicas de tapones
hidrodindmicos (fracciéon volumétrica de liquido, fracciéon de vacio, velocidades
traslacionales, frecuencia, longitudes, entre otras) producidos en tuberias. La revision
bibliografica realizada en esta parte del trabajo, esta dividida principalmente en dos
puntos: caracteristicas de flujo tapon para bajas viscosidades de liquido, y

caracteristicas de flujo tapon en altas viscosidades de liquido.

Antes de presentar la revision bibliografica, es necesario describir algunos

aspectos relacionados a flujo intermitente (tapon):

El patron de flujo tapon o intermitente se caracteriza por flujo alternado de liquido
y gas los cuales llenan la seccion transversal de la tuberia [7]. Existen tres tipos de

flujo tapon:

e Tapon de flujo hidrodindmico: se forma naturalmente para ciertos intervalos de
caudales de flujo y propiedades fisicas debido a la inestabilidad en la interfaz entre
gas y liquido, al producirse un oleaje para determinados caudales de flujo en un

patron de flujo estratificado.

e Tapdn de flujo inducido por el terreno: es causado por la acumulacion y purga
periddica de los liquidos en las zonas bajas de una tuberia, particularmente para

caudales muy bajos.

e Tapon de flujo inducido operacionalmente: se ocasiona debido al arranque de una
planta, la operacion de raspadores de tubo (Pigging) para la limpieza de tuberias, una

despresurizacion de la tuberia, entre otros.

El patron de flujo predominante en las instalaciones de produccion de la industria

petrolera es flujo intermitente. Por esta razon, es necesario predecir sus caracteristicas
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fluido-dinamicas para realizar disefios adecuados de cada uno de los elementos que

constituyen las instalaciones de produccion (equipos de separacion, entre otros).

Las caracteristicas que se deben predecir de este patron de flujo se pueden
observar en la figura 1B donde se muestra el esquema de la unidad tapon (unidad
basica de estudio). Siendo, t1; el esfuerzo de corte en la pelicula interfacial de gas-
liquido. 1, Ts v Tr constituyen el esfuerzo de corte de gas, del tapon y de la pelicula
de liquido, respectivamente. Ademas, representan los esfuerzos de corte entre la
pared y la unidad tapoén. Virs y V grs constituyen la velocidad de liquido y de gas
en la longitud del tapdn, de igual forma, Vgrg y V L1 constituyen la velocidad de
gas y liquido en la burbuja de gas (también llamada burbuja de Taylor). Vg es la
velocidad traslacional o velocidad del frente de la burbuja, Lg constituye la longitud
del tapon de liquido y L¢ representa la longitud de la pelicula de liquido o longitud de
la burbuja de Taylor. La suma de la longitud del tapon y de la longitud de la pelicula

de liquido representa la longitud de la unidad tapon (Lu).

Otras caracteristicas importantes en el estudio del patron de flujo tapon en tuberias
lo constituye la fraccion volumétrica de liquido con deslizamiento en el tapon de

liquido y en la burbuja de Taylor, Hiis y Hirs respectivamente. Asimismo, la
fraccion de vacio en el tapon de liquido (&) y la frecuencia de arribo de tapones (fs)

también son caracteristicas indispensables que deben tomarse en consideracion a la

hora de caracterizar las dimensiones de los tapones que arriban al equipo.

Fig.1B. Diagrama esquematico para una unidad tapon. [41]
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A continuacion se muestran los principales trabajos referidos a la caracterizacion

de flujo tapon (tapén hidrodindmico) en tuberias, tanto para bajas como para altas

viscosidades de fase liquida.
1.B. Caracterizacion del flujo tap6n para baja viscosidad de fase liquida.

v Determinacién de la fraccion volumétrica de liquido con deslizamiento,

velocidad traslacional, frecuencia y longitud de tapon.

Bagci et al. [52], sefialan que la longitud de los tapones en tuberias generalmente
es estimada como 32D en flujo horizontal y 16D para flujo vertical, para el caso de

tuberias inclinadas proponen la ecuacion 1B.

L, . =16D(1+cos0) (1B)

s, min

Por otra parte, en lo que respecta a la fraccion volumétrica de liquido con
deslizamiento en el tapon, sefalan a la correlacion de Gregory et al. (1978) (ecuacion

2B) es la expresion que genera mejor comportamiento para esta prediccion.

Hijg=————""— ... parav,, >9,17m/s

v 1,39

M

+

(8,66J (28)

HLLS :0,48 ......................... para VM <9,17m/S

Hill et al. [53], desarrollaron correlaciones matematicas a partir de modelos ya
establecidos, tales como los de Brill (1981), Bernico — Drouffet (1991) y Tronconi
(1990), que permiten predecir algunas caracteristicas de los tapones, tales como:
frecuencia de tapones, longitud de tapon y méaxima longitud de tapon posible. Estas

correlaciones son aplicables en tuberias horizontales.

También, sefialan que la correlacion de Gregory et al. (1978) (ver ecuacion 2B) es

probablemente la més exacta para la prediccion de la fraccion volumétrica de liquido
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con deslizamiento en el cuerpo del tapon. Por otro lado, basdndose en correlaciones

matematicas de frecuencia de tapon publicadas en trabajos anteriores [54], lograron
establecer un modelo matemdtico mejorado (ecuacion 3B) a partir de datos

experimentales, con el cual es posible predecir la frecuencia de tapén promedio.

Js-D _ (_fS'Dj J0-0.05-v,6)- 0" (3B)
VM Vm
Donde:
(—f s-D j — —24,729+0,00766. "2 ) 1 04,721 o(0:20524°HHic) (4B)
VM
0,068
Hle" :Hle'[l_ J (SB)
VsL

La longitud de tapon puede ser calculada a partir de la frecuencia de tapones y
asumiendo una velocidad del liquido en la zona de burbuja (ecuacién 6B).

3600 1
% I (6B)

LS :1,2 'VSL .

La velocidad del frente del tapon la expresan mediante un simple balance de masa
de liquido (ecuacién 7B).

_ Vs Hg—-v, .H
vy =
HS _Hle

(7B)

Con la longitud de la tuberia y la velocidad del frente del tapon logran calcular el
tiempo transitorio del frente del tapon (7¢) asumiendo que la velocidad del extremo
del tapon (vp) es igual a 1.2 vy, (considerando flujo tapdn estacionario) y que la
velocidad del fluido en el cuerpo del tapon (vs) es igual a vy. De modo que, la
longitud del tapon (Ls) producido en la linea de la tuberia L, se expresa mediante la

ecuacion &B.

Ls=(vf—vb).Tt (8B)
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Resultando después de la sustitucion la siguiente ecuacion:

12.v,, .(Hg —H,e)j
Lo=L.|1- oB
> ( (Vs-HS —Vze-Hle) (9B)

La ecuacidn anterior genera buenas predicciones cuando se asume altas fracciones

volumétricas de liquido en el tapon [53].

Brill et al. [55], desarrollaron correlaciones para predecir caracteristicas tales
como: fraccion volumétrica de liquido con deslizamiento en el tapén y en la burbuja

de gas, volimenes de liquido producidos durante al arribo de tapones, entre otras.

A partir de métodos estadisticos desarrollaron un modelo de regresion lineal
(ecuacion 10B) que esta en funcion de una variable dependiente In (L;) y variables

independientes, tales como: ./(Ln D) y In(vy). Para el analisis estadistico fueron

tomadas las pruebas experimentales realizadas en tuberias de 16” de didmetro en los
campos de Prudhoe Bay en Alaska, las de 4” y 7” tomadas de Brainerd y Hedquist y
las de 2” y 1,5” tomadas de Schmidt (1977) y Hubbard (1965), respectivamente.
Crudo vivo y gas fueron usados en las pruebas de Prudhoe Bay, mientras que mezclas

Kerosén / aire fueron utilizadas para las pruebas de 2"y 1,5”.

{=a, +a](lnD)1/2+a2 Inv, +e (10B)

Siendo { =1n Lg
Los valores de los coeficientes del modelo de regresion se muestran a

continuacion:

ay =—2,663, a, = 5,441, a, =0,059

, . 2 . .,
Ademas, el error e posee una varianza o,” la cual se expresa mediante la ecuacion

11B.

0,2 =0309 (o, =0,556) (11B)
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En este trabajo ellos sefialan que la longitud méxima del tapon (Lsy.x) puede ser

calculada usando la relacion de burbuja a tapon, tal como sigue:

L

Loyax = ﬁ (12B)

Donde & = L,
T

N

Al desarrollar la ecuacidon de continuidad en el sistema, obtuvieron las ecuaciones

13B y 14B para liquido y gas respectivamente:

T,
Vse = V1B ?SHLLS +Vrp TbHLTB - (VTB —Vu )HLLS (13B)
T, T
Vs = V1B Fb(l_HLTB )+VTB ?S(l —Hyg )_(VTB —Vu Xl —Hyg ) (14B)

Despejando T} de la ecuacion 14B se obtiene:

ofe- -t

" 1-H,,, (15B)
-
1-C

Donde C queda determinada por la ecuacion 16B.

% +(v -V )(I—H )
C=YsG 8 ~ VM LLS 16B
VTB(I_HLTB) ( )

Considerando continuidad sobre la fase gas a través del tapon de liquido y la

burbuja obtuvieron la ecuacion 17B.

1_I_[LLS
— 17B
1_[_[LTB ( )

Vg = Vrp _(VTB _VM)

Una consideracion similar sobre la fase de liquido resulta la ecuacion 18B.

H LLS

Vr :(VM _vTB)

TV (18B)

LTB
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La fraccion volumétrica de liquido con deslizamiento promedio en la tuberia la

expresaron en términos de la fraccion de liquido en el tapon y en la burbuja de
Taylor, tal como sigue:

H,T=H, T +H T, (19B)

Combinando las ecuaciones 13B y 19B obtuvieron la correlacion que permite

calcular la velocidad traslacional (ecuacion 20B)

Vo, =~V H 115
Vv =

Ellos sefialan que la longitud del tapon de liquido puede ser estimada mediante
una correlacion empirica relacionada con el tiempo de produccion del tapon

(ecuacion 21B).

T, =— (21B)

Para resolver las ecuaciones anteriores es necesario calcular los valores de Hrs,

Hiis vy Hp mediante las siguientes correlaciones empiricas:

Hyp =1,0-0,01 expla+blnv +c(In vSG)z] (22B)

Donde: a=4,47108-0,13691v,;; b5=-0,05831+0,08070 v, ¢=0,02124-0,01169v;

H,; ¢ =1,0-0,01 exp [a +blnv +c(lnv, )2] (23B)
Donde:

a=-0,52728+0,4383%,, 5=2,01451-0,17878v,, ¢=-0,20271+0,01819v,,
H, =1,0-0,01 expla+blnv +c(lnvSG)2] (24B)
Donde:

a=427143-026172v, b=0,06495+0,12992 v, c=0,00406—0,01826v,,

En este trabajo se compararon mediante pruebas experimentales la correlacion de

Gregory et al. (1978) (ver ecuacion 2B) con la anteriormente desarrollada (ver
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ecuacion 23B) encontrando que: la correlacion de Gregory muestra un excelente

comportamiento para altos valores de fraccion volumétrica, por lo tanto, es
recomendada para estas aplicaciones, pero de forma general ambas correlaciones
generan buenos resultados en la prediccion de la fraccion volumétrica de liquido con

deslizamiento en el cuerpo del tapon.

Scott et al. [56], realizaron estudios para la prediccion de las caracteristicas de los
tapones en tuberias de gran didmetro mediante datos experimentales tomados de las
lineas de flujo en los campos de Prudhoe Bay en Alaska. Sefalan que existen dos
correlaciones para grandes didmetros de tuberia basadas en los datos experimentales
de Prudhoe Bay que arrojan buenos resultados en la prediccion pero no fueron
desarrolladas para el total de datos obtenidos en campo. Estas expresiones son la
correlacion de Brill en 1981 (ver ecuacion 10B) y la correlacion de Norris en 1982
(ecuacién 25B), quien modificd la correlacion propuesta por Brill tomando datos

experimentales de Prudhoe Bay para tuberias de 24 de diametro.

In(Zs )= ~2.099 + 4.859(1n D)** (25B)

En sus estudios Scott et al. [56] modificaron la correlacion de Brill (1980)
considerando el aumento del tapon a lo largo de la tuberia. Este aumento se basa
fundamentalmente en los datos experimentales tomados de Prudhoe Bay. En este
analisis desarrollaron una correlacion empirica que genera mejores comportamientos
en la prediccion de la longitudes de tapon que las de Brill y Norris, ecuaciones 10B y

25B (ecuacion 26B).

In(Lg, )= —25,4144 +28,4948(In D)"' (26B)

Esta correlacién predice indirectamente la longitud promedio de tapén (L)

mediante la ecuacion 27B.

ZS =LSrGD (278)
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Donde “L;,” es la longitud del tapon al final de la tuberia y “Gp” es un desarrollo

adimensional definido como la relacion entre un punto de interés para la longitud del
tapon y un punto de referencia, generalmente se toma el final de la tuberia como

punto de referencia [56]. Gp se determina por medio de la ecuacion 28B.

Gy =(4+G, 1, )" — 4 (28B)

Inx,

Donde 4 = 5,29 cuando x < x; y 4 =2,35 cuando x > x;

La expresion con la cual se obtiene x; y Gp estan dadas por las ecuaciones 29B y
28B, respectivamente.

x,/D=223v (29B)
G, |, =0.309¢"""" (30B)

Finalmente, los investigadores sefialan que la correlacion 26B debe ser
utilizada para grandes didmetros de tuberia debido a los datos recolectados en
campo. Por otro lado, la correlacion esta restringida para las siguientes condiciones:

d>6; 5<v;<50; 1<vy; <5 y 1000<x,<100000, siendo x, la longitud de la tuberia

en pies.

Burke et al. [57], describen que las correlaciones hidrodinamicas mas importantes
para evaluar las caracteristicas de flujo tapon son presentadas por Brill, Scott,
Gregory y Norris. En este sentido, sefialan que la correlacion de Brill en 1981 (ver
ecuacion 10B) para longitud de tapon es independiente de cualquier correlacion de
calculo de caida de presion y fracciones de liquido en tuberia. Ademas, la correlacion
propuesta por Scott en 1989 (ver ecuacién 26B) es una modificacion de la Brill,
basada principalmente en los mismos datos experimentales. Los resultados de ambas
no difieren en gran medida para el rango de didmetros de tuberia que generalmente se
encuentran en la industria. La correlacion de Scott (1989) por si sola es una expresion

muy simple y puede ser facilmente programada.
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Scott y Kouba [58], muestran las correlaciones mas importantes relacionadas con
la velocidad traslacional en la unidad tapon. Segtn ellos, la velocidad traslacional del
frente de la burbuja (velocidad traslacional) debe ser estimada mediante la correlacion

de Nicholson (1978) (ecuacién 31B).

Donde v, es la velocidad promedio de liquido en el tapon, si se considera flujo
homogéneo (no hay deslizamiento de flujo en el cuerpo del tapon), la velocidad
promedio de liquido se puede tomar igual a la velocidad de la mezcla (v = vyy). De
modo que, 1,2vy, es aproximadamente igual a la velocidad maxima del liquido en el

tapon.

En la ecuacién 31B, vp, es la velocidad de deriva 6 velocidad relativa entre la
velocidad maxima de gas en la burbuja (vz3) y la maxima velocidad de liquido en el

tapon (1,2 vy).

Ellos sefialan, que la velocidad de deriva no debe despreciarse en flujo inclinado,
para flujo horizontal algunos autores la reportan igual a cero (vp = 0) y otros
consideran una velocidad de deriva significativa en estos flujos. En este sentido,

Weber en 1981 citado por Scott y Kouba [58] propone la ecuacion 32B en tuberias

horizontales.
VD -0,56
=0,54-1,76 Eod
\/g_D (32B)
Donde:
2
Fod = £182_ (33B)
(o2

Por otro lado, los autores describen la correlacion de Bendiksen et. al. (1984),
quienes presentaron una ecuaciéon que permite calcular vp en tuberias inclinadas

(ecuacion 34B).
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Vp = (VD )horizontal ) COS(0)+ (VD )vert[cal ) Sin (e) (348)

Ademas de la expresion de Bendiksen et. al. (1984), Scott y Kouba [58] citan los
trabajos de Davies & Taylor (1950) y Benjamin (1968), quienes desarrollaron las
correlaciones que predicen el valor de vp en tuberias verticales y horizontales,

ecuaciones 35B y 36B respectivamente.

(VD )vertical = 0’35 gD (358)

(VD )horizontal = 0,54 gD (368)

La ecuacion 32B debe ser usada en lugar de la ecuacion 36B para casos en los que
el nimero de Eotvos es pequefio (diametros pequefios de tuberia 6 fluidos muy

ViSCOSO0S).

Taitel et al. [59], senalan que la velocidad traslacional (v7p ) puede ser expresada

en funcion de la velocidad de mezcla del tapon en la forma presentada por Nicklin en

1962 (ecuacion 37B).

En lo que respecta a la velocidad de deriva (vp), Taitel et al. [59] senalan que la
correlacion de Bendiksen (1984) (ver ecuacion 34B) para tuberias horizontales e
inclinadas es la correlacion mas utilizada. De igual forma, describen que la
correlacion de Gregory (1978)(ecuacion 2B) para predecir la fraccion volumétrica de
liquido con deslizamiento en el cuerpo del tapon (H;.zs) es la que muestra resultados

mas precisos.

Ademas de la correlacion de Gregory (1978), Taitel ef al. [59] citan la correlacion
de Barnea & Brauner en 1985 para la determinacion de la fraccion volumétrica de
liquido con deslizamiento en el cuerpo del tapon (ecuacion 38B), la cual al igual que

la Gregory genera excelentes resultados en la prediccion.
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040 1/2 2f 2/5 3/5 2
Hyps =1-0,058 {—} [—mf} {&} —0,725 (38B)
(p.-ps)g] LD o

En la ecuacion 38B, f; representa el factor de friccion generado por el tapon de
liquido. Para la longitud del tapén consideran el criterio de Nicholson (1978) de 30
veces el diametro de la tuberia (30D), finalmente, proponen la ecuacién 39B para la

prediccion de la longitud de la unidad tapon.

v, H -v . H
L, =L s Vel pp (398)

Voo =VyH 13

Watson [60], desarrollé6 una correlacién para estimar la velocidad traslacional

considerando el frente del tapon como un conjunto en movimiento (ecuacion 40B).

/2
Donde:
H, ¢ -H,

129 - At ;04D <H,<06D

@ Hps-Hy - Hy(1-Hpg) H,

2H,,-H\H H

o= 2 f( LLS f> = : 04D<H<0,6D

@ Hpg—-Hy HLLS(I HLLS) H,

Para este estudio, Watson [60] sefiala que la ecuacion 40B muestra excelentes
resultados cuando se trabaja con hidrocarburos y a alta presion, ya que considera el
arrastre de burbujas de gas en el tapon de liquido. Ademads, describe que la
correlacion propuesta por Nicklin en 1962 (ver ecuacién 37B) genera excelentes
comportamientos. También, proponen la correlacion desarrollada por Bendiksen en
1984 (ecuaciones 34B) para el céalculo de la velocidad de deriva y la estimaciones
propuestas por Brandt & Fuchs en 1989 (ecuaciones 41B y 42B) para predecir los

coeficientes C, vp de la correlacion de Nicklin (1962).
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C =105
Vp = 0,75 m/s para vy <5 m/s (41B)
C=120
Ve =0 m/s PATVa&> 5m/s (42B)
=

Woods et al. [61], desarrollaron una correlacion para determinar la frecuencia de

tapones una vez desarrollado el patrén de flujo tapon (ecuacion 43B).

|
fs-D :1,2[L—SJ (43B)
D

Vs

Sefialan ademas, que el valor promedio de Lg/D es constante cuando el patron de
flujo esta completamente desarrollado, por lo que:

fs-D

= constante (44B)
Vst

La derivacién que se muestra para estos factores se encuentra desarrollada en el

trabajo de Wood 1998.

Zabaras [62], desarrollaron una correlacion para el calculo de la frecuencia de
tapon la cual fue comparada con las correlaciones y modelos matematicos mas
importantes encontrados en la literatura arrojando un 0% de error promedio y un 60%
de error absoluto. Entre las correlaciones y modelos matematicos mas importantes

utilizadas en la comparacion destacan:

1) Correlacion de Shell (ecuacion 45B), la cual se deriva de una curva de datos

obtenida por Heywood y Richarson (1979).

NFrmpén = NFrmi“ + A[(NF}’SL + NFrSG )O’l - 1’1 7(]\/vFrL )0’064]2 (458)
Donde:
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d v v
NFrTapg'n = f;\/; ) NFFx[ :ﬁ[‘d ; NFrSg - \/(Sg-id’ NFrmin 20’048(NF;1\,L )0,81 :

A=073(Np, P

2) Correlacion de Tronconi en 1990 (ecuacion 46B), en esta expresion Tronconi
asumio que la frecuencia de tapén es la mitad de la frecuencia de las ondas que la
producen, para ello utiliz6 el andlisis tedrico de inestabilidad de onda de Kordyban y

Ranov en 1970 y de Mishima e Ishii en 1980.

PGV

f, =0,61
PrL (D - hL)

(46B)
3) Correlacion de Gregory y Scott [63] (ecuacion 47B), sus mediciones fueron
realizadas en sistemas dioxido de carbono/agua a presion atmosférica y 25 °C, con un
diametro de tuberia de %47, utilizaron datos experimentales de Hubbard en 1965 y

consideraron que no existia deslizamiento entre las fases.

1,2 1,2
1 = 0,0226(%J {ﬂ + VM:| (47B)

g Vur

4) Correlacion de Hill y Wood en 1990 (ecuacion 48B), para el desarrollo utilizaron
dos pardmetros fundamentales en la formacion del tapon, la profundidad de la capa de

liquido estratificado y la velocidad superficial de gas y liquido.

.d h
(VG_VL) (l_hL)
Donde vg, vz, y A se determinan por la metodologia propuesta por Taitel y Dukler
en 1976. Ademas de esta expresion Hill y Wood (1990) proponen otra correlacion

(ecuacion 49B), la cual arroja resultados mds precisos que la presentada por Gregory

y Scott (ver ecuacion 47B).
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fsD

Vum

=0,275-10>%" (49B)

5) Correlacion de Greskovich y Shrier en 1972 (ecuacion 50B), el desarrollo de esta
correlacion fue realizado a partir de la correlacion propuesta por Gregory y Scott (ver

ecuacion 47B) y es generalmente utilizada para la medicion en tuberias horizontales.

) 1,2
1. = 0,0226{/{M + VLJ] (50B)
D gD

6) Correlacion de Heywood y Richarson en 1979, utilizaron aire-agua como fluidos

de trabajo y a partir de métodos probabilisticos desarrollaron la ecuacion 51B.

1,02

A\

/= 0,0434{/1[ 79’2276 +VLDH (51B)
g

7) Modelo de de Taitel y Dukler en 1977 (ecuacion 52B), sus estudios fueron
realizados para sistemas aire-agua en tuberias de 3.81 cm de didmetro y el desarrollo

fue basado en los mecanismos de formacion de tapon.

f.D

sL

:f(XaYaZavzdand) (52B)

Donde los pardmetros vy, veqs , X, Yy Z estan definidos por:

D ~ (dp/dx),

0.5
Vv, = # PV d = VSG G . = |:—j| .
“ m » % [Dgcos g\ P —pc (dp/dx), ’

PLVst /2D

(pg = pc )gsin(B) _
= “ NV dp/ )

(dp / dx)sG ;
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Mediante un desarrollo estadistico de las diferentes correlaciones mencionadas,

Zabaras [62] desarrollo una correlacion que genera mayor exactitud en la prediccion

de frecuencia de tapones. (ecuacion 53B):

1,2 1,2
1, = 0,0226( vle) j {212’6 + VM} [0,836+ 2,75sin %% (ﬂ)] (53B)
g Vum

Finalmente, compar6 mediante pruebas experimentales la ecuacion 53B con el
modelo presentado por Taitel y Dukler en 1977 (ver ecuacion 52B), concluyendo que
su correlacion muestra mejores resultados en la prediccion de frecuencia de tapones.
Sin embargo, recomienda el modelo de Taitel y Dukler particularmente para

diametros mayores a 8.

Hewitt [64], cita el desarrollo propuesto por Manolis (1995) (ecuacion 54B) como
la expresion que muestra mejor exactitud en la prediccion de frecuencia de tapén en
comparacion con las presentadas por Hill y Wood (1990) y Tronconi (1990), ya que
estas ultimas no toman en consideracion el efecto de la presion sobre la frecuencia.
La expresion presentada por Manolis en 1995 es una forma modificada de la

correlacion propuesta por Gregory y Scott en 1969.

f¢=0,0037F," (54B)

Donde F, esta definido por la ecuacion 55B.

V| 25+v,°
F,:g%{#} (55B)

Gomis [65], desarrolld mediciones en la linea de 24” pulgadas del Campo el
Furrial en un tiempo promedio de 15 horas, donde se detectaron 626 tapones con una
frecuencia de 60 segundos entre ellos y una velocidad traslacional de 19 m/s. La
longitud promedio de los tapones se ubicd en 200 metros y se reportaron tapones de

hasta 1000 metros. Se demostr6 en este trabajo que el tamafio de los tapones sigue
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una distribucion normal del tipo nodal, y que la mejor correlacion es la de BP y Tulsa

para la descripcion del fenomeno. (ecuacion 56B, citada por Gutiérrez [66]).

L,(Lg)=-3579+7,075-(L, D)*° + 0,059 (L, v, )-0,7712 - (L, D) (56B)

v" Determinacion de la fraccion de vacio.

Barnea y Brauner [67], proponen una expresion para la prediccion de la fraccion
de vacio de gas presente en un tapon de liquido desarrollado (ecuacion 57B). Esta
expresion fue desarrollada asumiendo que el gas en el tapon de liquido aparece en

forma de burbujas dispersas y que no existe deslizamiento entre las fases.

v
g =—3C — (57B)

VsG TV
Finalmente, destacan que este modelo puede ser utilizado para patrones de flujo de
burbuja alargada. Ademads, sefalan que para caracterizar el patrén de flujo tapon, se

debe asumir una longitud de tapon de 32D para tuberias horizontales y 16D en flujo

vertical.

Paglianti et al. [68], muestran las diferentes correlaciones para la prediccion de la
fraccion de vacio en el tapon de liquido a partir de datos experimentales obtenidos

con mezclas aire-agua y aire-aceite liviano.

Gregory et al. (1978) citado por Paglianti ef al. [68] us6 dos secciones de prueba
diferentes con diametros internos de 25,8 y 51,2 mm, y aceite liviano - aire como

fluidos de trabajo para proponer la siguiente ecuacion:

asg =1-Hpg (58B)

Siendo H; ;s expresado mediante la ecuacion 2B.
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Por otro lado, Malnes (1982) citado por Paglianti et al. [68] propuso otra

correlacion empirica (ecuacion 59B) basada en los mismos datos experimentales de

Gregory (1978).

oy =—M 598
S C.+vy ( )
Donde el coeficiente C. se expresa mediante la siguiente ecuacion:
* o 1/4
C, = 83(g ) (60B)
PL

Fershneider (1983) citado por Paglianti et al. [68] utilizd un lazo de pruebas de
alta presion (15 Bar) con gas y condensado como fluidos de trabajo, para proponer la
ecuacion 61B.

1
2 022
[1 LF B, } (61B)

aszl_

625

Donde F, y B, se expresan mediante las ecuaciones 62B y 63 B, respectivamente.

F, = i
BE
PL
B, = (pL _pG)'g'D2 (638)
(o2

Andreussi y Bendisken (1985) citados por Paglianti et al. [68] desarrollaron la
ecuacion 64B para vy > vy, asumiendo que la aireacion de la capa de liquido en la
region de flujo estratificado es despreciable y tomando en consideracion flujo tapon
completamente desarrollado.

_ Yu ™%
“ (VM +v, )n (%48)

Siendo:
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v=2.6- 1_2.(112 . g-D~M (65B)
’ D Pr
Con d=2.5cm,y
v, :2400.(1_511;'3),3—3/4,\/g.l).(plp_pfr‘) (66B)
L

Donde # es un parametro que toma en consideracion el efecto de la densidad de
gas, y se expresa la ecuacion 67B.

n=1-3.£¢ (67B)
PL

Para el caso que vy, < vy, la fraccidon de vacio es despreciable (a g = O) .

2.B. Caracteristicas del flujo tapon para altas viscosidades de la fase liquida.

Gokcal et al. [69], determinaron los efectos de las altas viscosidades sobre los
patrones de flujo, gradientes de presion y fracciones volumétricas de liquido mediante

observaciones experimentales.

En este sentido, observaron que la forma de la burbuja cambia con el incremento
de la viscosidad para patrones de burbuja alargada. Otra observacion radica en que la
frecuencia de tapones y “holdup” de liquido aumentan, mientras la longitud del tapon
disminuye cuando se incrementa la viscosidad del crudo. Aunado a esto, los
gradientes de presion se elevan con dicho incremento, con lo cual concluyen que la

viscosidad juega un importante papel en el comportamiento del flujo.

Colmenares et al. [41], sehalan que existen marcadas diferencias en las
caracteristicas del tapon entre crudos livianos y pesados. Ya que, la fase liquida en los
livianos generalmente se presenta en régimen de flujo turbulento, mientras que en
crudos pesados tiende a ser laminar. La altura de liquido en la regioén de pelicula en

los crudos pesados se incrementa notoriamente al igual que la velocidad del frente de
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la burbuja (traslacional) debido entre otras variables a la gran tasa de flujo recibida.

De modo que, los tapones en crudo pesado son de menor longitud pero con mayor

frecuencia.

Para la predicciéon de la velocidad del frente de la burbuja (v7p) se utilizd la

correlacion presentada por Bendiksen (1984) (ver ecuaciones 34B y 68B).
vrg = C vy, +0,54,/gD cos @+ 0,35,/ gD sin (68B)

Donde C es una constante que depende del perfil de velocidad de liquido en el
cuerpo del tapon, tomando valores de C= 1,2 para flujo turbulento y C= 2,0 para flujo
laminar (Xiao, 1990). Esta expresion fue validada experimentalmente atin para
bajos nuimeros de Reynolds, obteniendo buenos resultados [41]. La fraccion
volumétrica de liquido con deslizamiento en el tapon (Hyrs) fue estimada utilizando
la correlacion de Gregory etf. al (1978) (ver ecuacion 2B). En lo que respecta a
longitud de tapones Colmenares et al. [41], observaron que la relacion de 30D tomada
por diferentes autores para esta caracteristica de flujo, no genera buenos resultados en
sistemas viscosos. Finalmente, sefialan que la frecuencia de tapén en crudos viscosos
debe ser estimada mediante la ecuacion 69B.

fs=-18 (69B)
LU

Ortega [31], desarrolld un modelo para predecir la caida de presion en flujo tapon
para tuberias horizontales a partir del modelo de Taitel y Barnea (1990), este
desarrollo se obtuvo en un circuito de 2 in. de didmetro y 250 didmetros de longitud
(250D) usando un sistema aceite (480 cP) / aire a una temperatura de 20 °C. Ademas
de este modelo de caida de presion, el autor plantea las principales correlaciones

utilizadas para la caracterizacion de flujo tapon en tuberias.

Para estimar la fraccion volumétrica de liquido en la burbuja de Taylor propone la

ecuacion 70B, la cual se genera a partir de un balance de masa presentado por
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Shoham (2000), donde se asume que la velocidad del liquido en la burbuja de Taylor

es menor que la velocidad traslacional (virs << vip).

Vg — Vv, ) H
HLTBZ( TB L) LLS (70B)

Vrp

La velocidad traslacional se obtiene de la correlacion propuesta por Bendiksen
(1984) (ver ecuacion 68B). Por su parte, la fraccion volumétrica de liquido con
deslizamiento en el cuerpo del tapon se determina utilizando la correlacion de

Gregory et al. (1978) [31]. (ver ecuacion 2B).

A partir del balance de masa descrito por Shoham (2000) y considerando que el
valor de v.7p es despreciable, se genera de expresion para estimar la longitud de la
pelicula de liquido (L) (ecuacion 71B) [31].

vy - Hpg _IJ (71B)

L,=L¢-
f S
( VsL

La velocidad real del liquido o velocidad in situ (v.) se obtiene a partir de la

ecuacion 72B [31].

Yu —VaLs '(1_HLLS)
Hypg

Vi = (72B)
La velocidad de las burbujas de gas en el tapon (vgrs) se obtiene de la expresion

desarrollada por Ansari (1988) (ecuacion 73B) [31].

2

0,25
vers =L2vy, + 1,53{@} H,,; M sin B (73B)
L

Donde el término H; ;s toma en consideracion el efecto de la presencia de burbujas

en el cuerpo del tapon.
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A partir de los datos obtenidos en laboratorio, Ortega [31] obtuvo una correlacion

experimental para predecir la longitud de la pelicula (No mostrada por ser

informacion confidencial de PDVSA.Intevep).

Finalmente, utilizando la correlaciéon de longitud de pelicula y la ecuacion 71B
presentd una correlacion experimental que permite predecir la longitud de tapones en

crudos viscosos (No mostrada por ser informacion confidencial de PDVSA . Intevep).

Luego de conocer Ls, la frecuencia de tapones puede estimarse mediante la

ecuacion presentada por colmenares et al. [41] (ver ecuacion 69B).

Ortega [40], utilizd un sistema aceite 1200 cP / aire a 20 °C para observar el
comportamiento de las diferentes caracteristicas de flujo tapén en sistemas altamente
viscosos, de los datos obtenidos experimentalmente desarrolldé una correlacion para
estimar la longitud de la pelicula (L) en tuberias horizontales en el intervalo de 500 a

1300 cP (No mostrada por ser informacién confidencial de PDVSA.Intevep).

La velocidad traslacional se obtiene de la correlacion propuesta por Bendisken
(1984) (ver ecuacion 68B). En la cual el valor de C depende del perfil de la velocidad
de liquido en el cuerpo del tapon (C = 1,2 y C = 2,0, turbulento y laminar,
respectivamente (Xiao (1990)). Ademas de estos dos valores, Taitel (2000) citado por

Ortega [40] propuso la ecuacion 78B para valores intermedios de ntmeros de

Reynolds.
20 1,20
- 2 T 2
{4 Re, . Rey, (78B)
Re; Re;

Donde Rec;, es el nimero de Reynolds critico entre flujo laminar y turbulento

equivalente a Rec, = 1502 [40].
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El autor sefala ademas, que la fraccién volumétrica de liquido con deslizamiento

en el cuerpo del tapon puede ser determinada mediante una correlacion obtenida a
partir de las mediciones realizadas con sensores capacitivos (holdupmeters) para el

sistema aceite (1200cP) / aire.

Por otro lado, describe que para sistemas donde la fase liquida es poco viscosa (en
el orden de 10cP), la correlacion desarrollada por Gregory et al. (1978) (ver ecuacioén
2B) funciona muy bien. Sin embargo, esta correlacion genera buenas predicciones

para liquidos con viscosidades inferiores a los 500 cP.

Finalmente, se concluye, que al aumentar la viscosidad de la fase liquida,
manteniendo constantes las condiciones dinamicas (vy, y vsg) se puede apreciar una
disminucién tanto en la longitud del tapon de liquido (Ls) como de la longitud de la
pelicula en la burbuja (L,). Como consecuencia la longitud en la unidad completa (L)

disminuye y por lo tanto, se produce un aumento considerable en la frecuencia de

tapones (fs).

Tallavo et al. [70], describen el comportamiento de las principales caracteristicas
de flujo tapén en tuberias horizontales. En este sentido sefialan, que cuando el flujo
tapon llega a la primera estacion de separacion en superficie, el flujo instantdneo de
liquido se incrementa por un factor de 5 a 20 con respecto al valor nominal, mientras

que la tasa de flujo de gas se reduce casi a cero.

Con el andlisis de sus mediciones concluyen que el periodo de los tapones
disminuye con el incremento de la velocidad de la mezcla, producto del aumento de
la velocidad superficial de liquido. Ademas, lograron establecer que para sistemas
aire — agua la velocidad traslacional promedio es proporcional a 1,3 veces la
velocidad de la mezcla y en el caso de flujo bifasico viscoso la velocidad traslacional

esta en el orden de 1,8 vy,.
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APENDICE C.
Analisis bibliografico de las transiciones entre patrones de flujo estratificado -

no estratificado.
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En el comportamiento de las transiciones entre patrones de flujo estratificado - no

estratificado, es importante describir todo lo relacionado a flujo estratificado en
régimen estacionario. En este sentido, Taitel ef al. [43], desarrollaron un modelo para
determinar el nivel de liquido en tuberias (4;) para este patron de flujo, donde los
caudales de gas y liquido, el diametro, dngulo de inclinacion de la tuberia, y las
propiedades fisicas de las fases son variables de interés. El modelo considera balances
de momentum sobre las fases gas y liquido en un volumen de control diferencial de
longitud (Ax). A partir de los balances de momentum se obtiene la ecuacién de

momentum combinado (ecuacion 1C) [43].

S S 1 1 .
TWGAG—TWL;JFTI-S{A+AJ—(PL—PG)gsm‘9:F (1C)
G L L G

Para F' = 0, se genera la ecuacidon que expresa de forma implicita el valor de 4, y
combina todas las fuerzas que actuan sobre las fases gas y liquido. El calculo se
desarrolla utilizando métodos de flujo monofasico basados en el concepto de
diametro hidraulico mostrado en 1973 por Agrawal et al. [43], ecuaciones 2C y 3C

para las fases gas y liquido, respectivamente.

44
Dy =—"— 2
S+, (2C)
44
D, = SL (3C)
L

Los factores de friccion de cada una de estas fases se obtienen mediante las
ecuaciones 4C y 5C.

/s =[D#”J (4C)

S = CL[DLVLPL J_ (5C)
H
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Donde ¢, =c¢g =16 y m =n = 1 para flujo laminar, ¢, = cg = 0,046 ym=n=0,2

para flujo turbulento. Por otro lado, los esfuerzos de corte de las fases gas y liquido
pueden expresarse mediante las ecuaciones 6C y 7C.

2
Twe = Jo pG% (6C)

2
pLv (7C)
Ty =S
2
Por su parte, el esfuerzo de corte en la region interfacial se expresa mediante la
ecuacion 8C.
2
Ti:f;pG(VG_Vi) (8C)
2
Cohen y Hanratty (1968) citados por Barnea y Taitel [42] sefialan que el valor del
factor de friccion interfacial puede asumirse constante, con un valor de f; =0,014. Por
su parte, en 1994 Barnea y Taitel [46] sefialan que generalmente se considera a f; = f;
cuando f> 0,014. Ademas, consideran que la velocidad en la interfaz es despreciable,
debido a que la velocidad del gas es mayor a la del liquido (vg >> v;). Bajo estas dos
ultimas consideraciones el esfuerzo de corte interfacial es igual al esfuerzo de corte

del gas.

A partir de lo senalado anteriormente (7; & 7y.) la ecuacion 1C se describe de la

siguiente forma:

TWGSL_(SG+Si+S,-J_(pL—pG)gsm9=0 (9C)

Ty A, A, A, A4

Twe

La ecuacion 9C puede ser presentada de forma adimensional expresando sus

variables de la siguiente forma [43]:
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~ S, ~ h ~ - v

; :;: Ainz; VvV, =—3Y VG:V (1OC)
De este modo se obtiene la forma adimensional de la ecuacion de momentum

combinado, tal como sigue [43]:

Xz{(;LJL )7" v,2 ;—L} - {(VGJG )ﬂn VGZ[S—G + g—" + g—’ﬂ —-4Y =0 (11C)

L

De este andlisis dimensional surgen dos grupos dimensionales, “Y” que es el
parametro del angulo de inclinacién, y “X” que es el parametro de Lockhart y

Martinelli, ecuaciones 12C y 13C, respectivamente.

4CL Re pLVSL2 dP]
L
sL

D ) dx
X?= 4 = P (12C)
Cq Re PV )
D ¢ 2 dx sG
y_ oo —pelgsing _(p, - pg)gsind
4c, R vast dPJ (13C)
eG
D 2 dx sG

Todas las variables adimensionales de la ecuacion 11C estan en funcion
unicamente de 4, [43]. La relacion funcional entre las variables adimensionales y 4,

se muestran a continuacion:

4, = 0,25[;; = cos‘l(zﬁL —1)+ (2;7L —1N1- (2}7L - 1)2} (14C)

Ag =0,25{COS_I(ZZL ~1)- (27, 11 - ok, - 1)2} (15C)

S =x —cos’1(2}7L —1) (16C)
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S, =cos™ (2}7L - 1) (17C)
§ = 1-(27, -1) (18C)

4 4
v, = a Ve = a. (19C)

A partir del desarrollo de flujo estratificado en régimen estacionario, Taitel y
Dukler [43] desarrollaron un modelo simplificado para predecir la transicion
estratificado- no estratificado para flujo en tuberias a partir del analisis de estabilidad
de Kelvin — Helmholtz asumiendo una onda finita estacionaria sobre la interfaz gas —
liquido. Para este desarrollo se consideran dos fuerzas que actiian sobre la cresta de la
onda en direcciones opuestas. La gravedad que es la fuerza que tiende a reducir la
onda y a estabilizar la configuracion estratificada, y la fuerza de Bernoulli que tiende
a incrementar la amplitud de onda. Ambas condiciones de la estabilidad generan el

siguiente criterio de transicion:

1/2

- A
VG > KTD (pL pG )g COS@ G (ZOC)
dA,
P dh,
Donde:
h
K =(1- %) (21C)

La ecuacion 20C representa el modelo simplificado de transicion estratificado -

no estratificado propuesto por Taitel y Dukler [43] en su forma dimensional.

Para este modelo, si se cumple que v es mayor que la expresion del lado derecho,
entonces la fuerza de succion de Bernoulli vencera a la fuerza de gravedad causando
que el flujo sea inestable y que la transicion de estratificado a no estratificado se
genere, de lo contrario, el flujo sera estable y existird flujo estratificado en la tuberia

[43].
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Aplicando las mismas variables utilizadas para el desarrollo de flujo estratificado

en equilibrio (ver ecuacion 10C), el criterio de transicion (ecuacion 20C) puede ser

expresado de forma adimensional [43], tal como sigue:

"72 d;‘iL
1 Yk,
Fr — - >1 (22C)
24
(l—hL) G

Donde:

ddy =8, =41 (2ZL —1)2 (23C)

dh,

Siendo Fr el nimero de Froude modificado, expresado como:

Fr— Pc

— VSG
(P, = pg) -/gDcosd (24)

En 1993, Barnea y Taitel [42] desarrollaron un analisis de estabilidad para flujos
viscosos con largas longitudes de ondas generadas sobre flujo estratificado en
tuberias. El andlisis toma en consideracion los esfuerzos cortantes y la tension
interfacial utilizando factores de friccion, con lo cual determinan el nivel de liquido
en estado estacionario de la misma forma que Taitel y Dukler [43]. Este criterio de
estabilidad o criterio de transicion entre flujo estratificado-no estratificado se expresa

de la siguiente forma:

2
(i—aj —(a2 —c)—a’k2 <0 (25C)
2b
Donde:
L [ pLve  Peve j
a= + 26C
Pum ( Ry Rg ( )

1 oF oF
sz avSL Veg Ry, avSG Vo Ry,
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dALA/th (28C)
(29C)

1 | oF
el >
L (31C)

En la ecuacion 31C, Rgy R, representan las fracciones volumétricas de gas y

liquido en la tuberia y se expresan de la siguiente forma:

R, ="t  Rg="% (320)

En la ecuacion 25C, el primer término muestra el efecto del esfuerzo cortante, el
segundo término (a’ — ¢) es la contribucion del analisis para flujos no viscoso (IKH),
y por ultimo, el término dk’ es la contribucion de la tension interfacial y depende
unicamente de la longitud de onda. Segun Rivero et al. [71], este Gltimo término
generalmente se desprecia, debido al poco efecto que genera sobre la linea de

transicion.

Al sustituir cada uno de los pardmetros anteriores en la ecuacion 25C. El criterio de
transicion de Barnea y Taitel [42] para obtener flujo estratificado también puede ser

expresado de la siguiente manera:

1/2

- A
ve > K (pLRG + pGRL{pL P }g 8AP (33C)
PLPg Y

oh,
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De igual modo, ellos expresan que cuando p, >> p; se genera el siguiente
comportamiento:

Pr—P PrL—P
(pLRG + PR, {LGJAP = [LGJAG (34C)
PLPs PLPs

Si K = 1 la ecuacién 33C corresponde al modelo que Barnea y Taitel [42]
denominan Kelvin — Helmholtz no viscoso (por sus siglas en ingles IKH). Si K=K,
(ecuacion 35C), la ecuacidon 33C corresponde al modelo Kelvin — Helmholtz viscoso

(por sus siglas en ingles VKH).

(CV - C]V )2

- A
Pu ppGg-cosﬁ-d; (35C)
L

dh,

K, = 1-

Los términos Cy y Cyy de la ecuacion 35C constituyen la velocidad de la onda al
inicio de la inestabilidad y la velocidad critica de la onda, respectivamente [42]. Estas

velocidades se expresan en las ecuaciones 36C y 37C.

or
oh, ), .

Vv

oF | [ oF (36C)
oV, o oV, o
v.a+ p.v.h
C, = PV PcVelly (37C)
pLa+pgh,

En la ecuaciéon 36C, F es el total de las fuerzas que actian sobre el sistema debido
a los esfuerzos viscosos y a la gravedad, expresada por Taitel-Dukler [43] (ver

ecuacion 1C).

Ademas, de estos tres modelos presentados para las transiciones estratificado-no

estratificado (Modelo de Taitel y Dukler, IKH y VKH), se han desarrollados otros,
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tales como: el de Lin y Hanratty (1986) y el de Funada y Joseph (2000), que tienen

como base el mismo analisis de estabilidad de Kelvin — Helmholtz.

En el caso de Lin y Hanratty (1986), Pereira [47], describe que este modelo de
transicion considera la viscosidad de liquido mediante los esfuerzos de corte, pero no
es totalmente explicito y luce engorroso en la publicacion. De igual modo, sefiala que
el desarrollo propuesto por Funada y Joseph (2000) considera la viscosidad mediante
los esfuerzos normales y la tension interfacial. Ademads, este modelo se adapta a
flujos viscosos y no viscosos, pero desprecia los esfuerzos de corte. De acuerdo a
estas premisas estos ultimos dos modelos no seran estudiado y solo se observara el
comportamiento de los tres modelos antes citados (Modelo de Taitel y Dukler, IKH y

VKH) para diferentes condiciones operacionales, tal como se muestra.

Diversos investigadores han realizado estudios para evaluar el comportamiento de
los modelos de transicion existentes para diferentes condiciones de flujo. En este
sentido, Ortega et al. [31], utilizaron el modelo VKH para la transicion estratificado
liso a flujo tapon con una mezcla Kerosen /aire en tuberia horizontal y se observo que
los puntos experimentales caen fuera del campo de estudio, por lo cual se decidid

usar el modelo de Taitel y Dukler [43] en estos sistemas de baja viscosidad.

En el 2000, Trallero [72] obtuvo flujo estratificado mediante el modelo VKH para
una viscosidad de 481 Cp en tuberias horizontales, de este modo concluye que el

modelo VKH se adapta correctamente a viscosidades elevadas.

Por su parte, Barnea [45] en 1990 sefiala que las predicciones de transicion
estratificado-no estratificado obtenidas con el modelo VKH son casi idénticas a las
obtenidas por el modelo de Taitel y Dukler para bajas viscosidades de liquido. Sin
embargo, cuando las viscosidades se elevan, el modelo de Taitel y Dukler genera
predicciones incorrectas, y estas discrepancias aumentan con el incremento de la

viscosidad.
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Ademas, Barnea [45] sefala que en altas viscosidades Kv se aproxima a la unidad

y la solucidn obtenida por el andlisis viscoso (VKH) es similar a la obtenida para el
analisis no viscoso (IKH). En este sentido, Barnea y Taitel [42] en 1993 sefialan que
cuando la viscosidad del liquido se incrementa la contribucién del termino (Cy — CIV)2
disminuye y para altas viscosidades tanto IKH como VKH generan los mismos

resultados.

De igual forma que Barnea [45] y Barnea - Taitel [42], Pereira [47] en el 2001
describe que el modelo VKH posee el mismo comportamiento que IKH para fluidos
viscosos (i, > 500 cP). También, sefiala que al comparar estos dos modelos para
cambios de viscosidad entre 1-5000 cP, se aprecia que el modelo IKH y VKH
comienzan a sobreponerse a partir de 500 cP para altas velocidades superficiales de

gas haciéndose mas acentuado a medida que la viscosidad del liquido se incrementa

(Fig. 10).

Segun Pereira [47], para bajas velocidades de gas y altas viscosidades (up > 500
cP), el término de friccion hace que el modelo VKH alcance primero la transicion
a estratificado que el modelo IKH, esta transicion a alta viscosidad se generan a
menores velocidades de liquido. Para altas velocidades de gas, los términos de inercia
dominan considerablemente la transicion, haciendo que el modelo VKH y el IKH

predigan el mismo comportamiento.

100 ¢

Qo Ql 1o je] (ele]
Vgglmes)

Fig. 1C. Efecto de la viscosidad del liquido en los modelos IKH y VKH. Sistema aire-liquido. Tuberia
horizontal. D =5 cm [42].
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Por otro lado, Pereira [47] observa que ha medida que la tuberia se inclina hacia
abajo, la prediccion de la transicion estratificado - no estratificado tanto para el
modelo VKH como para el IKH tiende a igualarse. En el caso de tuberias horizontales
e inclinadas hacia arriba con viscosidades de liquido menores a 500 cP, Pereira [47]
recomienda utilizar el modelo VKH, y para viscosidades superiores recomienda el

IKH debido a su simplicidad en los célculos.

Asimismo, Barnea [45] sefala que en bajas viscosidades de liquido el modelo
VKH predice correctamente la existencia de flujo estratificado liso en inclinaciones
positivas de la tuberia (flujo ascendente), contrario a esto, sefiala que el patron de
flujo estratificado desaparece completamente en estas condiciones mediante el
modelo de Taitel y Dukler. Pero de manera general el patron de flujo estratificado se
reduce ampliamente en inclinaciones ascendentes. Es importante destacar que para
angulos de inclinacion inferiores a 5° el modelo VKH predice correctamente la

transicion, pero por arriba de este valor se empiezan a generar discrepancias [45].

En este sentido, Pereira [47] observd que después de 5° de inclinacion la region
de estratificado practicamente desaparece para cualquier rango de viscosidad, por lo
cual, concluye que la segregacion de las fases puede lograrse siempre que el angulo
de inclinacion sea inferior a 5°. Segun Pereira [47], este angulo critico es menor a
medida que la viscosidad del liquido se incrementa, pero dicho valor (+ 5°) satisface

la gama de viscosidades que puedan presentarse.

En el caso de inclinaciones negativas de tuberia (flujo descendente), Barnea y
Taitel [42] describen que la curva de estabilidad generada por el modelo VKH es
ausente y la transicion para flujo estratificado solamente es controlada por el anélisis
IKH y la curva hl/D = 0,5. Ademas, indican que el flujo estratificado determinado por
estas dos curvas es flujo estratificado ondulado con ondas de gran amplitud, el cual
no es recomendado para aplicaciones de separacion por la gran cantidad de liquido

arrastrado por la corriente de gas separada.
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En 1994, Barnea y Taitel [46] destacan que para altas viscosidades de liquido el

modelo de Taitel y Dukler (1976) sobrepredice la transicion hacia flujo estratificado
en tuberias horizontales e inclinadas hacia arriba. Ademas, manifiestan que para flujo
descendente la curva de transicion del modelo de Taitel y Dukler se encuentra muy

cerca de la curva real para un amplio rango de viscosidades.

Afianzando las conclusiones anteriores, en la Fig. 2C se comparan cada uno de los
modelos de transicion con data experimental obtenida por Shoham (1982) para un
sistema aire-agua. En esta figura se observa que el modelo VKH predice
correctamente la transicion estratificado — no estratificado en tuberias horizontales e
inclinadas hacia arriba. Sin embargo, en flujo ascendente (inclinado hacia arriba), se
observa que el patron de flujo estratificado practicamente desaparece y generalmente
en este caso se obtiene flujo estratificado de grandes ondas de amplitud (Rolls

Waves).

Por otro lado, en flujo descendente el modelo VKH muestra curvas de
transiciones alejadas de la realidad, asi para inclinaciones de tuberia de -1° la curva
comienza a desviarse de la zona de transicion y ya para inclinaciones mayores a -5° la
curva desaparece completamente. Al contrario de esto, el modelo de Taitel y Dukler
muestra una buena aproximacion en la transicion para inclinaciones negativas de la
tuberia (ver Fig. 2C), por lo que, para estas condiciones el modelo de Taitel y Dukler

pareciera ser el mas adecuado.

Finalmente, Barnea [45] concluye que para viscosidades por debajo de 100 cP, el
modelo de Taitel - Dukler es valido y se comporta bien para todo el rango de
inclinaciones de tuberia. Ademads, predice correctamente las tendencias obtenidas con
cambios en la densidad de gas y diametro de tuberia. Sin embargo, para altas
viscosidades de liquido las predicciones no son adecuadas. De modo que, para esta

condicién la transicion con el modelo VKH genera mejores resultados.
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Fig. 2C. Comparacion de los modelos de transicion VKH, IKH y Taitel y Dukler. Sistema aire-agua a
presion atmosférica. D =5 cm [45].

Se recomienda que para una mejor prediccion en las transiciones que pueden
ocurrir para toda la gama de velocidades, se debiera usar una combinacion de los

modelos IKH y VKH, segtin las siguientes premisas:

1) La curva de transicion obtenida por el andlisis VKH (linea sélida gruesa de la
Fig. 3C) demarca la zona entre flujo estratificado estable (estratificado estable u

ondas de pequeia amplitud) y el flujo inestable. Esta ultima puede ser flujo tapon,
flujo anular u ondas de gran amplitud.

2) En la region inestable la linea de hl/D = 0.5 demarca la zona entre flujo tapon

y anular u ondas de gran amplitud (ver Fig. 3C).
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3) Para hl/d <0.5 (altos valores de vys), la curva de transicion obtenida por el

analisis no viscoso demarca la zona entre flujo anular y ondas de gran amplitud (linea

de trazos gruesa de la 3C).

10 1 T
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Fig. 3C Prediccion de patrones de flujo por analisis IKH y VKH. Sistema aire-liquido. Tuberia
horizontal. D = 5 cm. [46]. SL= tapon; ST = estratificado; RW = ondas de gran amplitud; A = anular.

Tomando en consideracion todas estas premisas, se puede concluir que VKH es el
modelo que genera la mejor prediccion en la transicion estratificado — no estratificado
en tuberias inclinadas hacia arriba para toda la gama de viscosidades. Por otro lado,
en el caso de tuberias horizontales, el modelo de Taitel y Dukler genera mejores
predicciones en la transicion que el modelo VKH para viscosidades menores a 100
cP, lo contrario ocurre para viscosidades superiores a esta, donde el modelo VKH
predice mejor la transicion que el modelo de Taitel y Dukler. Por esta razon, se
recomienda este ultimo hasta viscosidades de 100 cP, y para viscosidades mayores se

recomienda el uso del modelo VKH.

Por otra parte, en el caso de tuberias con inclinaciones negativas el modelo VKH
genera grandes discrepancias en la transicion, lo contrario ocurre para el modelo de
Taitel y Dukler el cual presenta un comportamiento mas real para estas condiciones.
Por esta razon y siguiendo las premisas encontradas en la literatura se recomienda el
modelo de Taitel y Dukler en inclinaciones hacia abajo de la tuberia para todo el

rango de viscosidades (hasta que se demuestre lo contrario).
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APENDICE D.
Revision bibliogréafica de distribucién de flujo en el atenuador de flujo tapon

multitubos (geometria y caracteristicas de funcionamiento).
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Uno de los principales aspectos que se deben tomar en consideracion para el

disefio del atenuador de flujo tapon multitubos es la distribucion de flujo dentro del
mismo. Una apropiada distribucion del fluido multifasico en su interior permitira
aumentar el rendimiento de separacion. Asi, pues, es importante considerar todos los
detalles relacionados al comportamiento del fluido en las diferentes secciones

(geometrias) que constituyen al equipo.

Dentro de este orden de ideas, la junta en “T “representa un componente
fundamental del equipo, ya que contribuye a la separacion de las fases mediante una
variacion en la inestabilidad del fluido de trabajo. En este sentido, Wren [73], sefiala
que las juntas en T contribuyen a la separacion de las fases mediante dos principios
completamente diferentes, uno es minimizar o mejorar la inestabilidad presente en el
fluido, y la otra es que la junta en “T” produce una inestabilidad natural de las fases

que la llevan a convertirse en un excelente separador parcial.

Las juntas en “T” han sido objeto de diversas investigaciones por su buen
comportamiento en la separacion de las fases gas y liquido presentes en diferentes
aplicaciones industriales. La mayoria de los trabajos de investigacion concuerdan en
que el rendimiento de separacion de una junta en “T” se ve afectado por
modificaciones geométricas o variaciones en las condiciones del fluido de trabajo. En
lo que respecta a la geometria, Azzopardi et al. [74] en el 2000, sehalan que las
juntas en “T” requieren ocho variables para definirlas y cualquier modificacion de
estas, altera su rendimiento de separacion. Las diferentes variables que definen una
junta en “T” son: didmetros de entrada y salida de la carrera (linea principal),
diametro de la bifurcacion (ramal), la orientacion de la entrada y salida de la tuberia,
los angulos entre la junta y la carrera principal, y el radio de curvatura de la esquina

entre la bifurcacion y la carrera principal
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En el 2000, Shoham [7] sehala que pueden realizarse modificaciones a una junta
en “T” para mejorar su desempefio, entre estas destacan: reduccion del didmetro de la

bifurcacidn, y variacion del angulo de la bifurcacion y de la carrera principal.

En lo que respecta al diametro de la bifurcacion, Azzopardi et al. (1988); Shoham
et al. (1989); Walters et al.(1998) y Van Gorp et al. (2001) citados por Baker et al.
[75], describen que una disminucién en el diametro de la bifurcacion altera el
funcionamiento de la junta, este comportamiento esta relacionado con una mayor
cantidad de gas en la bifurcacion producto de la reduccion del paso de liquido en el
tiempo. De igual forma, Azzopardi et al. [76] mediante sus andlisis en flujo
estratificado, sefiala que al disminuir la relacion en didmetro de la bifurcacion a la
tuberia principal, la relacion de desprendimiento de liquido hacia la bifurcacion
también disminuye. Es importante resaltar que la relacion de didmetros no puede ser

tan pequea para evitar el efecto de succion del gas [77].

Por otra parte, en lo que respecta al angulo de inclinacion, Baker et al. [75] y
Lozano [27] sefialan que una simple rotaciéon de la bifurcacion con respecto a la
horizontal incrementa la eficiencia de separacion, esto debido a la gravedad y a la
diferencia en la densidad de las fases. En este sentido, Penmatcha et al. (1996) citado
por Baker et al. [75], reporta un estudio sistematico para flujo aire/agua donde se rotd
la bifurcaciéon alrededor de la linea principal desde 35° por arriba hasta -60° por
debajo. Segiin Penmatcha et al. (1996), para inclinaciones hacia abajo la fraccion de
liquido que sale se incrementa al aumentar el dngulo de inclinacion, mientras que
para inclinaciones hacia arriba, una significativa cantidad de gas se desvia hacia la

bifurcacion incrementandose la separacion a medida que se eleva la inclinacion.

Seeger et al[79] en 1985, sehalan que para inclinaciones ascendentes de la
bifurcacion, la junta en “T” actia como separador de fases, donde casi todo el flujo de

gas fluye a través de la bifurcacion. De igual forma, Kovalev ef al. [77] en el 2004,
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mencionan, que una menor cantidad de liquido se desprende a través de la bifurcacion

vertical ascendente que a través de la horizontal.

En 1992, Azzopardi et al. [76] estudiaron el efecto de la orientacion de la
bifurcacion (vertical y horizontal) y de la geometria aguas abajo de la junta en T
(incorporacion de un codo y aliviadero justo después de la junta). Los experimentos
fueron realizados utilizando agua y aire como fluidos de prueba. En las figuras 2 y 3
se puede observar el efecto de la orientacion de la bifurcacion para una junta en T en
flujo estratificado, en la figura 2 se observa que la junta con bifurcacion vertical
permite un mayor desprendimiento de gas hacia la bifurcacion, ademas se observa el
comportamiento de la junta al incorporar un codo aguas abajo de la misma, este codo
permite disminuir drasticamente el porcentaje de liquido desprendido hacia la
bifurcacion. Al observar las figuras 1D y 2D, se detalla que al disminuir la tasa de gas
y aumentar el flujo de liquido la fracciéon de liquido desprendida hacia la bifurcacion
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Fig. 1D. Efecto de la orientacion de la bifurcacion sobre la division de las fases en flujo estratificado.
(tasa de gas = 0,024 kg /s; tasa de liquido = 0,0126 kg/s; Dt = 0,038 m ; Dg = 0,025m). (A):
bifurcacion con orientacion horizontal; (B): como (A) pero con un codo; (C): bifurcacion con

orientacion vertical; (D): como (C) pero con un codo [76].
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Fig.2D. Efecto de la orientacion de la bifurcacion sobre la division de las fases en flujo estratificado
(tasa de gas=0,0174 kg /s; tasa de liquido = 0,063 kg/s; Dt = 0,038 m; Dg = 0,025m). (A): bifurcacioén

horizontal; (B): como (A) pero con codo; (C): bifurcacion vertical [76].

Al igual que el didmetro y el angulo de inclinacion, la orientacion de la junta
representa una importante caracteristica de funcionamiento. Al respecto, Lozano [27]
describe que las juntas en “T” verticales poseen una ventaja respecto a las
horizontales debido a que disminuye la cantidad de gotas que se mueven con la fase

gas hacia el ramal, producto del incremento de la fuerza de gravedad en la junta.

Otra forma de incrementar el rendimiento de una junta en “T”, es colocar varias
juntas en serie, en este sentido, Kovalev et al. [77] en el 2004 y Baker et al. [75] en el
2008, plantean el uso de juntas en “T” en serie para incrementar la eficiencia en la
separacion de las fases (reducir el arrastre de liquido en la corriente de gas), pero
acotan que es importante establecer el numero de juntas a colocar ya que el grado de
inestabilidad puede ser muy elevado. Baker et al. [75], sefialan ademas que los
tiempos de respuesta de las juntas tanto individuales como en serie son mayores ante
cambios en la velocidad superficial de gas que ante cambios en la velocidad

superficial de liquido.
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Ahora bien, se ha dicho que la junta en T promueve la separacion de las fases

mediante una inestabilidad natural, pero se ha encontrado que el incremento de dicha
inestabilidad puede causar inconvenientes en los sistemas de produccion aguas abajo
de la junta. De este modo, Azzopardi et al. [74] en el 2000, describe que la junta en
“T” produce inestabilidad en las fases que puede resultar en caida de presion aguas

abajo del equipo.

Asimismo, Kovalev ef al. [77] en el 2004 y Wren et al.[80] en el 2005, senalan
que cuando un flujo bifésico pasa por una junta en “T”, la inestabilidad de las fases
entre las dos salidas de la junta puede causar severos problemas, afectando asi el
funcionamiento de los equipos aguas abajo, con lo cual concluyen que para responder
a este fendmeno las juntas en “T” deben utilizarse en forma de separador parcial.
Ademas de este analisis, Wren et al. [80] mediante sus estudios con juntas en “T” de
0.005 m, bifurcacioén horizontal, y sistemas aire — agua, concluyen que el grado de
inestabilidad para flujo tapon con poco didmetro de junta es bajo, y en general la data
obtenida por ellos muestra que el comportamiento en pequefios y grandes didmetros
de tuberia es similar, pero la inestabilidad es mayor en didmetros grandes cuando la

fraccion de gas que entra a la bifurcacion es alta.

Al igual que las modificaciones geométricas, las caracteristicas del fluido a la
entrada de la junta representan un punto clave para el buen desempefio de la misma.
Una de las caracteristicas mas influyentes en las juntas en “T” es la presion. Asi,
pues, Wren [80] y Azzopardi et al. [74], sehalan que cuando se incrementa la presion
del fluido en la linea principal se eleva el porcentaje de gas en la bifurcacion bajo
cualquier condicion de flujo. De igual forma, Das et al. [81] en el 2005, describe que
un incremento en la presion tiende a disminuir la fraccion de liquido a través de la

bifurcacion, y que este efecto es mas pronunciado para altas velocidades de gas.

Otra caracteristica importante en el comportamiento de una junta en “T” son los
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patrones de flujo a la entada de la misma. Es por eso, que Shoham et al. [82] en 1987,

sefialan que el movimiento preferencial de liquido en la junta en “T” es controlado
por la competencia de fuerzas inerciales y centripetas que actian sobre la fase liquida,

las cuales estan fuertemente influenciadas por el patron de flujo a manejar.

Segun Shoham ef al. [82], bajo condiciones de flujo anular, las fuerzas centripetas
dominan y la fase liquida preferentemente fluye hacia la bifurcacion. Para
condiciones de flujo estratificado ondulado, el comportamiento de las fuerzas sobre la
fase liquida es mdas complicado. A altas tasas de liquido las fuerzas inerciales
dominan, produciendo que el liquido tienda a seguir en la carrera principal. Para bajas
tasas de liquido las fuerzas dominantes son las fuerzas centripetas, las cuales causan
que el liquido se desvie hacia la bifurcacion. Bajo condiciones de flujo estratificado
estable (bajas velocidades del gas), las fuerzas inerciales dominan y por ende el
liquido tiende a seguir en la carrera principal. Este efecto también fue observado por
Azzopardi y Whalley en 1982 citados por Wren ef al. [80], quienes determinaron que
si el patron flujo es anular generalmente la fase liquida entrara a la bifurcacion. En
contraste, para flujo de burbujas (bubbly) la fase de gas es la generalmente entra a la

bifurcacion.

Por su parte, Shoham [7] en el 2000, sefiala que un interesante fendmeno se
observa para flujo estratificado, en el cual se puede obtener gas en la bifurcacion
completamente libre de liquido. Ademas, sefiala que para flujo estratificado y altas
tasas de liquido, este tiende a continuar en la carrera principal, generandose lo
contrario a bajas tasas de liquido, ya que para estas condiciones la fase liquida tiende
a desviarse hacia la bifurcacion.

Un disefno innovador que toma en consideracion el principio de separacion por
juntas en “T” es presentado por Kovalev et al. [77]. Este disefio es denominado

Sistema de Supresion de “Slug” (S°) (figura 3D), el cual genera una excelente
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separacion de las fases gas y liquido y esta constituido por una tuberia de

estratificacion, dos juntas en T, y las valvulas de control [77]. Este equipo ha sido
evaluado en sistemas aire —agua observando eficiencias de separacion superiores al
98 %. Kovalev et al. [77], describe que el tubo de estratificacion debe facilitar la
separacion gas — liquido en la seccion de las juntas en “T” mediante la segregacion
del patron de flujo a la entrada, ademas, anade que el tubo vertical de bajada, aloja el
liquido de arribo en un tiempo marginal para que las valvulas de control actuen y de

este modo generar un proceso continuo en el sistema.

Sistema §*

1] Separador de
produccion

Fig. 3D. Dibujo esquematico del S* colocado entre la tuberia y el primer estado de separacion.

Otro punto importante en la distribucion de flujo lo constituye el comportamiento
del fluido en las tuberias paralelas del equipo (tubos). Es por ello, que Taitel et
al.[83] en el 2003, estudiaron el comportamiento de la distribucion de flujo gas —
liquido (aire — agua) en 4 tuberias paralelas espaciadas a 60 cm para varias tasas de
flujo de liquido (0.05-3 1/s) y gas (0.1-3 1/s), y varios angulos de inclinacion ( = 0°,
5°,10° y 15°), con un didmetro de tuberia de 2.6 cm y 6 m de longitud y unidas a
multiples de entrada y salida comunes de 5 cm de didmetro interno (para minimizar la

caida de presion en el multiple).

Taitel et al.[83] mediante resultados experimentales, encontraron que al colocar
los tubos en configuracién horizontal el flujo se distribuye en las cuatro tuberias y

casi en la misma proporcion. Cuando las tuberias se inclinan, varias configuraciones
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de flujo se generan. Para bajas tasas de flujo de gas y liquido el fluido se desvia hacia

una sola tuberia, mientras que parte del liquido tiende a estancarse en las otras tres.
Cuando la tasas de flujo de gas y de liquido se incrementa, el fluido tiende a
distribuirse hacia las demas tuberias. Este comportamiento se hace mas evidente a

medida que se incrementan las tasas de flujo.

Por su parte, Oranje [84], describe que la separacion de las fases en los tubos
paralelos del equipo (tubos) se obtiene a través de la reduccion de la velocidad de los
fluidos, esta reduccién segun él, permite la segregacion de las fases y posterior
separacion. Ademas, sefiala que la distribucion del fluido en el interior del equipo
dependera de la manera en la cual el gas sale de los tubos de separacién cuando un
tapon de liquido entra al equipo. A saber, distribucion de flujo en contracorriente y

co-corriente.

En el caso de flujo contracorriente hay una alta diferencia de velocidades en la
interfaz entre el gas que sale del reservorio y el liquido que entra. Sin embargo, las
condiciones deben ser tales, que debe permitirse al gas salir de la tuberia con
suficiente presion cuando un tapon de liquido entra. En este sentido, los tubos del
equipo deben colocarse con una pendiente tal, que permita minimizar la altura de la
capa de liquido que fluye en la parte baja de los tubos. Cuando la frecuencia de
tapones se incrementa, la capa de liquido aumenta, causando que el espacio para que
fluya el gas por encima del liquido se reduzca, de este modo, cuando la frecuencia de
tapones es demasiado alta, puede ocasionar que los tubos se inunden provocando que

el liquido salga por las tomas de salida de gas [84].

Por otro lado, en flujo co-corriente, Oranje [84] describe que en este caso el gas
sale por las tomas colocadas a lo largo de los tubos del equipo, esta caracteristica
causa que el gas y el liquido fluyan en la tuberia sin que ocurra la interferencia de las

fases entre si. Ademas, sefiala que la presion de flujo de gas que sale de los tubos es
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considerablemente mas bajo que en el caso de contracorriente. De este modo, la

pendiente de los tubos son menores que en caso de contracorriente. Estos dos tipos de
distribucion de flujo en los tubos de un atenuador de flujo tapén se muestran en la

figura 4D.

Salida de gas

) Flujo Contracorriente
h

mezcla gas-liquido - R r——

R v i
salida de g;s_-_-.‘_-— —EEe E‘E ~)

mezcla gas-liquido —= T":—"—.’?—%ﬁ‘%ﬁﬁ'gjj
——— e T R T R S

Flujo Co-corriente

Fig. 4D. Principios de distribucion de flujo en un atenuador de flujo tapon.

Finalmente, Oranje [84] muestra el disefio experimental de un atenuador de flujo
tapon multitubos desarrollado por Gasunie (figura 5D). Este disefio aplica el principio
de distribucion de flujo en co-corriente, y en el, se observa la diferencia entre las
pendientes de la seccidon de separacion y la seccion de almacenamiento de los tubos
del equipo, de esta forma, Oranje [84] sefiala que todo el volumen de los tubos de
almacenamiento puede ser utilizado, esto ademds permite disminuir el dngulo de la
pendiente de las tubos, disminuyendo el costo relacionado a la estructura a utilizar
para altas pendientes. Finalmente, Oranje [84] sefiala que la condicion clave para un
apropiado funcionamiento del atenuador de flujo tapén multitubos, es que la presion
que produce el tapén de liquido a la entrada del tubo de separacion debe ser mas baja

que la presion en la salida de gas.

AALL

— - Salida de gas

Salida de liquida

Entrada

Fig. 5D. Esquema de disefio del atenuador de flujo tapdn multitubos de Gasunie.
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De una manera mas detallada Shell [85] en 1998, muestran los principales

aspectos de disefio (geometria y componentes) en los atenuadores de flujo tapon
multitubos. Cada una de las caracteristicas de disefio implementadas por Shell [85],

se muestran a continuacion:

1) Dimensionamiento del equipo:

El dimensionamiento de un atenuador de flujo tapon esta directamente
relacionado con el maximo volumen de liquido que puede manipular (Voly).
Ademas, debe ser capaz de manipular el maximo tamafio de tapén posible de la
tuberia bifasica para cualquier intervalo de tiempo (Vol;y), y también de contener un
volumen tope (buffer) de liquido (Vpusrer), de manera tal que garantice el buen

desempetio de las instalaciones agua abajo [85]. De este modo:

VOlsc = VOlint + Vbuffer (1D)

2) Geometria y componentes:

a) Seccion de entrada.

La distribucion de los liquidos que arriban a los tubos se realiza en la seccion de
entrada, en la cual se obtiene la separacion gas-liquido debido a que se promueve la
ocurrencia de flujo estratificado [85]. Esta seccion comprende una serie de
componentes, los cuales se nombran a continuacion:

- Lasalida de la tuberia
- Divisor (Splitter)

- Cabezal de entrada

- Contracciones

- Tuberias de bajada

- Dispositivos de expansion
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Shell [85], sefialan que para prevenir una aceleracion no deseada de la mezcla gas-
liquido, el diametro de la tuberia debe ser mantenido a la entrada del equipo. De igual
modo, sefialan que para incrementar la capacidad de almacenamiento de un atenuador
de flujo tapon multitubos, es importante distribuir uniformemente el flujo de gas y
liquido entre los diferentes tubos paralelos del equipo, segun ellos, esto se logra
mediante los divisores (splitters) en forma de junta en “T” donde el flujo impacta
perpendicularmente y se divide en corrientes iguales hacia cada una de las carreras,
por lo que las juntas se deben colocar en serie para dividir y subdividir el flujo en 2, 4

y 8 corrientes paralelas iguales (figura 6D).

Atenuador de flujo tapon mulitubos

— ) D

Cabezal de sdida de gas |>

Entrada GAS/ LIQUIDD

Planta

Tubos de almacenamiento

Salida de gas

Retorno de gas

Crenaje de
liquido

Tuberia de separacidn ‘ ’“

B Salida de liquido
Elevacion

Fig. 6D. Atenuador de flujo tapon combinado [85].



, . FACULTAD
Apéndices %@?ﬁam

Asimismo, sefialan que deben ser colocados cabezales de entrada de grandes

diametros a la salida de los divisores (figura 7D y 8D) para permitir que las fases
fluyan de forma continua hacia las tuberias paralelas de bajada. Acotan, que el
nimero de tuberia de bajada por cabezal de entrada debe ser limitado a 8 para
asegurar una buena distribucion de liquido a bajas tasas de flujo pero con grandes

fracciones de liquido.

Shell [85], describe que otra de las modificaciones geométricas que pueden
implementarse en la seccién de entrada, es colocar contracciones en la entrada de
cada tuberia de bajada (figura 8D), las cuales proporcionan un pasaje de flujo a
través de puertos agujerados de mas o menos 40% del didmetro interno del cabezal de
entrada de la tuberia, esta modificacion garantiza aun mas la uniformidad en la
distribucion de liquido hacia los tubos de separacion. Estas contracciones segun Shell
[85] deben ser colocadas excéntricamente y hacia la parte baja de la tuberia de bajada,

esto para evitar la mala distribucion de flujo (figura 9D).

En la figura 9D se presenta la contraccion recomendada por Shell [85], segun
ellos, esta configuracion promueve la segregacion de los fluidos cuando la corriente
se expande aguas abajo de la contraccion. Dicha segregacion se puede promover aun
mas adicionandole una pendiente a la tuberia de bajada, generalmente un angulo de
45° con la horizontal es optimo para desarrollar la segregacion de las fases (flujo

estratificado).

En lo que respecta a la seccion de entrada finalmente mencionan, que en un
atenuador de flujo tapén multitubos, el diametro de la tuberia de bajada (Dy) debe ser
mas pequefio que el de las tuberias de separacion (Drybo), se recomienda Dy, < 2/3
Drubo. De esta forma, la tuberia de bajada debe estar conectada a la tuberia de
separacion a través de una expansion conica excéntrica (figura 9D), esto para

incrementar el rendimiento de separacion gas-liquido.
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Entrada gas [ liguido (3¢ Cahezal de entrada (35"
.~ tuberias de baiada 1247}

—- Cabezales de salida de gas 28

# __ Boqguillas de salida (257

Divisores
Sistema ecualizador

Salida de gas (207

Cahezal de salida
de liguido 1557

Tubos primarios (22

g 7 k .
Tubas secundarios (757

e =~ Salida de liquida

Fig. 7D. Atenuador de flujo tapon multitubos de DEN HELDER [85].

Fig. 8D. Atenuador de flujo tapon multitubos para LEMAN [85].

Cabezal
de entrada

Expancion

T excéntrica

Construccicn recomendada

Cahezales
de entrada

Placa de division localizada en la zona central Placa de divisidn colocada excéntricamente
{hia recomendada) (Ho recomendada)

Fig. 9D. Disefio de la contraccion [85].
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b) Seccion de los tubos de separacion.

Los componentes de esta seccion se mencionan a continuacion:

tubos primarios (permiten la separacion de las fases y almacenamiento de liquido)

tubos secundarios (contribuyen Unicamente al almacenamiento de liquido)

sistema ecualizador (sistema que permite equilibrar la presion en los tubos)

cabezal de salida de liquido

Shell [85], sehalan que en un atenuador de flujo tapon multitubos, la separacion
gas-liquido toma lugar en la primera seccion de los tubos primarios aguas arriba de la
boquilla de salida de gas, donde el liquido es almacenado posteriormente en una

seccidn aguas abajo (tubos secundarios), ver figura 7D.

Segun Shell [85], es de suma importancia determinar el nimero de tubos
primarios (np,) y secundarios (ng,) a utilizar en el equipo, destacan que el nimero de
tubos primarios debe ser menor a 8 por razones de distribucion de flujo. La

determinacion del numero de tubos va a depender de los siguientes factores:

- tasa de flujo de gas en la tuberia

- volumen de almacenamiento de liquido requerido del equipo
- longitud disponible para las tubos

- didmetro de tubos a usar

- pendiente de los tubos

- eleccidn entre pendientes simples y duales

Una secuencia recomendada para determinar el nimero de tubos principales,

secundarios y sus dimensiones, se muestra a continuacion [85].

* Secuencia recomendada para determinar el nimero de tubos y sus dimensiones.
Esta secuencia se enfoca en un proceso iterativo que depende del volumen de

liquido a manipular:
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1. Determinar Vol

2. Determinar Volyysser acorde a los requerimientos del sistema aguas abajo.

3. Decidir el diametro de los tubos

4. Decidir el nimero de tubos primarios (npq)

5. Calcular la distancia desde el final de la tuberia de bajada hasta la boquilla de

salida de gas (la eleccion de la distancia requerida se mostrara mas adelante).

6. Comparar el volumen de liquido requerido en el equipo con la configuracién de
mayor dimension obtenida, si esta por debajo de los requerimientos, ajustar la

longitud de los tubos y el numero de tubos secundarios.

La capacidad de almacenamiento de liquido dependera del tipo de pendiente a la
que estén sometidos los tubos de separacion, estos se denominan pendiente simple y

pendiente dual (figura 10D) [85].

Boquilla de salida de gas

Tubo primario ‘ L Tubo secundario | J

Mivel de liquido

TIPO PEMDIEMTE-SIMPLE

Tubo primario I/ Tubo secundario ‘
/ Mivel de liguido

TIPS PEMDIEMTE-DUAL

Fig. 10D. Representacion de la capacidad de liquido en los diferentes tipos de pendiente [85].

Segtun Shell [85], la salida de gas en el caso dual puede ser localizada a una
distancia Dy, / tan 6, desde la interseccion de las dos pendientes siendo 0, el angulo
del primer tubo (ver figura 10D). Ademas, sefialan que si se quiere determinar la
maxima capacidad del equipo, se puede asumir que el volumen ocupado por el tubo

este completamente lleno de liquido (ecuacion 2).
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Viae =(/8)* Dy, / tan @ (2D)

Donde 0, es la pendiente del tubo aguas abajo de la boquilla de gas (ver figura
10D). La ecuacion 2D aplica tanto para pendiente simple como para pendiente dual

[85].

Es importante sefialar que los tubos del atenuador de flujo tapon multitubos deben
tener pendientes aguas abajo para facilitar el llenado por gravedad y el
desplazamiento del flujo de gas [85]. Asimismo, el valor minimo para una pendiente
del tipo simple en un atenuador de flujo tapén debe ser de 1%, recomendando un 3%
como el valor mas adecuado para garantizar la estratificacion en el equipo [85]. En el
caso de una pendiente del tipo dual, la capacidad de almacenamiento se incrementa
debido a su configuracion (ver figura 10D), con lo cual disminuye en gran medida la
altura del equipo. Para este caso, se recomienda de igual forma un valor minimo de

pendiente del 1% y un maximo del 2.5% para la seccion de separacion [85].

* Distancia requerida hasta la boquilla de salida de gas

La primera parte de los tubos primarios entre la expansion conica hasta la
boquilla de la salida de gas debe ser larga, esto con el fin de garantizar la separacion
de las fases (figura 11D y 12D) [85]. Ademads, es importante resaltar que la velocidad
del flujo de gas en el tubo no debe ser mayor de 2 m/s para evitar que muy grandes
longitudes sean requeridas para la separacion [85]. El método para determinar esta

longitud se describe a continuacion:

La longitud entre la entrada del tubo primario y la primera boquilla de salida de
gas es determinada por el principio de sedimentaciéon y esta en funcion de la
eficiencia de separacion [85]. Este procedimiento de calculo asume un tamafio de
gota uniforme para determinar el tiempo de sedimentaciéon requerido [85]. El
procedimiento es un método iterativo que basado en la velocidad de sedimentacion de

gotas (vs), tal como sigue:
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Dado que el numero de Reynolds se expresa como:
VSp D ari
Re, = o2 (3D)
Vg
-ParaRe <1
— D ?
VS — (pL pG )g part (4D)
18v,
-Para 1<Re< 10’
Vs se obtiene de la ecuacion 5 a partir de:
— D
CvReZ ::'(pL pG)szg part (5D)

Vg

Donde el coeficiente de arrastre C’ se obtiene a partir de la grafica de coeficiente de

arrastre de esferas rigidas, mostrado en el marco teodrico.

- Para 10°<Re< 10°

(pL ~ PG )gDpart
PG

v, =176

(6D)

Cada una de estas expresiones de velocidades de sedimentacién consideran el
efecto de una sola gota, por lo que es necesario determinar una velocidad de conjunto
((vs).conj) que considere un sistema de gotas [85]. La velocidad de sedimentacion de

conjunto se expresa como:

(V) eon =V, (1=H )" (7D)

Donde n esta en el rango de 4,65 a 2,39 para 0.1 < Re < 500. De este modo, el
tiempo de sedimentacion puede estar expresado como:

D sed

1, =—>—
’ (vs )corg/'

(8D)

Siendo Dgq la distancia de sedimentacion requerida.
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s

Fig. 11D. Atenuador de flujo tapon multitubos de ST. FERGUS [85].

Fig. 12D. Atenuador de flujo tapén multitubos de BINTULU [85].

¢) Seccién de salida de gas.

Los componentes de esta seccion son:

- boquillas de salida de gas
- cabezales de salida de gas

- salida de gas
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Las boquillas de salida de gas son parte primordial en la separacion de las fases

dentro de la unidad, estos deben ser capaces de prevenir el arrastre de liquido cuando
grandes volumenes de flujo de liquido pasan por su base [85]. Es importante senalar
que la relacion en didmetro de las boquillas de salida de gas a el tubo primario del
equipo debe ser de 2/3 para evitar la turbulencia (ver figura 8D) [85]. Ademas, la
boquilla de salida de gas debe tener una altura minima que permita la sedimentacion
del liquido arrastrado por la corriente de gas en el tubo. Esta altura debe ser menor a 5

veces el diametro [85].

Por otro lado, se debe mencionar que la capacidad de una junta en “T” con
bifurcacion vertical se ve amenazada cuando se incrementa el flujo de gas hacia la
bifurcacion (boquilla), para evitar esta disminucién en la capacidad de flujo a
manipular, es necesario colocar una segunda boquilla de salida de gas, localizada
aguas abajo de la primera, la cual deberia manejar aproximadamente un 20 o 30 %
del flujo de gas en el tubo. Es de hacer notar que no pueden haber mas de dos
boquillas de salida de gas por tubo ya que se produce un exceso de inestabilidad en el

flujo aguas abajo del equipo (ver figura 12D) [85].

Shell [85], describe que con respecto al cabezal de salida de gas, el didmetro no
debe ser tan pequefio, esto para evitar altas caidas de presion en el sistema de salida

de gas.

Asimismo, para disminuir aun mas la caida de presion, la distribucion de presion
en las boquillas de salida de gas debe ser lo mas balanceada posible, esto puede ser
logrado distribuyendo las boquilla de salida de gas hacia los cabezales de manera
uniforme tal como se muestra en la figura 13D, o colocando reducciones de diametro

en el tope del tubo de salida de gas (ver figura 14D) [85].

Finalmente, Shell [85] sefiala que con respecto al sistema ecualizador, este

produce un efecto negativo sobre el funcionamiento del equipo, esto debido a que el
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flujo de gas desde los tubos primarios hasta los secundarios a través del sistema

ecualizador (figura 7D) produce arrastre de liquido en los tubos secundarios. Por lo

cual no debe ser usado.

Cabezal de salida de gas

Boquillas Boquillas
/ \ ’
0 ol o o ol
A= A\ A=

Salida Salida

Fig. 13D. Configuraciones recomendadas para sistemas de salida de gas [85].

4

Fig. 14D. Corte longitudinal de un atenuador de flujo tap6n multitubos para TROLL [85].

En lo que respecta a la decision de cuantos tubos primarios y secundarios se
deben usar en un atenuador de flujo tapén multitubos, Bos ef al. [86], sefialan que
esta decision dependera de diversos factores, entre los que destacan: la tasa de flujo
de gas en la tuberia, la capacidad de almacenamiento de liquido requerido, longitud

disponible para las tuberias, y el diametro y la pendiente de las tuberias de

almacenamiento.

Estos factores segun ellos, determinan la maxima tasa de flujo tapon que los tubos
primarios pueden manipular. Ademas, mientras menor sea la cantidad de tubos a

elegir menor sera la inestabilidad producida por las juntas en “T”  [86].
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APENDICE E.
Relaciones geométricas propuestas para el disefio de un atenuador de flujo

tapon multitubos.
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APENDICE F.
Planos de fabricacion del atenuador de flujo tapdn multitubos a implementar en

el circuito de flujo multifésico de PDVSA-Intevep.
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