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RESUMEN

En este trabajo, se establecen la formulacion matemética, codigo numérico y andlisis de la
hidrodindmica del Separador de Baja Energia (SBE). El SBE esta compuesto por las etapas
de preseparacién, derivacion y unidad de separacion de vértice en paraelo. En tales etapas,
la mezcla de solido, liquido y gas, se separa de la siguiente manera: la mezcla fluye en forma
estratificada después se derivan una corriente de liquido y solidos, y otra corriente de liquido
y gas, cada corriente se conduce hacia separadores bifésicos de vortice independientes. Por
lo tanto, la principal novedad del SBE es el principio de operacion, esto es preseparar,
derivar y separar en paralelo.

En la preseparacion, se emplea un modelo tipo mecanistico de tres capas, esto es se conjunta
el balance de fuerzas por cada corriente con criterios de flujo estratificado liquido-gas y de
cama moévil de silidos. En la etapa de derivacién, se realiza un balance mésico para
determinar los gastos en las derivaciones. En la unidad de separacion en paralelo, se emplea
e modelado mecanistico-lagrangiano € cua se basa en la teoria de vortice confinado y
teoria de particulas. El objetivo, para @da una de las etapas, es determinar los gastos
operacionales de acuerdo a la geometria de cada etapa o proponer la geometria de acuerdo a
los gastos operacionales. Principalmente, las geometrias consisten de diametros y longitudes
de cada etapa.

Lo modelos mateméticos de cada etapa se resuelven mediante cédigos numéricos y
programacion estructurada. Lo anterior permite obtener bases de datos tedricos, los cuales se
validan con observaciones y datos experimentales reportados en la literatura. Asi mismo,
estos resultados teoricos son de utilidad durante el disefio del Separador de Baja Energia y
en e andisis de sensibilidad de pardmetros. Los resultados tedricos y la evidencia
experimental demuestran la funcionalidad del SBE para disociar mezclas de solido, liquido y
ges.



ABSTRACT

The hydrodynamics, numerical model and operational principle of the low-energy separator are
described. This separator has three stages of separation, namely, pre-separation, bifurcation and a
twin separation unit composed by vortex-type separators. The separation process consists of multi-
phase flow is fed to a pre-separation pipe designed to create stratified flow. Next, in THE
bifurcation, the stratified flow is split up into two streams, one formed mainly by gas and liquid, and
another formed mainly by liquid and solid. These streams are diverted toward a twin vortex-type
separator where each stream is separated in its individual phases.

A three-layer model together criterion of liquid-gas stratified flow and moving bed are used to study
the pre-separation process. The flow in the bifurcation is analyzed by a mass balance. In order to
describe the flow into the twin two-phase vortex separators, a mechanistic-lagrangian model is used.
Also these mathematical models are going to calculate the geometry of each stages of the proposed
Separator.

Each mathematical model is solved by numerical codes based on structured modules. The
theoretical results are matched with experimental data and qualitative analysis during experimental
runs. The above mentioned makes evident the capability of the separator to dissociate solid-liquid-
gas mixtures.

The device is intended for use on facilities where the space is limited. Potential application of this
separator includes, but is not restricted to, separation of multi-phase flows in surface equipment of
under-balanced drilling, and in oil production facilities.



CAPITULO 1. INTRODUCCION

El separador de baja energia (SBE) es propuesto para separar mezclas de sélido, liquido y gas en €l
circuito superficial de flujo de un sistema de perforacion bajo balance (PBB). Por €llo, en esta
seccion, se describirdn brevemente los componentes y las composiciones ideales de flujo en €
circuito de flujo de PBB, y algunas caracteristicas de |os separadores convencional es empleados en
PBB.

Los componentes del sistema de perforacion bajo balance se pueden clasificar en equipo
superficial, equipo de pozo y sistema yacimiento-pozo [Butler et al. (1998), Benion et al. (1998) y
McMillin et Furlow (1999)]. La Figura 1. 1 muestra un esquema general del equipo superficial, la
circulacion del flujo y e equipo fundamental en PBB; por genplo separador, bomba, compresor,
preventor, multiple de vélvulas, quemador y depdsitos especiales para fluidos de perforacion,
recortes de formacién y fluidos de produccién; las flechas indican el sentido del flujo.
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Figura 1.1 Esquemadel equipo superficial en PBB.



La circulacion y composiciones ideales de flujo en e circuito de circulacion de la Figura 1 1, se

describen a continuacion:

El equipo de bombeo circula el fluido de perforacion, fase liquida, desde el
deposito hacia la zona de mezcla. En la zona de mezcla del fluido de perforacion
con €l gas, se suministra la fase gas mediante un compresor de aire o una unidad
de nitrégeno. En la zona de mezcla se obtiene flujo concurrente de las fases
liquido y gas; € cua se inyecta a través de la tuberia de perforacion hasta la
barrena. En €l fondo del pozo, |os recortes de formacion se incorporan ala mezcla
bifasica. Después la mezcla de fluidos, liquido, gas y recortes de la formacion

retorna alasuperficie por el espacio anular.

En adicion, si se perfora una zona productora en condiciones de bajo balance, esto
es con lapresion en el fondo del pozo menor ala presion de poro de laformacion;
se esperaria una aportacion de fluidos de la formacion hacia € pozo. Por tanto, €
flujo de descarga estaria compuesto por: (i) la fase liquida: fluido de perforacion,
fluidos de la formacion; (ii) la fase gas: gas inyectado, gas de la formacion y (iii)
lafase solida: recortes de laformacion generados por la penetracion de la barrena.

Esta mezcla multifasica se conduce hacia el separador para su disociacion.

El separador es un componente de gran importanciay volumen, el cual en algunos
casos es un sistema integral con divisiones internas o varias etapas de separacion
independientes [Lackneker (1998), Moore et McFarland (1996)]. En la linea de
entrada a separador, se tiene la mezcla de sdlidos, liquidos y gases provenientes
del pozo. Para disociar esta mezcla es esencial regionaizar e flujo; esto es,

generar regiones de gas, liquido 'y sélidos en € interior del separador y ubicar las
salidas de las fases de acuerdo a las regiones [Gomez et al (1999)]. En generdl, la
linea de salida de gas del separador transporta la corriente de gas a un quemador
de gases; la linea de salida del fluido de perforacion conduce e fluido de
perforacion a depositos donde pudiera ser reutilizado y repetir € ciclo; la linea de

salida de sdlidos transfiere los recortes de la formacion a depositos o



contenedores, y la linea de salida de fluidos de produccion corresponde alasalida
de los fluidos aportados por la formacion los cuales pueden ser almacenados o

transferidos a sistemas de produccion.

En el circuito de flujo superficia de PBB entre |os componentes de mayor tamafio se encuentra €
separador. En estos circuitos, se han empleado separadores de flujo multifasico similares a los
empleados para procesar la produccién de fluidos de los pozos. Sin embargo, estos separadores se
apoyan principal mente en una camara de expansion y una fuerza gravitacional (G), por lo tanto son
de tamafio relativamente grande [Viles (1993)]. En tierra €l espacio de instalacion, generamente,
no representaria inconveniente alguno; sin embargo, en costa afuera el espacio disponible es
demasiado restringido y por ello se requiere de separadores compactos con capacidad para manejar
los gastos inyectados de las fases y los aportados por la formacion. Ademas, cuando se tienen
separadores con peso excesivo, las operaciones de maniobra e instalacion requieren de maguinaria

de gran capacidad.

A fin de aprovechar e contraste de densidad entre las fases, se sugiere disefiar modelos
matematicos y modelos fisicos a escala para desarrollar separadores de vortice o ciclones, los
cuales operan con adtas gravedades equivalentes. El vortice en la mayoria de los separadores
ciclonicos, se induce por la entrada tangencial de la mezcla a cuerpo cilindrico del separador,
Figura 1. 2, y tiene la funcién de hacer rotar la mezcla multifésica y generar efectos de fuerza
centrifuga sobre las densidades individuales con laintencion de regionalizar las fases; esto es, en el
vortice, la fase de mayor densidad especifica tiende a distanciarse mas del ge imaginario de
rotacion de flujo, la fase de menor densidad tiende a tomar |la parte cercana a €e de rotacion de
flujo y por efectos de flotacién fluye hacia la parte superior del separador. Laintensidad del vértice
y magnitud de la fuerza centrifuga dependen principalmente de la velocidad tangencial de entraday
del diametro del separador, por lo anterior la geometria del separador tiene un papel importante en

la dinamica de |a separacion de fases.
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Figura 1. 2 Esquemade un separador de vorticetipico, (a) vista superior de la entrada tangencial, (b) cuerpo del
separador

En este trabgjo se presenta el simulador del separador de baja energia de solido, liquido y gas, €l
cual agrupa caracteristicas de preseparacion de las fases mediante € uso del patrén de flujo
multifasico llamada flujo estratificado y de separacion ciclonica antes descrita. Se denomina de
Baja Energiadebido aque € flujo estratificado se presentaen bajas vel ocidades superficiales de las
fases. En la seccion de preseparacion, las condiciones hidraulicas de disefio inducen un flujo
estratificado de las fases, el gas toma la parte superior de la tuberiay € liquido y sdlido la parte
inferior. Después mediante un arreglo especial se obtienen dos derivaciones una de gas-liquido y
otra de liquido-sdlido, cada derivacion conduce a separadores de tipo ciclon independientes. Por
tanto, la configuracion geométrica del SBE y €l principio de operacién son los aspectos técnicos
novedosos.

El desarrollo del ssimulador implica € estudio conjunto, tedrico-experimental, de fendmenos de
flujo en vértice, entrampamiento de | as fases, sedimentacion, flujo concurrente de varias fases, etc.,
lo cual indica el grado de complejidad en el andlisis. Parala modelacion matemética, se considerara
la teoria de flujo multifasico con particulas, asi como la dinamica de vortice para el desarrollo del

modelo matemético. Las ecuaciones gobernantes, se resolverian en forma numérica mediante e

método de volumen de control [Versteeg er Malalasekera (1995)]. Los resultados se podrian validar
con datos reportados en la literatura, articulos técnicos y probablemente con bases de datos

experimentales. El separador debe ser altamente eficiente, y relativamente ligero. Adicionalmente,
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se debe extender su operacion a la separacion de tres 'y cuatro fases. EI ssmulador, producto de la
presente investigacion, seria una herramienta Util en e disefio de separadores compactos y

eficientes.

La aplicacién para la cual se desarrolla € SBE es separar fases en equipo superficial de la
perforacion bajo balance, por presentarse en forma natural €l flujo de particulas sdlidas (S), liquido
(L) y gas (G). Sin embargo, estos separadores tienen aplicacion en procesos donde se requiera e
manegjo individual de las fases. Por gjemplo en circuitos de perforacién, sistemas de produccion,
plantas geotérmicas, purificadoras de gases. En general, donde exista presencia de solido, liquido y
gas. Algunas aplicaciones particulares pueden ser pruebas de produccion de pozos, circuitos

cerrados de perforacion en plataformas marinasy terrestres.

1.1. Objetivos

Desarrollar la capacidad técnica para modelar separadores de vortice, para disociar flujo de solido,

liquido y gas.

Disefio del prototipo de separador de vortice de baja energia.

1.2. Problema

L a separacion de los flui dos de produccion es una operacion intrinseca durante la expl otacion de un
yacimiento. En la industria del petrdleo, los separadores de mezcla multifasica se han empleado
para llevar a cabo esta actividad, estos equipos se disefian con el fundamento de permitir el tiempo
de residencia suficiente para la disociacion de los fluidos; una extensa descripcion de sistemas de
separacion de fases se presenta en Perry et al. (1982). En aplicaciones de campo de |os separadores

convencionales, se han detectado |as siguientes desventgjas de operacion:

1. Peso y volumen excesivo
2. En ambiente marino, los costos de instalacion de separadores son elevados

debido a que requieren de un area adicional para su montge. Por gjemplo,



segin Rambout A. Swanborn et a. (1995) mencionan que "extender la
superficie de plataforma e instalar nuevos separadores de produccion representa
unainversion diez veces mayor ainstalar separadores de vortice internos”

3. El tamafo y peso del separador representa una dificultad considerable
durante las operaciones de instalacion en plataformas marinas

4. Efectos de corrosion concurrentes

5. Las soluciones gque existen son demasiado costosas

Ademas, las restricciones técnicas de operacion presionan a la industria petrolera a desarrollar
separadores compactos y eficientes, como es e caso de perforacion a contra presion en ambiente
marino. Los separadores de vortice podrian ser la respuesta a estas necesidades, [Oranje (1990)].
L os elementos principales de |os separadores de vértice son: un cilindro vertical con una tuberia de
entrada, tangencial a la seccién transversal del cilindro, del fluido del proceso; una tuberia de
descarga de liquidos y solidos en la parte inferior del cilindro. Los tipos de uso comun son: los
separadores de voértice de flujo inverso, de flujo axia y de flujo axial con recirculacion. Sin
embargo, una considerable cantidad de estos dispositivos se han disefiado en forma empiricay con
modelos matemaéticos simplificados. Esto es, |a eficiencia de separacion, las calidades de las
corrientes de salidas, gastos operacionales de las fases y caidas de presion totales se han

determinado con modelos simplificados.

Recientemente laindustria petrolera ha atacado €l problema de mejorar |a eficiencia de separadores
empleados en plataformas de produccion. Asi también, para perforacion a contra presion, se
requiere desarrollar sistemas de separacion de vortice verticales optimos y relativamente
econdémicos. Los separadores se emplearan para disociar gas, liquido y sblidos. Para solucionar esta
problematica, se requiere llevar a cabo un estudio detallado del seguimiento de particulas,
transferencia de cantidad de movimiento entre las fases, efectos asociados con turbulencig;
evaluacion de técnicas de solucion. La capacidad técnica para €l desarrollo de separadores de
vortice eficientes y la reduccion de las desventgjas en los separadores convencionales serian 10s
resultados directos de tal estudio. Lo anterior es motivo del presente trabajo.



CAPITULO 2. REVISION DE LA LITERATURA

En €l inicio de la tecnologia de separacion de fases por gravedad, la mayoria de los modelos se
desarrollaban basandose en la experiencia. Los primeros separadores consistian en enormes tanques
de sedimentacién, en los cuales la mezcla de flujo multifasico se dejaba reposar por un periodo de
tiempo bastante prolongado; posteriormente, surgieron los separadores centrifugos, que operan a
altas gravedades inducidas y ademas se aprovecha la diferencia en densidad entre las fases [Brewis
(1995)]. A estos sistemas, también se les conoce como separadores de vortice, rotatorios,
hidrociclénicos, y ciclénicos. Algunos de estos nombres, se deben a que |os mecanismos de flujo en
el interior de estos equipos son similares a los presentes en los meteoros |lamados ciclones,

huracanes y tornados.

Actualmente en la industria petrolera, en € area de produccion, e uso de separadores que operen a
una gravedad, separadores convencionales, ha dismnuido mientras que el uso de separadores de
vortice se ha incrementado considerablemente [Shoham er Kouba (1998)]. Sin embargo, se
menciona que recientes estudios reportan la separacion de corrientes bifésicas, gas-liquido,
mediante separadores de flujo supersonico y de vértice [Page et al. (1999)], estos separadores se
fundamentan en el principio de lavévula Laval. Lo anterior pudieraindicar que la tendencia de la
tecnologia de separacion de flujo multifasico, se orienta hacia € desarrollo de separadores
eficientes que funcionen a mayores gravedades; esto con el proposito de reducir el area, peso, y
costo de instalacion gue representan los separadores convencionales. No obstante, en el érea de
perforacion de pozos, € uso de separadores convencionales alin es frecuente; tal situacion indica

una oportunidad de investigacion y desarrollo tecnologico en el tema.

Durante la evolucion de la tecnologia de separacion se ha requerido del desarrollo de diversas
técnicas de andlisis de la hidrodinamica en los separadores. La hidrodinamica considera flujo
multifasico con particulas dispersas y flujo en vortice; ambos topicos considerados de ata
complgjidad por varios autores [Brill et Arlrachakaran (1992); Sahi et al (1992); Awwad et al
(1995); etc.]. Ademés, enla literatura existe poca informacion detallada referente a las técnicas de
disefio y evaluacion del desempefio de separadores de vértice. Algunos de los modelos publicados,

se encuentran limitados a flujo en una sola fase con particulas de geometria sencilla.



Los trabajos reportados se pueden clasificar como experimentales, analiticos, de simulacion
numeérica, o una combinacion de ellos. En general, los estudios experimentales conducen al
desarrollo de correlaciones empiricas y la generacion de valiosas bases de datos, las cuales son de
gran ayuda en la validacion de modelos obtenidos en estudios analiticos y de simulacién numérica.
Ejemplos representativos de investigaciones experimentales en separadores de vortice son: la
coleccion de particulas solidas en hidrociclones [Kim et Lee (1990)], obtencién y aplicacion de
correlaciones empiricas para €l anadlisis de separadores como se reporta en Moore et McFarland
(1996), aplicacion de las leyes de escalamiento en e modelado fisico de separadores [Fenner et
Tyack (1997); Fenner et Tyack (1998)]. Se destaca en estos trabajos el marcado interés en reducir
el é&rea deinstalacion eincrementar la eficiencia fraccional basandose en el tamafio de particula que

se recolecta

McCreary (1974) y Hwang et al. (1993) han reportado soluciones analiticas de las ecuaciones que
describen el flujo en separadores de vértice. En estas soluciones, la fase continua se consideragasy
la fase dispersa son particulas solidas de geometria simple. Sin embargo, la formulacion
matematica que describe el movimiento de las particulas es aun tema de investigacion como se
muestralos trabajos de Maxey et Riley (1983) y Mantilla et al. (1999).

La dificultad que representa el tratamiento analitico de las ecuaciones, el relativo avance en
métodos numeéricos y procesadores de calculo, han motivado € desarrollo de técnicas
computacionales de andisis de fluidos, comiUnmente denominados aplicaciones de CFD,
Computational Fluid Dynamics. Sin embargo, para € andisis del flujo en € interior de un
separador de vortice, se requiere de técnicas numéricas de alta complgjidad. L os trabgj os reportados

bajo este concepto se conocen como de simulacién numérica.

A continuacion, se mencionan algunos de ellos: Griffiths et Boysan (1996) realizaron un extenso
estudio del desempefio de separadores cuando se modifican los pardmetros de disefio, también
realizaron la comparacién de sus resultados con modelos empiricos, Lackener et al. (1998)
desarrollaron un cédigo para € anadlisis de separadores rotatorios de mezclas gas-liquido. El

desarrollo de las ecuaciones se realizd mediante € modelo de deriva



En los Ultimos afios en la industria petrolera, las pesquisas cientificas en € tema han servido para
establecer técnicas o criterios practicos de disefio y seleccion de separadores; dado que representan
una gran ayuda para € ingeniero de campo. En separadores convencionales los parametros de
disefio de mayor importancia son e diametro del separador y su longitud [Viles (1993)], y en
separadores de vortice, también se consideran la longitud y didmetro de las tuberias de entrada y
salida de las fases [Talavera (1990); Gomez (1999)]. Sin embargo, en algunas aplicaciones
especificas aln existen dificultades a superar. Por gemplo, la separacion de fases en ambientes
submarinos exige el desarrollo de separadores altamente eficientes y compactos como se expone en
el trabajo de ABB Corporate Research (1998), y |os proyectos compartidos propuestos en Benetti et
Villa (1998), y Dudgeon (1998); |a separacion de gas-liquido en sistemas de bombeo sumergibles
[Wilson (1994)]. Asi también, se han propuesto en laindustria varias interesantes alternativas en €
disefio de sistemas de separacion de vortice [Rem et al. (1998); Kendro Laboratory Products
(2000); Petty et al. (2000)]. Algunos de estos desarrollos han generado interesantes patentes en
tecnologia de separacion, [Eichler (2000); Gargas (2000); Gay et Lecoffre (2002)].

La revision de la literatura muestra que los sistemas de separacion, en e area de produccion, han
evolucionado considerablemente; sin embargo, en perforacién existe una imperante necesidad de
optimizar los separadores de dos o0 més fases, sobre todo debido ala presencia de solidos. Lo ultimo
requiere de un enfoque moderno en €l andlisis de la hidrodindmicay técnicas numeéricas de solucion

[Crowe et al. (1997); Ferziger et Peric (1999)]. El presente trabajo pretende contribuir en esta parte.

2.1. Separacion convencional

L os separadores convencionales representan €l inicio de la tecnologia de separacion de fases por
gravedad, la mayoria de los modelos se desarrollaban de manera empirica. Los primeros
separadores consistian en tanques de sedimentacion, en los cuales la mezcla de flujo multifasico se
dejaba reposar por un periodo de tiempo en € cual, por efecto de densidad, las fases se segregaban
en forma natural. Estos se clasifican en dos grupos verticales y horizontales, los verticales son
comunes en & mangjo de mezclas liquido-solidos, gas-solidos; y los horizontales en € manejo de
mezclas liquido-gas. Sin embargo, aun cuando la separacion es elevada, €l proceso de separacion en

estos equipos requiere de un tiempo de residencia bastante prolongado. En algunos modelos se han



agregado partes internas como mallas, filtros de niebla, rejillas méviles, ciclones internos, etc. con
el propdsito de incrementar la eficiencia de separacion y extender la capacidad de manejar mas de
dos fases. En general, se caracterizan por que en funcion de los gastos de las fases, con capacidad
de separar, € volumen y peso del separador resulta ser excesivos y por esta razdn su uso tiende a

disminuir.

Las metodol ogias para dimensionar 10s separadores convencionales de dos fases, tienen como base
extensos trabajos de investigacion experimental y un modesto uso de modelacion matematica, por
giemplo, las metodologias para obtener la relacion de aspecto longitud/didmetro, se basan en €l
principio de velocidad terminal de las particulas en caida libre (gotas, solidos), € de resbalamiento
de fases (burbujas) y € tiempo de residencia 0 de retencion. Para propdsitos practicos en
separadores de mezclas gas-liquido, se recomienda una relacion de aspecto longitud/diametro de
3.0a4.0 [Arnold er Stewart (1984a); Talavera (1990)]. El principio de velocidad terminal describe
a una particula en caida libre en & seno de un fludo viscoso en e cual, por efectos de gravedad, la
particula se acelera hasta alcanzar una velocidad constante; en este punto, la sumatoria de las
fuerzas de arrastre y friccion, de gravedad corregidas por efectos de flotaciény de resistencia de
forma, etc., que actian sobre la particula es cero. Por lo tanto, € separador podria separar particulas
de didmetros mayores a diametro correspondiente de la velocidad terminal. El tiempo de retencion
o residencia tiene €l propdsito de mantener los niveles internos del separador, permitir la
coalescencia de gotas o burbujas dispersas y € equilibrio PVT de las fases, |os valores tipicos son
de treinta segundos a tres minutos de retencion segln |as propiedades de las fases.

El tiempo de residencia se puede determinar con la siguiente formula,

Vi

TR=-"
Qs

(2.2)

Enlacual, T.R. es e tiempo de residencia necesario, Vs € volumen de lafase en € interior y ( es
el gasto de la fase fluyendo hacia dentro del separador. Para determinar la velocidad terminal, Vg,
de una particula esférica, se puede emplear € siguiente procedimiento:
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La ecuacion para € célculo de la fuerza de arrastre Fa, se puede deducir mediante andlisis

dimensional resultando,

_ pD;Z)CDers2

Fa 8. (2.2
La fuerza de sedimentacién Fsse calcula como sigue,

Fs:pG';f (rp - 10 (23)
Aplicando el concepto de velocidad terminal,

4F=F, +FK=0 (24)
Se obtiene laformula para estimar la velocidad terminal de una particula esférica,

1
_é4D, (ry-ry) w (2.5)

s=@é a
&Cp Iy a

El coeficiente de arrastre G, [ecs. (5.2),(5.5)], se calcula mediante correlaciones experimentales,

para el caso de una gota o particula solida se tiene,

Cp = 24 (1+0.15Re,”*") (2.6)
Rep

El nimero de Reynolds relativo de la particula Re,, se define como,

_ rDy|Vs - v
m

Re (2.7)

p
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Donde D, es €l diametro de la particula, Cp €l coeficiente de arrastre, fi; es ladensidad del fluido, fi,
es la densidad de la particula, Vs es la velocidad terminal de la particula, V; es la velocidad del

fluido, V, eslavelocidad de laparticulay g. esla constante de gravedad para conversion.

2.2. Separacion centrifuga

L os equipos de separacion que han incrementado su presencia en diversos procesos industriales son
los separadores centrifugos, estos operan a atas gravedades inducidas y aprovechan la diferencia
entre las densidades de las fases; también se les conoce como separadores de vortice, rotatorios,

hidrociclonicos, y ciclénicos, y consisten fundamentaimente de una cavidad cilindrica con
entrada(s) tangencial(es) de la mezcla. Algunos modelos cuentan con accesorios internos como
bafles, extractores de niebla, buscador de vortice entre otros. En general, se emplean para disociar
mezclas de dos congtituyentes, gas y sdlido, gas y liquido, liquido y solido, liquido y liquido.

Ejemplos tipicos son los separadores ciclonicos tipo Lapple y tipo Stairmand. En la industria
petrolera, en e area de produccion, € uso de separadores que operen a una gravedad, separadores
convencionales, ha dsminuido mientras que € uso de separadores de vortice se ha incrementado
considerablemente.

Dado que d principa fundamento de la separacion por gravedad esta representada por la fuerza de
sedimentacion Fs, ec. (2.3), el origen de los separadores de \ortice se basd en incrementar la
gravedad estandar mediante efectos de fuerza centrifuga con el proposito de incrementar la fuerza

de sedimentacion, como se muestra a continuacion,

2

2U,
DS

GE.=

(2.8)

Donde G.E. es la gravedad equivalente, Ut es la velocidad de la mezcla tangencial a cuerpo del
separador y Dses el didmetro del separador de vortice, ver Figural. 2.

Lo anterior pudiera indicar que la tendencia de la tecnologia de separacion de flujo multifasico, se

orienta hacia el desarrollo de separadores eficientes con capacidad de funcionar a mayores
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gravedades y en consecuencia reducir: el érea de apoyo, peso, y costo de instalaciéon. No obstante,
en € &rea de perforacion de pozos, € uso de separadores convencionales aln es frecuente; tal
situacion indica una oportunidad de investigacion y desarrollo tecnologico en el tema. Los equipos
ciclonicos, los cuales tienen un papel natural para resolver esta problemética, se pueden
dimensionar con metodol ogias experimentales en las cual es | os pardmetros eficiencia de separacion
y didmetro de particula con capacidad de separar son de gran importancia; como eemplos de
metodol ogias précticas, basadas en estudios experimentales y un modesto andlisis matematico, se

reportan en los trabgj os de Talavera (1990), Moore et McFarland (1996) entre otros.

Una metodol ogia para dimensionar un separador centrifugo, para disociar mezcla de liquido y gas,
publicada en el trabajo de Talavera (1990) es,

LI

@

1a2X 1X

“H

Figura 2. 1 Metodologia para dimensionar separadores centrifugos propuesta por Talavera (1990); X indica el didmetro
de latuberia de entrada.

05 Dgyp

Principalmente, esta metodologia consiste en suponer una velocidad de entrada de la mezcla en el
rango de 15.24 nis (50 ft/s) y hasta 30.48 m/s (100 ft/s) y con & gasto de la mezcla como dato, se
determina el didmetro de la tuberia en la entrada X, después se sigue el procedimiento mostrado en

laFigura2. 1 paradeterminar las principales dimensiones del cuerpo del separador.
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A continuacién, se describe brevemente una metodol ogia para dimensionar separadores centrifugos

paradisociar mezclas de gas y particulas, segun €l trabajo de Moore et McFarland (1996).

Moore et McFarland (1996) proponen la siguiente correlacion, considerando una eficiencia de
separacion del cincuenta por ciento, para € disefio de separadores de una y multiples entradas

tangenciales para separar particulas de una corriente de aire,

N

p

In

5 ;=fn a+b/nRe (2.9

sep

&
¢

[ e

Donde a y b, son coeficientes que dependen del tipo de separador, de una entrada, de entrada
multiple, separador largo o corto, y C es un parametro de correccion. El procedimiento consiste en
suponer €l diametro de particula D, a separar, se obtiene el diametro del separador D, Yy con este
dato se disefian las deméas medidas del separador, (ver Figura 2. 2). Las caracteristicas de la zona de

entrada para separadores de una sola entrada y de mdltiples entradas se detallan en Moore et
McFarland (1996).
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sep
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h 058 0.25

n 0.125
0.25

Figura 2. 2 Metodologia para dimensionar separadores de gas'y particulas, largos (a) y cortos (b) los nimerosindican
las veces del diametro del separador, D,,,. Fuente Moore et McFarland (1996).

sep*

Otras metodologias para dimensionar separadores centrifugos, con andisis mateméticos
conservadores, se reportan en los trabgjos de Zhikharev et al (1985) y de Griffiths et Boysan
(1996). Generalmente, estas metodologias presentan una forma de dimensionar €l separador en
funcién de una caracteristica geométrica, por ejemplo en base al diametro de la tuberia de entrada o
al diametro del separador.

Ademas de lo antes expuesto, en tecnologia de separacion, se ha fomentado € desarrollo de
programas dedicados especificamente a estudio tedrico-experimental de la hidrodindmica de
separadores de vortice eficientes, [Michigan (2005)]. Al mismo tiempo, se han reportado
propuestas de interesantes configuraciones geométricas de separadores, [IMP (2003); Tulsa,
(2005)].

-15-



CAPITULO 3. SEPARADOR DE BAJA ENERGIA

En esta seccion se describe el Separador de Baja Energia, € cua separa las corrientes de liquido,
solido y gas de una mezcla fluyendo. Se denomina de Baa Energia debido a que € flujo
estratificado se presenta en bajas velocidades superficiales de las fases. El flujo estratificado de
liquido y gas, por lo genera, tiene lugar en bajas velocidades superficiales de liquido y gas, flujo
horizontal, y es predominante en flujo descendente hasta angulos del orden de treinta grados
geomeétricos [Barnea (1987)]. La mezcla multifasica, mediante condiciones hidraulicas de disefio,
fluye en forma estratificada después se derivan una corriente de liquido y solidos, y otra corriente
de liquido y gas; cada corriente se conduce hacia separadores individuales donde se disocian en
corrientes individuales. Por lo tanto, las novedades del SBE son: (i) € principio de operacion del
SBE, preseparar, derivar y separar en paralelo las corrientes individuales como se muestra en la
Figura 3. 1 (ii) La configuracién geométrica que consiste principalmente en: una tuberia de
estratificacion, dos derivaciones hacia dos separadores en paraelo, los cuales pueden estar

conectados mediante la corriente de liquido.

L o antes mencionado se describe mediante la siguiente figura,

Separador de L'y
Gas (G)
Etapade
Preseparacion
> Liquido (L)
Vavula (opcional)
Liquido (L)
Separadorde Sy L
MezclaS, L,y G

> Slidos (S)

Figura 3.1 Principio del Separador de Baja Energia (SBE).
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El SBE tiene como funcién principal separar mezclas multifasicas de solido, liquido y gas fluyendo
en conducciones cerradas y por efectos centrifugos. La mezcla de solido, liquido y gas se presepara
en una tuberia de estratificacion. Después de preseparar, se derivan de la corriente principal dos
corrientes: una de liquido y gas, la cua fluye en la parte superior de la tuberia; y otra de ligquido y
solidos, esta fluye en la parte inferior de la tuberia. Cada derivacion conduce a separadores
ciclonicos independientes donde, por efectos de fuerza centrifuga, las fases se disocian y se
conducen a sus respectivas corrientes de salida. En las salidas se evallan las calidades de

separacion alcanzadas por € SBE.

Por su principio de operacion, Figura 3. 1, y configuracion geométrica, Figura 3. 2, el SBE presenta

las siguientes caracteristicas:

1. En este equipo la mezcla de sdlido, liquido y gas tiene un tratamiento previo de preseparacion
donde la problemética de separar las tres fases se convierte en dos problemas de dos fases,
esencialmente, esto ayuda a tener separadores adecuados para tratar mezclas de solido y liquido, y
mezclas de liquido gas en forma independiente

2. El cuerpo del separador puede fabricarse con materiales de diferentes especificaciones, esto es, el
disefio estructural se realizariaen funcién de los mecanismos de flujo presentes en las secciones

3. Lainstalacion y mantenimiento se facilita por tener un disefio modular

4. Reduccion de espacio necesario para su operacion

5. No tiene partes internas

6. Podria operar con mezclas de liquidos y gases, por gjemplo gas natural, aceite y agua

7. Laetapa de preseparacion mediante un brazo de estratificacion tiene el uso de preseparar, derivar

y simplificar el problema.
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MEZCLA
SOLIDO, LIOUIDO, GAS

=
LiQUIDO 1

SOLIDO

Figura 3.2 Vistalatera del Separador de Baja Energia (SBE).

Al igual que otros dispositivos, el SBE tiene un rango operacional recomendable, de las
condiciones hidraulicas de disefio, para alcanzar una operabilidad efectiva. Esto es, se recomienda
el uso de instrumentacion para controlar en forma apropiada la preseparacion y tiempos de
residencia en la unidad de separacion en paralelo. Lo anterior conlleva d control en las demas
secciones de manera més efectiva. Asi también, se menciona que en e mercado se encuentran
disponibles tecnologias de control de aplicacién directa a los mecanismos de flujo presentes en €
SBE.

En general, la configuracion geométrica del SBE consiste de una tuberia de estratificacion con dos
derivaciones a separadores independientes. Esta configuracion geométrica permite e manegjo de
tres fases, de mayor, intermediay menor densidad; en este caso se considera solido, liquido y gas

respectivamente. Sin embargo, podria manegjar otras combinaciones como: liquido, liquido y gas,
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solido, liquido y liquido. La pieza de derivacion divide en dos la corriente multifésica, una corriente
congtituida por las fases de densidad intermedia y de mayor densidad y otra corriente constituida
por la fase densidad intermedia y la de menor densidad especifica. En adicion e principio de
preseparar y derivar, se puede emplear para separar corrientes de dos fases liquido y gas, liquido y
liquido, liquido y sdlidos. Lo antes mencionado muestra la versatilidad de aplicaciones posibles del

tipo de separador propuesto.

3.1. Preseparacion

En la preseparacion, la mezcla multifasica de solido, liquido y gas, inicia d proceso de separacion
de sus congtituyentes. Esta seccion iene como funcion principal inducir un flujo estratificado o
segregado de las fases. Preferentemente, la mezcla ingresa en flujo ascendente para después fluir en
forma descendente. El arreglo geométrico propiciaria las condiciones hidréulicas donde la fase de
mayor densidad especifica fluiria en la parte inferior de la tuberia, la densidad intermedia en
secciones intermedias y la de menor densidad en la parte superior. Fisicamente, la seccion de

preseparacion consiste en una tuberia, de seccion circular, inclinada.

L a separacion de corrientes constituidas por diversos tipos de fluidos, por 1o general se llevaa cabo
mediante etapas, las cuales dependen en gran medida de la calidad de separacion permitida en €l
proceso. Los sistemas de perforacién bajo balance no son la excepcidn, por ello una de las formas
de alcanzar los limites de separacion permitida es el adecuado disefio de una etapa de preseparacion
o acondicionamiento de la mezcla, a fin de entregar a separador principal e flujo en condiciones
apropiadas; otra manera es derivar, después de la seccion de preseparacion, dos corrientes de
mezclas con menor nimero de constituyentes a separadores independientes para su posterior
tratamiento. Lo Ultimo mencionado, se describe en el presente trabgjo.

El disefio de una etapa de preseparacion se fundamenta en la dindmica de flujo en dos fases, en la
cual un aspecto de importancia es la determinacion del patron de flujo; esto es la distribucion
geométrica de las fases fluyendo. Entre los patrones de flujo reportados en la literatura [Collier,

(1981)] deinterés parala seccion de preseparacion, se encuentran los siguientes, ver Figura 3. 3:

-19-



Flujo Estratificado. Este patron adquiere particular relevancia debido a que representa la separacion

gravitaciona de fases con diferentes densidades. Este puede ocurrir como resultado del efecto del
“viento” o por efectos de gravedad; y tiene lugar arelativos bajos gastos de gas 'y liquido.

Flujo Burbuja Dispersa. Este flujo se presenta cuando existe una alta concentracion de liquido

fluyendo a altas velocidades y velocidades superficiales de gas relativamente bajas.

Flujo intermitente. Esta configuracion de flujo se identifica por tener una estructura tipo “bache”,

flujo oscilatorio de liquido, y se puede formar por la coalescencia de burbujas de gas. En algunos
casos es atamente deseable evitar esta configuracion de flujo.

Flujo anular. Este patron debe su nombre a la forma en la cual fluye € liquido. El liquido fluye
distribuido en una pelicula adyacente a la pared, formando un espacio anular, y disperso como
gotas en el nucleo de gas. Para este caso de flujo descendente, el espesor de la pelicula en la pared
inferior puede ser mayor que el espesor de la pelicula en la pared superior de la tuberia. Este flujo

tiene lugar a altos gastos de gas.

Intermitente

O Paticulas O Burbujas
Figura 3. 3 Geometrias de flujo para flujos descendente de sdlido, liquido y gas.
Evidentemente se puede notar, de la Figura 3. 3 la importancia del flujo estratificado para €l
propdsito de preseparar las fases fluyendo. En base a los trabajos desarrollados en el érea de

investigacion experimental y tedricos, como los reportados en Taitel et Dukler (1976) y Barnea

(1987), los flujos de menor energia, entre ellos € flujo estratificado, tienen una gran influencia de
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los parametros geomeétricos como el angulo de inclinacién. Por jemplo, el flujo estratificado solo
se presenta para angul os de cero grados de la horizontal y hasta angul os descendentes cercanos ala

vertical.

Formulacidon matemética

El modelo matematico describe el mecanismo de transporte de particulas solidas mediante una
mezclade liquido y gas, lacua circula con laconfiguracion de flujo estratificado. EnlaFigura3. 4
se muestra el modelo conceptual de flujo y en la Figura 3. 5 e volumen de control para la
caracterizacion de la etapa de preseparacion.

Figura 3. 4 Esquemayy variables geométricas del model o de flujo separado.

DZ

P+DP

Figura 3.5 Volumen de control y balance de fuerzas.
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En e andlisis del volumen de control, Figuras 3.4-3.5, algunas de las consideraciones fisicas
realizadas durante €l desarrollo son: (i) flujo en estado estacionario, (ii) propiedades fisicas de los
fluidos constantes, (iii) flujo estratificado de las fases, (iv) flujo con cama movil; y como base del
analisis tedrico los trabajos de Taitel er Dukler (1976), Doron et al (1987) y los criterios reportados
en Doron et Barnea (1996), Barnea (1987), Nicolas et al (2002) entre otros. Se realiza un balance

de fuerzas en |las capas para obtener |as ecuaciones que describan la interaccion entre las fases.
Para el gas setiene,

d
- AGd_E - terSer - taSeL trcAggseng = 0 (3.1

Donde Ag es el area disponible a flujo de gas, dp/dz es el gradiente de presion en la direccion de
flujo, ter es @ esfuerzo entre €l gasy la pared, Sst es e perimetro de contacto entre € gasy la
tuberia, tg. es e esfuerzo interfacial del liquido y gas, S es €l perimetro interfacial, rg esla
densidad del gas, g es e angulo medido desde la horizontal, positivo para flujo ascendente y

negativo para flujo descendente.
Para el liguido,

d
'ALd_Z +1e SeL - tigSe - tirSr+r i Agseng =0 (3.2)

Donde A, es el area disponible al flujo de liquido, t, g es el esfuerzo entre el liquido y la cama de
sblidos, Sg es € perimetro de contacto del liquido y la cama de sdlidos, t, 1 es € esfuerzo del

liquidoy con latuberia, S 1 es el perimetro entre el liquido y la pared, r | es ladensidad del liquido.

Parala cama de sélidos setieng,

dp
- Ag i +1 8518 - Fsg - terSpr +rgAggseng = 0 (3.3)
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Donde Ag es el area de flujo de la cama de sélidos, Fsz es la fuerza de friccion estética, tgr es el
esfuerzo entre la cama de sdlidos y la pared, St es el perimetro de contacto entre la camay la
tuberia, r g es la densidad de promedio de la cama. Para completar €l sistema de ecuaciones de

ecuaciones [ecs. 3.1-3.3], se recurre alos criterios de estratificacion de solido, liquido y gas.
Criterios de estratificacion de solido, liquido y gas

En la preseparacion, esencialmente, el proceso es: (i) inducir flujo estratificado de liquido y gas; y
(i) conocer la capacidad de arrastre de liquido. Para esto, se utilizan criterios de flujo estratificado

de liquido-gas y criterios de cama movil.

El criterio para determinar flujo estratificado de liquido y gas en tuberias se expresa como,

1
ro)A cgcosq U2
G dAL/dhL) H

—I
Dr g8

Uge >aG§ei0- h, Oe(r - (3.4)

En & cua Ug es la velocidad superficial del gas, ag es la fraccién volumétrica del gas. Sin
embargo, para optimizar las aproximaciones tedricas, se deben considerar los criterios de otros
patrones de flujo descritos en Barnea (1987) y los criterios para inducir flujo de particul as solidas

en la parte inferior de latuberia reportados en Nguyen et Rahman (1996).

El criterio de cama movil, se basa en € concepto de que la fuerza de friccion seca, [ec. 3.3], lacual
debe ser mayor que lafuerza de friccidn estatica maxima para mantener la cama de solidos movil,

Fsg > Few (3.5
La fuerza maxima de friccidn estatica se define como sigue,

Few = h(Ny +Ny) (3.6)
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Donde h es el coeficiente de friccion estatica, Ny es fuerza debida al peso de las particulas, N¢ esla

fuerza de Bagnold, [Nguyen et Rahman, (1996)].

La fuerza debida al peso de las particulas sumergidas se determina mediante la siguiente formula,

ég2h 9 u
Ny, =0.5(r ¢ - rL)gcoquBDngD—B- 1.0305 +sengg (3.7)
T 7] 9]

Enlacual, Dy es € didmetro de la tuberia, g es € angulo central del contacto de liquido con la

cama de solidos y Cg es la concentracion de solidos en la cama movil.

La expresion para determinar lafuerza de Bagnold es,

N, = fsSie (3.8)
tanf

El valor de f puede variar entre 0.35 y 0.75 seguin las caracteristicas de las particulas y tipo de

flyjo.
El esfuerzo de pared, t+, debido al flujo adyacente a latuberia, se define como,

ru?
2

(3.9)

tr=f;

En esta definicion, fr es el factor de friccion en lapared, r y U sonladensidad y lavelocidad de la

fase que fluye cerca de la pared.

El factor de friccion de pared, fr, se determina con la siguiente correlacion,

251 9
2+
RefTJ/ &

.. 2.0Iogf€‘ﬁe/DT +
T <37

f (3.10)
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Donde e eslarugosidad de la tuberia, Re es el nimero de Reynolds, D+ es €l didmetro de la tuberia.
El esfuerzo interfacia, t;, entre dos fases se define como,

r|DU;|DU;
i :fiT

(3.11)
Enlacud, f;indicad factor de friccion interfacial, DU; es la diferencia de vel ocidades de | as fases.

El factor de friccién interfacial parad liquido y gas, fg., Se determina como sigue:

Para velocidades superficiales del gas, Uss, menores que la velocidad critica del gas, Uscc,

—
0
@
1
=
o

(3.12)

_h
Q

Para Ug; mayores que Usgc,

5
fa _10+150 /1.0- he BUse 10% (3.13)
for Dr&Ugsc %)

Donde Usgc puede aproximarse con la siguiente ecuacion,

aHA@No_ (P
U = 5.0c— =X ’—a (3.19)
SGC gS 2\ p.

fer esd factor de friccidn de pared del gas, p, es la presiéon atmosférica, ps esla presion del

sistema
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El factor de friccion interfacia entre el liquido y la cama, f g, de sdlidos se calcula con la siguiente

correlacion,

-2

e 0 0

fly = 20040610900t 243,365 (3.15)
gDP 2 7}

Los criterios de estratificacion y correlaciones expresadas en las ecuaciones (3.4)-(3.15) son
susceptibles amejoras; sin embargo, en este trabajo se consideraron las de uso tradicional.

3.2. Derivaciones hacia la unidad de separacion en paralelo

Las derivaciones tienen como funcion principal simplificar la problemaética de separar tres fases
fluyendo a dos problemas de separar dos corrientes de dos fases. En este trabajo se consideralafase
de menor densidad €l gas, lafase de densidad intermedia el /iquido y lafase de mayor densidad las
particulas solidas. En €l arreglo geométrico del SBE, la seccion de derivacion se ubica después de
la seccion de preseparacion, Figura 3. 5-3.6. La derivacion consiste en dos tuberias una superior y
otrainferior respecto d eje axial vertical. Esta seccion complementa el aspecto novedoso del SBE,
es cual es preseparar y derivar mezclas bifésicas para después tratar las corrientes resultantes en
forma individual. En la derivacion superior fluye la mezcla bifésica constituida por la fase de
menor densidad y una fraccion de la fase de densidad intermedia; en la derivacion inferior fluye la
mezcla constituida por €l resto de lafase de densidad intermediay la fase de mayor densidad. Estas
dos corrientes son conducidas a separadores independientes para posteriormente separarlas en las

fases individuales.

En las derivaci ones, la circulacion en condiciones de flujo pseudo-homogéneo en las conducciones
de gas-liquido y liquido-sdlidos es una caracteristica de flujo altamente deseable; esto con el objeto
de evitar vibraciones y efectos dindmicos en la entrada de los separadores. En la conduccion
superior se promovera €l entrampamiento de la fraccion de liquido en la corriente de gas, esto
podria originar un flujo tipo anular o dél tipo niebla; en la derivacion inferior se promovera un

flujo totaimente suspendido de particulas. El acondicionamiento de las mezclas, en las dos
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conducciones, podriaincluir un estrangulamiento del flujo antes de entrega tangencial de la mezcla

hacia el interior de |os separadores, ver Figuras 3. 6-3. 8.

Formulacidon matemética

La formulacion matemética para esta seccion, se basa en el modelo conceptual de flujo que se

muestra en lafigura siguiente,

Flujo desde la
preseparacion

Figura 3. 6 Modelo conceptual del flujo paraladerivaciony las conducciones hacialos separadores, G = Gas, L =
Liguido, S= Sdlido

Dado que esta seccion del SBE no tiene el propésito de entregar las fases separadas, sino la
conduccion y acondicionamiento de las corrientes hacia los separadores, se permite el empleo de
una formulacion matemaética smplificada. Se entiende por acondicionamiento la induccion de un
rango de velocidades apropiadas, de las fases continuay dispersa, para €l buen funcionamiento de
los separadores. Los limites de velocidad corresponden al rango de velocidad tangencia a cuerpo
del separador, esto es ala salida de las respectivas derivaciones. En la corriente de gas 'y liquido la
fase continua es € gasy lafase dispersa es e liquido; y en la corriente de liquido y sdlidos la fase

continuaes € liquido y los sdlidos es |afase dispersa.
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Derivacion de gas y liquido

En esta derivacion, se considera al gas como la fase continua y € liquido como la fase dispersa.
Para su andlisis se propone una formulacion simplificada en la cual € gasto de gas corresponde al
gasto de gas total y d gasto de liguido corresponde a la fraccion de liquido derivado de la seccién
de preseparacion, ver Figura 3. 6. Preferentemente, esta cantidad de liquido debera ser menor ala
cantidad necesaria para generar flujo intermitente. La cantidad de gasto total en la derivacion gas-

liguido cumple con la siguiente relacion,

reUss +1 Ug | =cte (3.16)
El segundo término del lado izquierdo representa la fraccion de gasto de liquido en la derivacion de
liquido y gas, cuyo valor debe ser menor a 0.48. Se recomiendan gastos de liquido bajos para

facilitar el proceso de separacion corriente abgjo.

El orden de la velocidad superficial del gas Uy se puede estimar con la siguiente correlacion
[Wallis, (1980)],

_1 -
FE.=10- e i (3.17)

Enlacua F. E. esd factor de entrampamiento de liquido en la corriente de gasy b se define como,

L

@6
b=10*Ug, "B 62 (3.18)
S r L g

Lasvariablesny y s indican laviscosidad del gasy latensién superficial respectivamente.
El mecanismo de entrampamiento representa la incorporacion del liquido en la corriente de gas

debido a la transferencia de momentum del gas hacia € liquido, entonces la geometria de esta

derivacion deberia promover |as condiciones para que se presente este mecanismo.
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Derivacion de liquido y solidos
Después de la etapa de preseparacion, la corriente de liquido y solidos es independiente de la
corriente de gas y liquido y viceversa, sin embargo ambas derivaciones tienen funciones bastantes

similares. Esto permite e uso de una formulacion matemética similar a la empleada en la

derivacion de gas 'y liquido.

El gasto en esta derivacion corresponde al gasto de solidos mas €l resto de liquido como se muestra
en lasiguiente relacion,

reUg +1 Ug|  =cte (3.19)
El segundo término representa el gasto de liquido en la derivacion de liquido y solidos.

La geometria de esta derivacion debera inducir velocidades de liquido mayores a la velocidad
minima necesaria para mover la cama de solidos, Uying,

) e 5 cosq . ah IE
1 1.56(r s- T L)gDP&ngE + q9+ g Cg —B - 1.0=yi
! SN s 5 i
= é P fl
Uiing = - y (3.20)
| L~D |
i

Donde, G; es la concentracion en la cama. La derivacion de la ecuacion (3.20) se describe en €l
Apéndice A.l.

3.3. Separacion de gas-liquido y liquido-sdlidos
La separacion ce la mezcla en sus constituyentes, gas, liquido y solido, se lleva a cabo en las

unidades de separacion en paralelo, las cuales se basan en €l principio de separacion ciclonica,
expuesto en la Figura 1. 2. Por ello la formulacion matemética para el andlisis de los mecanismos
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de flujo en ambas secciones es similar. La diferencia reside en la consideraciéon de criterios y

parametros seguin la corriente adisociar.

El estudio de los mecanismos de flujo en estas secciones implica: determinar los perfiles de
velocidad, distribucion de las fases, trayectoria de las particulas. Los perfiles de velocidad, de la
fase continua, tienen una estructura caracteristica y coherente, esto permite el uso de una
formulacién mecanistica representativa. La fase dispersa se estudia en base a un esquema no
inercial con €l objeto de determinar la interaccion con la fase continua. Algunos criterios
experimentales como velocidad de erosiéon [Megyesy, (1999)] y velocidad critica de arrastre de

gotas son necesarios pararealizar un disefio apropiado.

Los parametros gque afectan fuertemente a la eficiencia y a flujo en € interior de los separadores
son la relacién de aspecto, didmetros de las tuberias de descarga y presion en las salidas. En este
ultimo, se recomienda mantener una presion uniforme inferior a la presion dentro del separador.
Para el caso de la relacion de aspecto, la geometria de la seccion inferior del separador puede ser

conicao cilindrica

Separador de gas y liquido

Esta seccién tiene lafuncidn de separar la corriente de gas y liquido derivada en la seccion superior
de la etapa de preseparacion, ver Figura 3. 6. Para su andlisis, & considera el gas como la fase
continua y el liquido la fase dispersa; esto es, se busca disociar € liquido de la corriente de gas. La
mezcla de gas y liquido ingresa tangencialmente al separador, en € interior, €l gas toma la parte

superior y € liquido la parte inferior, Figura 3. 7.

Las condiciones de flujo en el separador evitarian la salida de gas en la corriente del liquido y €

arrastre deliquido “gotas’ en la corriente de gas.
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Sdida de gas

Entrada a separador
Mezclade L-G

————— Sdlidadeliquido

I

Figura 3. 7 Separador de gas (G) y liquido (L).

Separador de liquido y solidos

Esta seccion del SBE tiene la funcion de separar la corriente de liquido y particulas derivada en la
seccion inferior de la etapa de preseparacion, ver Figura 3. 6. Para su andisis, se considera €
liguido como la fase continua y € sdlido como la fase dispersa; esto es, se busca disociar las
particul as sdlidas de la corriente de liquido. La mezcla de liquido y solidos ingresa tangencialmente

al separador, en €l interior, €l liquido tomala parte superior y los solidos la parte inferior, Figura 3.
8.

Se promoveran condiciones de flujo que eviten el transporte de sblidos en la corriente de salida de

liquidoy en la salidade las particulas, se promovera un flujo denso de particulas 6 “lechada’.
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Salidade liquido

Entrada a separador
Mezclade L-S

Salida de sélidos

Figura 3. 8 Separador deliquido (L) y sdlido (S).

Formulacién matemética

El modelo matematico describe el flujo en el interior del separador, esto es el campo de velocidades
de la fase continua y dispersa. Las diferencias de flujo entre la parte inferior y superior del
separador determina las caracteristicas del modelo matemético. Por ello, la formulacion de la parte
inferior es similar en los dos separadores, asi también la formulacion en la parte superior. Las
regiones inferior y superior tienen de referenciala entrada tangencial al separador, Figuras 3. 7y 3.
8. Para el caso de lafase dispersa, se emplea un enfoque lagrangiano paradeterminar su trayectoria
y velocidad.
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Parte inferior del separador

El campo de velocidades, en la parte inferior del separador, se define como la distribucién de los
perfiles de velocidades, esto implica determinar la velocidad tangencial Uy, velocidad axial Uy, y
velocidad radial Ur. Sin embargo, segun los estudios reportados en Oropeza (2001) la velocidad
radial maxima es del orden de 1.5 por ciento de la velocidad axial promedio, por €llo se sugiere un
esquema de flujo bidimensional axial simétrico. Por ello, la formulacion incluye la velocidad

tangencia y lavelocidad axial.

Velocidad tangencial (Uy)

El perfil de velocidad tangencial tiene una estructura como la que se muestra en laFigura 3. 6, [Ito
et al (1979), Kitoh (1990), Chang et Dhir (1994), Oropeza (2001)]. Como se puede observar, esta
velocidad tiene valor de cero en €l centro, esto esen el gje vertical de simetria; un valor maximo en
radios del orden de un medio del radio del separador y de nuevo valor de cero en las paredes.

Ademés, seidentifican dos tipos de vortice: vortice forzado cerca del centro y vortice libre cercade
las paredes, |o cua indicaria un vortice tipo Rankine modificado [Kim et Lee (1990)].

Figura 3.9 Perfil de velocidad tangencial, U+(r, 2)
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Dado que € perfil de velocidad tangencial muestra un comportamiento tipico, € campo de
velocidades se puede determinar con una aceptable precision mediante la siguiente expresion
[Mantillaet al (1999)],

|- o

| é
= -11- expe- —=> Wy, Pparal<r<KRs .
Ur ~ To 1. opa Béer 20 0<r<R (3.21)
Uap 21 Oy 5 Rsﬂ%
Rs 5

En la cual, Uap es la velocidad axial promedio, Rs e radio del separador, €l termino T,y B
representan €l efecto del factor de intensidad de turbulencia sobre el perfil de velocidad tangencial

y estan definidos como,

T, =09W- 0.05 (3.22)

W o
— 3.23
06g ( )

B=3.6+ 20epe
e
L as formulaciones de las ecuaciones (3.22)-(3.23) tienen |a caracteristica de ser independiente de la
ecuacion (3.21). Esto rasgo permitiria modificaciones a (3.22)-(3.23) de acuerdo a las
caracteristicas del flujo en €l interior de los separadores de voértice.

Velocidad axial (Up)
LaFigura3. 10 muestra el perfil caracteristico de la velocidad axial [1to et a/ (1979), Kitoh (1990),

Chang et Dhir (1994), Oropeza (2001)], en €l cual se puede notar un flujo invertido en laregion del

centro, y flujo descendente cerca de las paredes.



fRev

Figura 3. 10 Perfil de velocidad axial, UA(r, 2)

Una manera de calcular €l perfil de velocidad axial es mediante un proceso tipo Paul Hausen como

el reportado por Oropeza (2001),

.3 .2
Up _22r 9 32r9 07,46 naa0<r<Rs (3.24)
Usp CERsg CERgg C
Donde,
& Oe o o
C=grer? §3.o- 2GRV 207 (3.25)
Rs g Rs gy
yl
Teev = 0 2300 (3.26)

Las variables ey, Rs Y Uap indican radio donde el perfil de velocidades se invierte, radio del
separador y velocidad axial promedio respectivamente.
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Factor de intensidad de turbulencia (W)

Se nota en las ecuaciones (3.21)-(3.26) laimportancia del factor de intensidad de turbulencia. Este

factor, se define como € flujo de momentum angular adimensional y se representa como,

2pr @RS U, U ,rdr

W=
prRs° U,

(3.27)

Donde Uy es la velocidad tangencial, U, es la velocidad axial, Uap es la velocidad axia promedio,

r esladensidad, Rses el radio del separador.

Laintensidad de turbulencia se caracteriza por decrecer en el sentido del flujo, principa mente, esta
disminucién se debe ala friccion en las paredes. Las formas reportadas para estimar la intensidad
de turbulencia se basan en estudios experimentales, en los cuales se inyecta tangencialmente flujo
hacia una tuberia de seccion circular [1to et al (1979), Kitoh (1990), Chang et Dhir (1994)].

Chang et Dhir (1994) presentan una expresion para determinar €l factor de intensidad de
turbulencia, tal expresion se determinG con datos experimentales y en base con el estudio de Kitoh
(1991).

__0.93 ,[ 035 07 7
w=14 2 « exp. paa —3 2 (3.28)
gg T ﬂ D

S

Asi también, en base a estudios realizados con herramientas de dinamica de fluidos computacional
(CFD) y dispositivos experimentales, el factor de intensidad de turbulencia se puede determinar con

las siguiente expresion [Mantilla et al, (1999)],

0.93 1 035
|20 | t|4o

y para Di3 2 (329
b

S

W= 148g
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Para distancias axiales menores a dos veces €l diametro del separador la intensidad de turbulencia

permanece constante [Chang et Dhir, (1994)].

En las ecuaciones (3.28)-(3.29) los términos expresados se definen como,

Men - mgn AS (330)
MS mé Aen

Lasvariables Ases el areaaxial del separador, A, &rea de la entrada tangencial al separador, mg, y

ms indican el flujo méasico en laentraday total en €l interior del separador respectivamente.

El parametro debido al nimero de entradas, |, se determina mediante,

1=1.0- exp& 19 (3.31)
e 2g

Donde n es e nimero de entradas tangenciales al separador, para entrada smplenesigual aly
para entrada doble n es igual a 2. En este estudio se consideran separadores de vortice con una

entrada.
Burbujas de gas en liquido

Para el caso particular del separador de gas y liquido, en la parte inferior, se puede presentar d
arrastre de pequefias burbujas hacia la salida de liquido, Figura 3. 7. El transporte de gas en la
corriente de salida del liquido, se puede evitar mediante dos procesos: (i) mantener la velocidad
axia loca inferior a la velocidad terminal de resbalamiento de la burbuja, e (ii) inducir la
circulacion de las burbujas hacia el centro del vortice, mediante una fuerza centrifuga; este inciso
corresponde a gue las burbujas se consideran separadas del liquido cuando alcanzan el centro del

vortice.
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Wallis [1974] presenta un estudio sobre velocidad termina de gotas y burbujas. Este trabgo
describe una metodologia para determinar la velocidad terminal de resbalamiento de las burbujas,
para lo cual se considera la viscosidad del fluido continuo bastante mayor a la viscosidad de las
burbujas dispersas, nt >> np. El proceso descrito en el trabajo de Wallis [1974] se podria emplear
para determinar € tamafio de las burbujas en |a parte inferior del separador de gasy liquido. Para
esto se definen la velocidad terminal, radio equivalente sin dimensiones y el cuadrado del nimero

de Arquimides.

Velocidad terminal adimensional, v*,

1
Ee re 9 (3.32)
m.abr g
Radio equivaente adimensional, r*,
1
__agbr &
* oy * (3.33)
&t 5

El pardmetro, P, equivale al cuadrado del nimero de Arquimedes, Ar, y se define como,

_ s
_zggDr

I-O:

(3.34)

Q-

Las variables Uy es la velocidad termina de una particula en un medio infinito, lo cual esvaido s
el radio equivaente de la particula 6 fase dispersa es menor a un octavo del radio de latuberia, r ¢
es la densidad del medio continuo, n: es la viscosidad del medio continuo, Dr es la diferencia de
densidades del medio continuo y las burbujas, s es la tensién superficial; para este caso € medio

continuo es @ agua. Las burbujas tienen la caracteristica de cambiar de formay con esto afectar €l
valor delavelocidad terminal.
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Esto ultimo conlleva a la definicién de varias regiones, con sus respectivas formulaciones, como

sigue:

Tabla 3. 1 Criterios de velocidad terminal para burbujas

Region Ecuacion Rango
1 v* =0.333r*2 r* <15, <0.75
2A v* = 0.408;*1° 15<7/*<134,0.75<v <20
2D v* =0.111r*?2 134 <r*,20<v*
3 v* =1.4142r %~ 05 po-16%6 7%, V* entre: regiones2A-2D y v+ = 2r
4 v* =1.4142p°0833 r*, v* entre: regiones de sdlidosy region 5
5 y* = px05 Véido sblo paraburbujas

Modelo lagrangiano de la fase dispersa

La aproximacion de la trayectoria de las particulas o burbujas se realiza mediante un enfoque

lagrangiano, € cual se representa con la siguiente ecuacion:

du
de_tp = 3p”DPf(Uc } UP) +mpa (3.35)

El coeficiente de friccion, £, se define como,

ChRe, (3.36)
24

f:

El coeficiente de arrastre Cp para gotas, se calcula mediante,

_24 373 48340°Re®
Re Re®® 1.0+3x0°Re

+0.49 (3.37)

D
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Para burbujas,

161, . é8 1aio+33l5wf,] (339)
Re &Re 2§ Re°5EH '

El nimero de Reynoldsrelativo, Re
e =—Cc—f-c Pl (3.39)

En este estudio, €l modelo lagrangiano considera coordenadas cilindricas en tres dimensiones (r, z
g). Principalmente, esta consideracion corresponde a la necesidad de determinar el tiempo
necesario para los desplazamientos laterales, axiales y angulares de la fase dispersa, [Boysan (1982);
Weber (1984)]. Para €l caso de las burbujas permitiria determinar € tiempo necesario para alcanzar
el centro del vorticey parael caso de los sdlidos el tiempo necesario para alcanzar las paredes de la
tuberia del separador.

La solucion cuasi-andlitica del modelo lagrangiano para € seguimiento de las particulas en

direccion axia es,

2 L& & -1 00
= g qu _ g P c I:e F(t-tg) (3'40)
F Fg r o
En direccion radial setiene,
u.> e u.> o
Ug = Ug +—F +<éuRO - U, - ——3 W (3.41)
F x5 F><rpob
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En ladireccién angular se tiene,

— uToXuRo uToXuRo0 F(t-t)
u; =U; - +gU, - Ug +—-e 0 (3.42)
F oo g ero ﬂ
Donde F,
_ 18m
3.43
F D’ (343)

Las variables un, Ur Y Ur son lavelocidad de la particula axia, radial y angular de la particula

respectivamente. El desarrollo de las ecuaciones (3.41)-(3.42) se describe en el apéndice A.2.

Parte superior del separador

El flujo en la parte superior se tiene una mezcla de la fase continua y una fraccion de la fase
dispersa. En € separador de gasy liquido la fase continua es €l gasy lafase dispersa es e liquido;
para el separador de liquido y solidos lafase continuaes el liquido y lafase dispersaes el solido. El
objetivo de esta seccidn es permitir el retorno de la fase dispersa a la parte inferior del separador.
Para esto, en € separador de gas y liquido, se emplea €l criterio de velocidad critica de
entrampamiento de gotas de liquido en gas; y en € separador de liquido y sélidos, € criterio de

velocidad terminal de particulas sdlidas.

Algunos autores emplean la correlacion propuesta en [Turner et al, (1969)] parael caso de gotas en

la corriente de gas,

1
_@We. sgDr &* (3.44)
2

U.. =
& L, r?

En esta formula la velocidad critica del gas, Ugc, no depende del didmetro de la tuberia. Esta

velocidad critica del gas corresponderia a la velocidad maxima permisible en la seccion superior
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del separador de gasy liquido. Iniciamente, para determinar Ugc, Se emplearon valores de nimero
de Weber critico, Weg, entre 20 y 30; y coeficiente de arrastre Cp, para flujo turbulento de 0.44.

Una manera de prevenir esta velocidad es considerar un valor menor, por gjemplo Wecigual a 8.

Wallis [1974] propone para caso de solidos dispersos en agua y gotas dispersas en gas, las

siguientes regiones y la formulacién correspondiente:

Tabla 3. 2 Criterios de velocidad terminal paragotasy particulas solidas.

Region Ecuacion Rango
1 v* = 0.2227*2 r* <15, <05
2 v* =0.307r*1% 15</*<10,05<v <5
2B v* = 0.693 * 088 10<* <36,5<v* <15
2C y* = 2.5;,-%05 36 </, 15<y*
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CAPITULO 4. MODELO EXPERIMENTAL

El modelo experimental permite verificar €l principio de separacion de SBE, “ preseparar, derivar y
separar en paralelo”. Las partes estan construidas en PVC-40 transparente con dimensiones
cercanas a la escala real. Aproximaedamente, la superficie total ocupada por el prototipo es de 3.60
m por 0.90 m. Los fluidos de trabajo son agua como /iquido, aire como gas y “balines’ o “canicas’
como solidos. El agua es suministrada por una bomba centrifuga, el gas mediante un compresor, los
solidos se suministran mediante un sinfin desde un depdsito de solidos, las mediciones de
aimentacion se readlizan mediante placas de orificios, sensores para medir presiones, etc. [IMP
(2003)].

Actualmente, el prototipo de separacion es parte del laboratorio de flujo multifasico del Instituto

Mexicano del Petréleo; dicho laboratorio cuenta conlos siguientes sistemas:

Sistemade izaje paravariar el angulo de inclinacion del circuito de circulacion
Sistema de circulacion de liquido con capacidad hasta 0.033 nt/s (33 Ips)
Sistema de i nyeccion de gas con capacidad hasta (0.09344 nt/s) 198 pie*’min
Sistema de dosificacion de recortes

Sistema de adquisicion de datos

En e laboratorio mencionado, el Ingtituto Mexicano del Petrdleo invirtio alrededor de cinco
millones de pesos. Esto Ultimo ha motivado fuertemente el desarrollo de investigacion cientifica en

el érea de flujo multiféasico con aplicacion directa alaindustria petrolera.

El prototipo experimenta del separador requiere del suministro de la mezcla multifasica a separar,
por ello en la Figura 4. 1, se muestran los componentes principales del arreglo para €
funcionamiento del separador de baja energia. El proceso para obtener la mezcla de solido, liquido

y gas se realiza como sigue:

La bomba centrifugacircula el liquido

El compresor de aire circulael gas



Posteriormente, se mezcla el gas con la corriente del liquido
Finalmente, ala mezcla de liquido y gas, se le agregan los solidos mediante un dosificador

de sdlidos

Se menciona que el proceso anterior se debe realizar en forma controlada, para esto se dispone de
medidores de gastos volumeétricos, celdas diferenciales de presion, sensores de presion absoluta,
medidores de temperatura, etc. La mezcla obtenida de solido, liquido y gas, se transporta hasta la

alimentacion del prototipo experimental de acuerdo alaFigura4. 1.

Sélidos
/N
== ?
: - \ /
o] ‘ Compresor

/V S Bomba

Separador de Baja Energia SBE 4H—x4@_‘

Figura 4. 1 Arreglo de los principales componentes de alimentacion del SBE.

Lo consecuente es presentar €l arreglo empleado para determinar la hidraulica del equipo
experimental. El prototipo experimental consiste de médulos en PV C transparente unidos mediante
bridas; lo antes mencionado permite verificar los efectos en el funcionamiento del prototipo cuando
se varian las dimensiones 0 geometria de las etapas. En las Figuras 4. 2, se muestran |os elementos
principales y necesarios como son: camara presion con adaptacion para sensor, conexiones y
sistema de adquisicion de datos. La Figura 4. 3 muestra la ubicacion fisica de las etapas en el

prototipo.



Unidad de separacién en paralelo

Pre-separacion
Derivacion

- Sistemade Adquisicion de
datos

Céamarade presion

Figura 4.2 Arreglo paradeterminar la hidréulica del separador

o Derivacion Preseparacion

Unidad de separacion en paralelo

Figura 4.3 Foto del equipo experimental



Las estaciones de muestreo conducen mediante mangueras € fluido hasta la camara de presion,

Figura4. 2-4.4, esto se logra mediante €l uso de valvulas en la estacion de muestreo y en lacamara
de presion. Durante €l uso de la camara es conveniente que la camara se llene totalmente de fluido,
esta es una de las razones por la cual se construy6 en PV C transparente y se incluyeron vavulas de

purga.

Figura 4. 4 Cadmarade presion

Mediante el recurso de camara de presion, se ahorra el uso de sensores por cada punto de muestreo,

esto es se requiere solamente de un sensor y de conmutar 1os puntos de muestreo. La cadmara de
presion es cilindrica con 0.0762 m (3") de didmetro, 0.60 m(~23") de altura, quince entradas y
adaptador para colocar el sensor de presion, [IMP (2003)].

Referente a los sélidos, los experimentos se pueden realizar con dos tipos de solidos: esferas de
cristal “canicas’ de 0.013 my “balines’ de 0.004 m, Figura4.5.
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Canicas

Balines

Figura 4.5 Tipos de solidos.

4.1. Preseparacion

Las observaciones experimentales han corroborado que mediante la teoria de flujo multifasico se
puede inducir la segregacion de fases en forma natural; esto es los solidos fluyen en la parte
inferior, € liquido en la parte intermediay € gas en la parte superior, Figura 4. 5. Lo anterior es

consistente con e modelo matemético planteado en el capitulo 3.

La preseparacion es de PV C transparente de 0.0762 m (3”) 0 0.1016 m (4”) de diametro, 1.24 m (~
49”) de longitud y cuenta con cuatro puntos de muestreo; estos puntos forman dos pares de tomas
diametralmente opuestas y separadas 0.28 m (~11"). Asi también, |la preseparacion se puede
inclinar distintos angulos negativos para flujo descendente. El arreglo de la preseparacion con las
tomas de muestra corresponden a la necesidad de conocer la presion y la altura de estratificacion de

|las fases.
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Figura 4. 6 Etapa de preseparacion

4.2. Derivaciones hacia la unidad de separacion en paralelo

El inicio de la etapa de derivacién es el extremo de la preseparacion, en este punto los
congtituyentes de la mezcla solido-liquido-gas estan segregados de acuerdo a sus densidades
especificas. En la dimentacion de esta etapa, €l requisito es que la altura del liquido (h.) deberé
corresponder al menos a la atura de derivacion (hp), ambas alturas pueden variar de acuerdo a las
condiciones operacionales o relaciones de gastos de | as fases.

La derivacidn esta construida en PV C transparente para visuaizar la distribucion transversal delas
fases. La alimentacion es de un diametro de 0.01016 m (4") y se puede adaptar a 0.0762 m (3") sin
modificar |as demés caracteristicas. La altura de derivacion es de 0.5 D+, esto es se ubicaalamitad
del didmetro de la tuberia de preseparacion. Las sadlidas son de 0.0508 m (27) también en PVC
trangparente; la salida superior conduce €l gasto de aire con algo de agua y la salida inferior
conduce agua con los solidos transportados. La longitud total de esta etapa del prototipo
experimental esdel orden 0.30 m.



Entradadela
derivacion

Salidadela
derivacion

Figura 4.7 Etapa de derivacion.

Asi también, las dimensiones de la derivacion pueden variar de acuerdo a tipo de material de
construccion; por giemplo, en la salida, las bridas de PVC requieren de espacio adicional debido a
gue estan unidas mediante tornillos, Figura 4. 6. En situaciones de campo, se recomendaria emplear
otro material con e propdsito de tener salidas més suavizadas con referencia a dispositivo
experimental. Lo antes descrito corresponde a hecho de evitar d maximo cambios bruscos durante

lacirculacion de las fases en el separador.

4. 3. Separacion de gas-liquido y liquido-solidos

La unidad de separacion en paralelo consiste de dos separadores bifésicos de vértice, de los cuales
en uno se separa la mezcla de gas y liquido y en otro se separa la mezcla de liquido y solidos;
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ambas corrientes provienen de la etapa de derivacion. En estos separadores verticales de vortice es

donde se obtienen |os constituyentes individuales solido, liquido y gas.

En general, los separadores tienen las mismas dimensiones: la alimentacion es de 0.0508 m (2”) de
diametro, después se reduce gradualmente hasta a la mitad de érea hasta € punto tangencia, €
cuerpo cilindrico es de 0.0762 m (3"), en la seccion de entrada tiene cinco punto de muestreo
distanciadas 0.006 m en la parte inferior tiene tres puntos de muestreo distanciadas 0.008, al igual
en la parte superior cuenta con tres puntos de muestreo, las salidas son de 0.0381 m (1.5") en

ambos extremos, cuenta con tuberia paraigualar presiones de 0.0254 m (1”).

Unidad de Separacién en
Paralelo

Alimentacion de
Gas-Liquido

Alimentacién de
Liquido-Sdlido

Figura 4. 8 Unidad de separacion en paraelo.

Las pruebas experimentales han permitido verificar 1o establecido, en los modelos tedricos de
Capitulo 3, referente ala designacion de fase continua y fase dispersa. En la dimentacion de gasy
liquido se nota con claridad que la fase continua es €l gas y las dispersa e liquido; y en la
alimentacion de liquido y sdlido, la continua es € liquido y la dispersa son los solidos. Esto es
consistente con la consideracién que la fase dispersa deberia ser separada de la fase continua en un

separador bifésico de vortice.
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CAPITULO 5. SIMULADOR

El codigo numérico tiene como objetivo resolver la formulacion matematica empleada para
describir la hidrodinamica en € interior del SBE. Asi también, e cddigo tiene la funcion de
calcular las dimensiones del separador en base a las condiciones operacionales y propiedades
fisicas de las fases. Para efectuar sus funciones, e simulador esta congtituido de moédulos
numericos acoplados, esto es, la mayoria de los médulos recibe datos y calcula una variable, esta
variable a su vez alimenta a otros médulos numeéricos. El modelado tipo mecanistico es usado en €l
desarrollo de las subrutinas numeéricas de la fase continua y para la fase dispersa se emplea las
soluciones cuasi-analiticas del modelo de tipo lagrangiano. Conjuntamente, se evalGan |os criterios
velocidad minima de fluidizacion y los criterios de velocidad terminal de caida libre y de
resbalamiento para dimensionar los separadores tipo vortice en paralelo. La formulacion

matemética base del simulador es expuestaen el Capitulo 3.

El andlisis de la hidrodinamica de la preseparacion se basa en un modelo de flujo separado para
liquido, gas y cama de solidos, Capitulo 3.1. Este modelo tiene la consideracion de que las
particulas solidas son transportadas por la corriente liquido. Por lo anterior, son requisitos
importantes: (i) establecer las condiciones para flujo estratificado de liquido y gas en la
preseparacion, y (ii) determinar la capacidad de arrastre de la corriente de liquido. Para € primer

requisito se establece la siguiente ecuacion,

S 2. 5%, §
X? L 707 - =5+ +
A THh gAG A,

L

I-I-O:

7,02 - 4Y =0 (5.1)

pi
3 ‘Jm
Q

Donde €l parametro X “ Lockhart-Martinelli” , se define como,

1

ged_p 9% 24 rLuSLZQ% 894CL86BLDTUSLganUSL2 02
ngdZLsf =(}DT & 2 — zg DTg 4] 2 : (5'2)

gdp : Gifssrsusszg 6AC, @ (D;Ug 01 gUg? +

edz Gs @ DT 2 2 8 DT g a 2 B



El parametro Y es,

Y:(rL_rG)g>senq= (r, - rolgseng (5.3)
dp 4C, & DUy 0 1 U2
Xlos D; & M 5 2

L as variables adimensional es se definen como,

A, :O.25§p- cos (2>, - 1)+ (2>, - 1)(1 (2, - 1)2)%§ (5.4)
Aq =0.25§cos‘1(2 A - 1)+ (26, - 1)(1- (2, - 1)2ﬁ§=o.25p- A, (5.5)
S =p- cost(2xh, - 1) (5.6)
S = cost(2>h, - 1) (5.7)
§ = - 1FF (58)
0. z\i (59)
0, = % (5.10)
7 =% (5.12)
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z - Jo 5.12
o= (5.12)

El conjunto de ecuaciones (5.1)-(5.10) son funcién de h, =h /D;, esto es la solucién de la
ecuacion (5.1) corresponde a la altura piezométrica del liquido, h, normalizada con el diametro de

la tuberia de preseparacion, D-.

Después de la preseparacion, se derivan dos corrientes. una corriente de gas y liquido, y otra
corriente de liquido y sdlidos, Capitulo 3. Las derivaciones son dos conducciones hacia los
separadores de vortice en paraelo. La hidrodindmica de las derivaciones consiste en determinar las
velocidades en € inicio de la derivacion U¢ en la tuberia de derivacion U? y en la entrada a los
separadores U2 ¢Cpara las corrientes de gas-liquido y liquido-sdlidos, Figura 5.1. La informacion de
la distribucion de las fases, en los inicios de las derivaciones, es generada durante el andlisis de la

hidrodinémica de la preseparaci on.

Figura 5.1 Andlisis de velocidades de la etapa de derivacion. U¢ U2 y U2¢velocidades deinicio, tuberia de derivacion
y entrada tangencial de los separadores para cada derivaci 6n respectivamente.
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La velocidad promedio en € inicio de la derivacion de gas y liguido, Ug, , se estima con la

siguiente formula,

Ug, = QGL/(AG +AL - AD) (5.13)

La velocidad promedio en la tuberia de derivacion de gasy liquido, U , se estimacon la siguiente

expresion,

Ug = QGL/AGL (5.14)

Donde Q;, es € gasto del gas mas una fraccién de liquido y Ag, indica €l area de la tuberia de

derivacion de gasy liquido.

La velocidad promedio en €l final de la derivacion de gas y liquido, U% , corresponde a la

velocidad promedio de la mezcla de gas 'y liquido enla entrada del separador de gas'y liquido. Esta
velocidad se determina con laférmula siguiente,

Ug = QGL/(bGL XAGL) (5.15)

El factor bg es larelacion del area de la entrada del separador de gas y liquido y el area de la
tuberia de derivacion de gas y liquido. Los valores de bg pueden ser entre cero y uno. Las
magnitudes de las velocidades U , Ugy U deberian promover e flujo de las fases en

condiciones de flujo pseudo-homogéneo.

Referente a la derivacion de liquido y solidos, € andlisis de los mecanismos de flujo se realiza de
manera similar al realizado en la derivacion de gas y liquido. Esto es se requiere determinar la

velocidad al inicio deladerivacion, en latuberiade derivacion y en el final de la derivacion.



La velocidad promedio en € inicio de la derivacion de liquido y sdlidos, Ugs, se estima con la

siguiente formula,

Ufls =Qus/Ap (5.16)

Donde Qs eslafraccion de liquido en laderivacion de liquido y solidos més e volumen de solidos
transportados; y Ap es el area de la derivacion. La velocidad promedio en la tuberia de derivacion

deliquidoy sdlidos, U, se estima con la siguiente expresion,

Ul = Qs /AL (5.17)

La velocidad promedio en € fina de la derivacion de liquido y solidos, Uf§, corresponde a la
velocidad promedio de la mezcla de gas 'y liquido en la entrada del separador de liquido y solidos.

Esta velocidad se determina con laformula siguiente,

Ut = QLS/(bLS ><Al_s) (5.18)

El factor b, seslarelacion del area de la entrada del separador de liquido y sdlidosy € areade la

tuberia de derivacion de liquido y solidos. Este factor toma valores entre cero y uno.

Las magnitudes de las velocidades Uy, Uty Ut deberian promover el flujo de las fases en

condiciones de flujo pseudo-homogéneo, Figura 5.1. En la entrada del separador de liquido y
solidos se recomienda que la velocidad de los constituyentes de la mezcla sea inferior a de la

velocidad de erosion [Megyesy, (1999)].
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Las variables en las ecuaciones (5.13)-(5.18) se determi nan con las siguientes formulas:

Los gastos volumétricos en la derivacion de gas y liquido, Qg., Y en la derivacién de liquido y

solidos, Q, s, se determinan con,
QoL =UgUgAg +U Ug ><AL - AD) (5.19)
Qs =Qs+U Ug Ap (5.20)

Lasareasdela derivacion, Ap, del gas, Ag, ddl liquido, A, se determinan como sigue,

, L

R, =025 - cos {25, - 1)+ (25, - )(1 (250, - )2)53 (5.21)
é g

Ag = A D2 (5.22)

A =AD? (5.23)

A, =R, D2 (5.24)

Después de la preseparacion y derivaciones, las corrientes derivadas fluyen hacia la unidad de
separacion en paralelo. El conjunto de ecuaciones para € andisis del flujo en las unidades de

separacion de vortice, Capitulo 3., se emplea en forma casi directa.

Lavelocidad axial, U,, se determina con,

+1.0 (5.25)
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Lavelocidad tangencial, U+, se calcula con,

- ) .2

U, _ T, 11 expeB_gUP

Uap 63’_9T sﬂg
&R

Lavelocidad axial de lafase dispersa, u,, se determinacon laformula siguiente,

ul =U, +§+(u,§ - U, - %)e‘“t""")

Lavelocidad radial de lafase dispersa, ug, se calcula con laformula siguiente,

Lavelocidad angular de lafase dispersa, ur, se calcula con laférmula siguiente,

O O..
uTmR+ + TN"IR

O SRt
e g

ud =U; -

Ademas, se deben considerar |os criterios descritos por Wallis [1974], Capitulo 3.
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5.1. Modulos numéricos

La interaccion de los modulos numéricos se muestra en la Figura 5. 2, también se muestran las
variables de transferencia y resultados esperados de cada modulo. El resultado final es la
configuracién geométrica del separador. El modulo de preseparacion recibe datos de entrada tales
como: gastos volumeétricos de las fases y propiedades fisicas de las fases; con estos datos, se
calculan el didmetro de la tuberia de preseparacion, las velocidades de las fases y |a capacidad de
arrastre de la fase liquida, ademés hereda algunos datos al médulo de derivacion. EI médulo de
derivacion recibe como datos las variables calculadas en la preseparacion y, adicionalmente, la
altura de la derivacion hy y las relaciones de areas de entrada a los separadores y éreas de las
derivaciones, bg, b s. Los datos antes mencionados, se emplean para calcular las velocidades en
las derivaciones y los didmetros de las tuberias de las derivaciones. En base a las variables
caculadas y heredadas, e modulo de separadores en paralelo calcula la geometria de los

separadores en paralelo e integrala geometriafinal del separador.

a Madulo

Qf PRESEPARACION
Propiedades

Fisicas de las

fases

ho, Do, by

- Maodulo
Maodulo SEPARADORES
DERIVACION EN PARALELO

Dimensiones del
separador

] |_oNgitud y
didmetro de cada
seccién

Figura 5. 2 Interaccion de médulos del simulador
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5.2. Diagrama de flujo

Esta seccion describe la secuencia de célculo de los médul os numéricos.

Datos:

Ug, Ug, propiedades
fisicas de las fases

-
-

Ec. (3.10)
Dr, q, fsL, fse

Ecs (5.2) y (5.3)
X, Y

<&
- B
RS

C >m
o >
Q

M
PR

,_

9]
—h

Py

¢Flujo
estratificado de
sdlido, liquido y
gas?

Se transfieren las variables
geométricasy de
hidrodindmica a médulo de
Derivacion

Figura 5. 3 Secuenciade célculo del madulo Preseparacion
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Datos:
USL! USL! bGLv bLS

Ecs. (5.21)-(5.24)

A, A ALA

WED TG L

Ec. (5.19)-(5.20)

QGL! QLS

Ecs. (5.13)-(5.18)

Ug.Ug .Ug
UG, Ug, U

Se transfieren las variables
geométricasy de
hidrodindmica a médulo de
Separadores en paraelo

Figura 5. 4 Secuenciade céculo del madulo Derivacion
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Datos:
Det, Dis: UE,U%

¥

Rs, Relacion de aspecto del
separador

Ecs. (5.25) y (5.26)
UA! UT
Fase continua

Ecs. (5.27) y (5.29)
up,Ug,ug
Fase dispersa

¢Seadcanzb la
cdidad de

separacion?

Se agrupan las variables
geométricasy dela
hidrodinamica del separador
de baja energia

Figura 5. 5 Secuencia de c8culo del modulo Separadores en paralelo
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CAPITULO 6. ANALISIS

El Separador de Baga Energia consta de las etapas de: preseparacion, derivacion y unidad de
separadores tipo vortice en paralelo. Las etapas tienen funciones especificas durante la separacion
de sdlido, liquido y gas, tales funciones se presentan a continuacion,

Tabla 6. 1 Etapas del Separador de Baja Energia

Etapa Funcion
Preseparacion Inducir flujo estratificado de sdlido, liquido y gas
Derivacion Derivar dos corrientes (liquido-sdlido, gas-liquido)

Conducir las corrientes alos respectivos separadores de vortice

Unidad de separacion Separar sdlidos del liquido y liquido del gas mediante efectos de fuerza centrifuga

De latabla anterior, se puede notar que debido a las marcadas diferencias entre las funciones de las
etapas del SBE, éstas requieren de un andlisis independiente de acuerdo a los mecanismos de flujo
de mayor trascendencia. Asi también, se requiere analizar los efectos hidrodinamicos asociados a
pardmetros geométricos y propiedades fisicas de las fases. El conjunto de los analisis mencionados
tienen fuerte importancia durante el disefio del SBE.

Los model os matematicos y criterios fisicos empleados en €l andlisis hidrodindmico de cada etapa
se describen en el Capitulo 3, por ello en esta seccion se presentan |os resultados de |a aplicacion de
tales model os tedricos y la funcionalidad de los mismos; ademas del andlisis de la sensibilidad de

parametros.

6.1. Preseparacion

Fisicamente, la preseparacion consiste de una tuberia de seccion circular. La geometria de esta
seccion debe inducir flujo estratificado de las fases solido, liquido y gas. El andlisis necesario para

disefiar esta etapa, se fundamenta en: (i) determinar laregion de flujo estratificado para el liquido y
gas, (ii) estimar las caracteristicas de la cama de solidos que puede ser transportada por la corriente
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de liquido y (iii) conocer los efectos asociados a parametros geométricos y propiedades fisicas de

las fases. La aplicacion de los resultados de |os incisos anteriores, se explicaen dos sentidos:
Primero. Obtener la geometria de la preseparacion de acuerdo a gastos operacional es conocidos.

Se tienen como datos: las propiedades fisicas delasfasesy |0s gastos operacionales de las fases

Se resuelve e modelo matemético descrito en e Capitulo 3 para obtener las velocidades
superficiales del gasy liquido respectivamente. Estas vel ocidades deberan pertenecer a la zona de

flujo estratificado.

Se utilizan las siguientes definiciones para calcular el diametro de la tuberia de preseparacion,

1
@& Q, o2
D,=g——L= (6.1)
TV
0,
..l
D, :gﬂ Q& (6.2)
p Uss (4]

Segundo. Determinar los gastos operacionales de las fases en base a una geometria propuesta.

Se tienen como datos. las propiedades fisicas de las fases y e diametro de la tuberia de

preseparacion.
Se resuelve @ modelo matemético descrito en e Capitulo 3 para obtener las velocidades

superficiadles del gasy liquido respectivamente. Estas vel ocidades deberan pertenecer ala zona de
flujo estratificado.
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Se utilizan | as siguientes definiciones para calcular |os gastos operacionales del gasy liquido.

ad -~ 20
=U D. = 6.3
Q =U. e 63
y
ap - 20
=U = D= 6.4
Q. 3384 Tg (6.4)

L os enfoques expuestos en las ecuaciones (6.1)-(6.4) se gemplifican con laFigura 6.1. Esta figura
presenta la region de flujo estratificado para un sistema agua-aire fluyendo en una tuberia de dos
pulgadas de didmetro. Esta figura se compone de seis gréficas entre las cuales existen -15 grados de
diferencia y en los ges de coordenadas se tienen las velocidades superficiales de las fases. El
estudio se redliza paraflujo horizontal y descendente, dado que para flujo ascendente no se presenta
el flujo estratificado. En general, la region de flujo estratificado se incrementa hasta un angulo
negativo de inclinacion del orden de -15°; después se mantiene constante en promedio hasta
angulos de -45° y finalmente disminuye para angulos negativos méas pronunciadosy no se presenta
para angulos cercanos ala vertical descendente.

Se observa que €l modelo tedrico predice aceptablemente los datos experimentales, sin embargo
para asegurar la existencia del flujo estratificado, la recomendacion préctica es considerar
condiciones operacionales de flujo inferiores a las estimadas. Asi también, durante el disefio de la
etapa de preseparacion, se requiere considerar el efecto del angulo de inclinacion sobre la region de
flujo estratificado, Figuras 6.1y 6.2.
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Figura 6. 1 Region deflujo estratificado y efecto del angulo deinclinacion (Sstemaagua-aire, Dy = 0.0508 m (27)).

EnlaFigura6. 2 se presentan las regiones de flujo estratificado para un sistema agua-aire fluyendo
en una tuberia de cuatro pulgadas de diametro. La figura se compone de las gréficas para 0°, -30, -
45°y -70° y las velocidades superficiales de las fases en |os ges de coordenada. Se estudiaron los
efectos de los didmetros de dosy cuatro pulgadas debido a que son didmetros de uso comin en
instalaciones superficiales. Se observa un minimo efecto sobre la region de flujo estratificado en

referencia a las regiones de flujo estratificado de la Figura 6.1. No obstante, aun cuando |os rangos
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de velocidades superficiales de las fases son similares los gastos volumétricos son diferentes; esto

ultimo se verifica facilmente mediante las ecuaciones (6.3) y (6.4).

10 3 e 10
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Figura 6. 2 Region de flujo estratificado y efecto del dngulo deinclinacion (sstemaagua-aire, Dy =0.1016 m (4")).

Las Figuras 6. 1 y 6. 2 muestran el efecto del didmetro de la tuberia de preseparacion sobre la
region de flujo estratificado. Las predicciones tedricas de la region de flujo estratificado tienen
bastante similitud, esto indicaria que €l diametro tiene poco efecto sobre e rango de velocidades
superficiales de las fases. Por las caracteristicas de las envolventes de flujo estratificado, se pueden

considerar como regiones cuasirectangulares.

LaFigura6. 3 muestra el efecto de laviscosidad del liquido sobre laregion de flujo estratificado, se
estudia para dos viscosidades 0.001 kg/ms (1 cp) y 0.010 kg/ms (10 cp). Se analiza esta propiedad
debido a que laviscosidad del liguido es mayor que la viscosidad del gas. En esta figura se observa
la contraccion de la region de flujo estratificado. La contraccién del rango de velocidades
superficiales del liquido es del orden de 0.17 m/s a 0.076 m/s y en € rango de velocidades
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superficiadles dd gas de 23 m/s a 14 m/s. Lo anterior indicaria que si la viscosidad del liquido es
mayor que la viscosidad del agua € rango operacional de la preseparacion disminuye. También se

observa que la envolvente de flujo estratificado mantiene un comportamiento similar en los casos.

10 g
3 q=0°

—— m = 0.001 kg/ms (1 cp)

....... m = 0.010 kg/ms (10 cp)

Ug (M/s)

O.lE'

0.01 T v rrrrel T L B AL | T LA B B L B Trvy
001 0.1 1 10 100
Ug (M/s)

Figura 6. 3 Efecto de laviscosidad del liquido sobre laregion deflujo estratificado.

Otro parametro importante de andlisis es la densidad, para ello se menciona que en la industria
petrolera la densidad de los aceites o0 petroleo, usual mente, se clasifican de acuerdo alo establecido

por el American Petroleum Institute (API). Esta clasificacion es como sigue:

Aceites extra pesados <= 10 °API
Aceites pesados 10 < °API <=22.3
Aceitesmedios 22.3< °API <=31.1
Aceitesligeros °API > 31.1

La Figura 6. 4 muestra el efecto de la densidad del liquido sobre la region de flujo estratificado.
Para esto, ® consideran dos densidades 1000 kg/nT (10 °APl) y 870 kg/nt (31.1 °APl), estas
densidades corresponden a los limites inferiores de aceites pesados y ligeros respectivamente.
Después de evaluar el modelo matematico con las dos densidades, se observa una variacion minima

de la region de flujo estratificado. Para efectos practicos, se considera que la region de flujo
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estratificado no presenta variacion significativaen el rango de las densidades de aceites comunes en

laindustria petrolera.

103
3 q=0°

—— r_ =870kg/n? (3L.1°API)

------- r . = 1000 kg/m® (10 °API)

Ug (M/s)

(O o

0.01 T LN L L L R R T LA R B R | T v LRRE | Ty
001 0.1 1 10 100
Uss (M/s)

Figura 6. 4 Efecto de ladensidad del liquido sobre laregion de flujo estratificado.

De igual manera al andlisis de sensibilidad realizado al modelo variando la densidad del liquido,
Figura 6. 4, serealiza el analisis de sensibilidad con respecto a la densidad del gas y densidad del
liquido constante eigual a 870 kg/nT (31.1 °API), Figura 6. 5, se consideran dos densidades para el
gas en flujo horizontal 1.3 kg/n? (G. E.= 1) y 3.9 kg/nT (G. E.= 3). Los resultados muestran la
contraccion en los extremos de la curva operacional para flujo estratificado. La contraccion en €l
rango de velocidades superficiales del liquido es del orden de 0.19 m/sa 0.14 m/sy en & rango de
velocidades superficiales dd gas de 21 m/s a 12 m/s Esto indicaria que en determinado intervalo de

velocidades superficiales se considera sin efecto lavariacion en ladensidad del gas.
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Figura 6. 5 Efecto deladensidad del gas sobre laregion de flujo estratificado.

En referencia a objetivo de la preseparacion de inducir flujo estratificado de liquido y gas, se
presentaron los efectos de parametros relevantes en las Figuras 6. 1-6. 5. En tales figuras, se
observan los efectos asociados al: angulo de inclinacion, g, diametro de la tuberia, D+, viscosidad
del liquido, m, densidad del liquido, r |, y densidad del gas, r ¢,. Ahora se andliza la capacidad de
arrastre de la corriente de liquido la cua transporta a las particulas sdlidas. Esto es muy importante
dado que en condiciones de flujo estratificado o segregado, la corriente de liquido es la fase que

interactla con las particulas, Figuras 6.4y 6.5.

Basandose en la formulacién del Capitulo 3, se puede relacionar la capacidad de arrastre de la
corriente de liquido con la velocidad minima necesaria para iniciar el movimiento de determinada
cama de solidos, Uyins. A su vez para incrementar la generalidad de los resultados se emplea el

nimero de Reynolds minimo, Reying, € cual se define como,

Reying = % (6.5)
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Donde Uying Se define por la ec. (3.20). Bl Reynolds de la corriente de ligquido deberd ser mayor

gue e Reynolds minimo necesario para mover una determinada cama de solidos, ec. (6.5).

El andlisis dd transporte de los sblidos en la etapa de preseparacion se realiza para flujo horizontal
y descendente inclinado. La Figura 6. 6 muestra el intervalo del nUmero de Reynolds para camas de
solidos con altura equivalente de uno (O) hasta cinco diametros (OOO0O) de particulas, flujo
horizontal y densidad de particula de 2600 kg/nT, (r , = 2.6). Se consideran dos didmetros: (i) 0.003
m (~ 1/8 pulgada) y (ii) 0.006 m (~ 1/4 pulgada). Paratales incisos, |0s Reynolds minimos estan en
los intervalos de 819-1555 y 2600-4594 respectivamente. Lo antes mencionado indica que €

incremento del didmetro de la particula reflgja un incremento considerable en e Reynolds minimo.

5000
4000 T
f§ 3000 T
2000 T
O
1000 T
q=0°%r,=26
------- Dp = 0.003 m (~ 1/8 pulg)
—— Dp=0.006 m (~ 1/4 pulg)
0 L) L) v Ll v : v :
0 0.006 0.012 0.018 0.024 0.03

hg (M)

Figura 6. 6 Efecto del didmetro de la particulaen el nimero de Reynolds minimo.

De igual manera se estudia € efecto de la densidad de la particula sobre e Reynolds minimo, ec
(6.5). La Figura 6. 7 considera flujo horizontal, atura equivalente de cama de uno (O) a cinco
(OOO000O) diametros de particulas, diametro de particula de 0.003 m (~ 1/8 pulgada) y densidades
de particulade: (i) 2600 kg/n, (r, = 2.6) y (ii) 4300 kg/n, (r ; = 4.3). Los Reynolds minimos estan
en losintervalos de 819-1555y 1242-2300 respectivamente. Se observaincremento en el Reynolds

minimo aincrementar la densidad de la particula.
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Figura 6. 7 Efecto de ladensidad de la particula en €l nimero de Reynolds minimo.

El efecto en el Reynolds minimo debido al éangulo de inclinacién de la preseparacion o muestrala
Figura 6. 8. Se considera flujo horizontal, flujo descendente a -15° y -30°, densidad de la particula
de 2600 kg/nT (r, = 2.6), altura de cama de solidos de uno (O) a cinco (O0000) didmetros
equivalentesy diametro de particula de 0.003 m (~ 1/8 pulgada). En flujo horizontal € intervalo de
Reving €S 819-1555; para flujo descendente de -15° es de 554-1393; y para -30° es de 0-1150. Se
observa en la Figura 6. 8 como € Reyins disminuye con € incremento en € angulo de inclinacién,

lo cual es opuesto a efecto mostrado por € diametro y densidad de la particula.
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Figura 6. 8 Efecto del angulo deinclinacion de la preseparacion en € nimero de Reynolds minimo.

El Reynolds del liquido, en -30° grados, requerido para iniciar el movimiento de una cama de
sblidos con altura equivaente a un didmetro de particula es cero, lo cual indicaria que la particula
se moveria por efecto de su propio peso. Lo anterior tiene relaciéon con € angulo de reposo de 30°
de una particula esférica e indica que la particula para angulos negativos mayores a angulo de

reposo no requiere de aguna fuerza externa parainiciar su movimiento descendente.

6.2. Derivaciones hacia la unidad de separacion en paralelo

El fin de la preseparacion es el inicio de las derivaciones, Figuras 3. 4 a3.6. Lavariable de andlisis
eslaalturadel liquido, h.; lacual indicalaestratificacion de las fases. Asi también, el disefio de las
derivaciones involucra la variable altura de derivacion hy, ec. (5. 21). Ahora se recuerda que la
condiciéon en € Separador de Baja Energia es que la altura del liquido debera ser mayor que la

altura de derivacion, (h. > hp).

Por lo antes mencionado, el andlisis se centraliza en determinar los valores de altura de liquido para
varias condiciones operacionales. La Figura 6. 8 muestra las regiones de altura del liquido para
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flujo horizontal y angulos de inclinacién de -15°, -30°, -45°, -60° y -75° en un sistema agua aire;

esta figura es complemento de laFigura 6. 1.

1 1
1 q=0° -15° |
£ z
c 9
[a] —
= El
3
01 t t nt v t t t 01
1 1
-30° 45
£ z
< g
[a)] —
= 3
3
01 t t + Tt t + w 0.1
1 1
-60° -75° |
g =
= '~
~ O
- —
Q —~
= 5
01 4+— nt nt \ —rrrmt 0.1
001 01 1 10 01 1 10 100
Ugs (M/s) Ugs (Mls)

Figura 6.9 Alturadel liquido, h_ (agua-aire).
DelaFigura 6. 8, se observa que e &rea cubierta por las curvas de h. disminuye con € incremento
negativo del angulo de inclinacion. Esto es, en las gréficas de 0° y -15° la prediccién tedrica indica

que la altura del liquido puede tomar valores mayores a 0.5 €l diametro de la tuberia; en las demas
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gréficas se observa que la altura del liquido estaria en valores inferiores a 0.5 € diametro de la
tuberia. Las pequefias no uniformidades presentadas en algunas gréficas, i. e. -45°, corresponden a

“ruido numeérico”, en estos casos se recomiendatomar € promedio de h. en los puntos de interés.

El andlisis basado en e concepto de altura del liquido mayor a la altura de derivacion conduce a
dedicar especia interés a rango de inclinaciones de 0° a -15°, debido a que estos angulos
permitirian mayores alturas de derivacion. Lo anterior es de gran importancia durante el disefio de

las etapas de preseparacion y derivacion del SBE.

LaFigura 6. 10 representa las curvas de atura del liquido para 0°, -5°, -10° y -15° para un sistema
agua-aire. La curva de flujo horizontal 6 de 0° indica los valores maximos de atura del liquido. Se
observa mini ma diferencia entre las curvas correspondientes a 0° y -5°, esto es ambas curvas se
podrian considerar iguales. La curva de -10° presenta diferencias hasta velocidades superficiales
del gas Ug; del orden de 0.2 m/s, después de este valor esta curva coincide con lacurvade 0° y -5°.

En forma practica, se considera que todas las curvas coinciden después de Ugs ~ 2 mi/s.

h /Dy (m/m)

o0 0 0.0

TRETRTINT]

e dQ
8

oo
Ch)

0.1 T . Tt T vt T
0.01 01 1 10 100

Ug (M/s)

Figura 6. 10 Alturadel liquido paraangulos 0°, -5°, -10° y -15°, (agua-aire).

-74 -



El andlisis dd comportamiento de las curvas de altura de liquido mostrado en las Figuras 6. 9-6. 10,
se conjunta con el analisis de las curvas operacionales de flujo estratificado de la Figura 6. 1-6.2.
Esto es, por un lado se determinan los gastos operacionales de las fases, ecs. (6.3)-(6.4), diametro
de la preseparacion, ecs. (6.1)-(6.2), angulo de inclinacion; y por otro lado, mediante la
determinacion de atura de derivacion se estiman los gastos de alimentacion de la unidad de

separacion en paraelo, ecs. (5.13)-(5.24).

6.3. Separacion de gas-liquido y liquido-sélidos

En la separacion de gas-liquido y liquido-solidos se presenta flujo de vortice confinado y flujo
disperso de particulas. La importancia y complgjidad de este tipo de flujo han motivado €l
desarrollo de model os mecanisticos, estos model os representan aceptablemente los mecanismos de
flujo en forma metddica y préctica, ecs. (3.21)-(3.43). En general, la formulacién mecanistica es
una combinacién de principios béasicos y criterios obtenidos a partir de bases de datos
experimentales y modelacion numérica. En consecuencia, se recomienda identificar y seleccionar
cuidadosamente |os mecanismos de flujo de mayor importancia y los rangos operacionales de los

criterios.

El andlisis del flujo en € interior de la unidad de separacion se realiza mediante e modelo
matematico tipo “mecanistico-lagrangiano” del Capitulo 3. Se estudian €l comportamiento del
factor de intensidad de turbulencia, W ecs. (3.27)-(3.31), los perfiles de velocidad axial Uy y
tangencial Ur de la fase continua, ecs. (3.21)-(3.26), trayectoria de la fase dispersa, ecs. (3.35)-
(3.43), y velocidad terminal de la fase dispersa. Lo anterior conlleva aredizar el andisis de

sensibilidad de parametros y validacion de aplicacion.

La definicion comunmente aceptada del factor de turbulencia es la indicada en la ecuacion (3.27),
lacual indicalarelacion del momento angular promediado por el momento axial. El anadlisis de este
parametro se realiza mediante las ecuaciones (3.28)-(3.29). La evaluacién extensa de estas Ultimas
ecuaciones permite determinar cual expresion seria més apropiada para €l c6digo numérico. Esto es

ambas ecuaciones tienen excelente y probada aproximacion en los experimentos en que fueron
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desarrolladas, sin embargo la necesidad de seleccionar una de ellas corresponde a hecho de

representar apropiadamente |os mecanismos de flujo en el SBE.

La expresion del factor de turbulencia de Chang, ec. (3.28), esta en funcién de la relacion de
momentos, ec. (3.30) y la distancia axial medida desde la entrada tangencial del cuerpo del
separador. La expresion de Mantilla, ec. (3.29) ademas de ser funcion de los pardmetros
mencionados, también es funcion del nimero de Reynolds axia y del nimero de entradas
tangenciales. También se menciona que ambas expresiones son aplicables para distancias mayores
ados veces e diametro del cuerpo del separador.

La Figura 6. 11 se muestran las predicciones de las dos expresiones del factor de turbulencia en
funcion de la distancia axial y datos experimentales. En longitudes préximas a la entrada
tangencial, se observa que la expresion de Mantilla predice ligeramente debajo de los datos
experimentales mientras que la expresion de Chang predice ligeramente arriba. Es importante el
analisis cerca de la entrada tangencial debido a que en esta zona se inicia la separacion de las fases.

En este caso se considera aceptable el grado de estimacion entre lo calculado y los datos medidos.

L os datos experimentales mostrados en la Figura 6. 11, Chang et Dhir los obtuvieron mediante un
dispositivo experimental consistente de un tubo principal de 0.0889 m (3.5 pulgadas), cuatro
entradas tangenciales o inyectores perpendiculares al ge axial de 0.015875 m (0.625 pulgadas) de
diametro, las secciones de prueba se ubicaron en2, 6, 7, 8, 9y 10 veces el diametro principal .
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Figura 6. 11 Factor deintensidad de turbulencia

El factor de intensidad de turbulencia decrece exponencialmente con e incremento de la longitud
axial y se manifiesta aun a varias decenas de didmetros. Principalmente, esto se relaciona con la
disipacion de energia debido a contacto del fluido con las paredes y debido a la disipacion

molecular en los remolinos formados por |os gradientes de vel ocidad.

L os datos experimentales mostrados en la Figura 6. 12, Chang et Dhir los obtuvieron mediante un
dispositivo experimental consistente de un tubo principal de 0.0889 m (3.5 pulgadas), seis entradas
tangenciales o inyectores perpendiculares al ge axia de 0.02223 m (0.875 pulgadas) de didmetro,

las secciones de prueba se ubicaron en 2, 6, 7, 8, 9y 10 veces &l diametro principal.
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Figura 6. 12 Factor deintensidad de turbulencia

La Figura 6. 12 muestra |o aceptable de la aproximaciones tedricas y lo datos experimentales. Se
observa € tipo de comportamiento descrito en la Figura 6. 11, esto es e factor de intensidad de
turbulencia decae en la longitud axia del separador de vértice. También se noto en las dos gréficas
anteriores que intensidad de turbulencia tiende a la relacion de momento cerca de la entrada

tangencial.

Ahora, 10 consecuente es analizar la sensibilidad de las expresiones del factor de intensidad de
turbulencia a pardmetros involucrados en cada una de ellas, ecs. (3.28)-(3.29). Esto es muy
importante para determinar |os rangos de aplicabilidad de cada expresion. La Figura 6. 13 muestra
las predicciones tedricas para Re igual a 5000 con relacion a la base de datos reportada por Kitoh.
Chang ec. (3.28) se ha mencionado gue no tiene dependencia del Reynolds y nimero de entradas,
por €ello reproduce solo una curva; Mantilla, ec. (3.29), se aproxima a los datos experimentales a

incrementarse €l nimero de entradas tangenciales. Esta base de datos se obtuvo en las condiciones

descritas en laFigura 6. 13.
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Figura 6. 13 Sensibilidad a nimero de entradas y Re = 50000.

De igual manera, se analiza la sensibilidad al nimero de Reynolds. Para esto, la Figura 6. 13 se
conjunta con la Figura 6. 14; la cual muestra las predicciones de Chang y Mantilla para Reynolds
igual a 60000. Obviamente, Chang presenta la misma curva por ser independiente del Reynoldsy
numero de entradas tangenciales y Mantilla presenta curvas similares a las presentadas en la Figura
6. 13. Para @ caso de Mantilla, 1o anterior indica mayor sensibilidad al parametro nimero de

entradas y menor sensibilidad a nimero de Reynolds. Esto Ultimo es congruente con la tendencia
de la base de datos de Kitoh.
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Figura 6. 14 Sensibilidad a nimero de entradasy Re = 60000.

Con € objeto de verificar mejor la sensibilidad a nimero de Reynolds, se realiza el gjercicio de
estimar € factor de intensidad de turbulencia para Re igual a 5000 y 50000, esto es incrementando
el Re un orden de magnitud, Figura 6. 15. Los resultados muestran ligera diferencia entre las dos

curvas correspondientes alos dos Reynolds y cerca de la entrada tangencial |a prediccion de Chang
se encuentra entre las predicciones de Mantilla.
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Figura 6. 15 Sensibilidad de nimero de Reynolds.

El andlisis restante es la sensibilidad a la relacién de momentos, Figura 6. 16. Tal andlisis se puede
realizar mediante la ecuacién de Chang, ec. (3.28). Los resultados indican ata sensibilidad del
factor de intensidad de turbulencia con la relacion de momentos, |a afectacion es en el siguiente
sentido: a aumentar la relacion de momentos se incrementa el factor de intensidad de turbulencia.
También se observan, Figura 6. 16, valores similares para € factor de intensidad de turbulenciay la

relacion de momentos en la entrada tangencial.
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Figura 6. 16 Sensibilidad alarelacién de momentos.

Después de evaluar las expresiones del factor de turbulencia, se continua con el andlisis de las
expresiones de velocidad tangencial y velocidad axial, ecs. (3.21) y (3.24) respectivamente. Para
esto, se seleccionaron reportes experimentales de varios autores. Principamente, el estudio trata de
identificar |as caracteristicas de los perfiles de velocidad tangencial, Uy, y axial U,; y verificar las

aproximaciones del modelo matematico.

El perfil de la velocidad tangencia se caracteriza por exhibir una region de vortice forzado cerca
del ge de simetria del separador; una zona de transicion en la region ubicada en distancias del
orden de la mitad del radio del separador y flujo en vortice libre para distancias mayores a un
medio el radio del separador. Generamente, el perfil de velocidad axial se compone de una zona de
flujo inverso en la region del centro del separador y flujo axial cerca de las paredes del separador.

Ademas, ambos perfiles de velocidad se analizan en varias coordenadas axiales.

En laFigura 6. 17 se muestra la prediccién de los perfiles de velocidad y |os datos experimental es
reportados por Chang et Dhir (1994). El ge horizontal muestra las distancias radiales medidas
desde €l ge central normalizadas por € radio del separador y €l ge vertical muestra las vel ocidades

tangencial y axial normalizadas por lavelocidad axial promedio. Las series de datos corresponden a
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dos distancias axiales para una relacion de momento de 7.84. Se observa aceptabl e reproduccion de
los datos mediante las expresiones de las velocidades tangencial y axial, ecs. (3.21) y (3.24)

respectivamente.

6 2
Datos Pred. z/Ds
A — 606 T
a - 1006__ -15

T -05

Ur/Upp (-)

()¢n/¥n

| Ur=Velocidad Tangencial Ua = Veocidad Axid A~ T2
MM ;=784 MM =784 |
Re = 12500 Re = 12500
.+ttt -t -ttt 25
1 0.75 05 025 0 0.25 05 0.75 1
1/Rs (Mm/m) r/Rs (m/m)

Figura 6. 17 Perfiles de velocidad tangencia y axial, (datos Chang et Dhir, 1994).

Los datos experimentales de las Figuras 6.17 y 6. 18, Chang et Dhir los obtuvieron de un
dispositivo experimental, el cual consiste de un tubo de acrilico transparente de 0.0889 m (3.5

pulgadas) de diametro, 1.5 m de longitud, aire como fluido de trabajo y en las condiciones descritas

enlasFigura6. 17y 6.18.

La Figura 6. 18 muestra los perfiles de velocidad calculados, series de datos experimentales para
coordenadas axiales bastante ssimilares alas de laFigura 6. 17. Sin embargo, se vario de 7.84 a 2.67
la relacion de momentos. De igual manera, las expresiones para los perfiles de velocidad tienen

aceptable desemperio.
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Figura 6. 18 Perfiles de velocidad tangencia y axial, (datos Chang et Dhir, 1994).

La Figura 6. 19 muestra series de datos experimentales reportadas por Kitoh (1991) y resultados
tedricos. Kitoh obtuvo los datos de un dispositivo experimental compuesto, principalmente, por una
tuberia de 0.15 m de didmetro y 7 m de longitud. En este caso, € vortice se genera por vainas
perpendiculares a la tuberia, 10 cual es diferente al caso de los separadores de vortice donde €
vortice se genera por la entrada tangencial del flujo. Ahora bien, a pesar de los antes descrito, €l

model o describe adecuadamente el comportamiento de los perfiles de velocidad.
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Figura 6. 19 Perfiles de velocidad tangencial y axial, (datos Kitoh, 1991).

Enlas Figuras 6. 17 a 6. 19 |las series de datos corresponden estudios donde d fluido de trabajo es
el aire, lo cual serelacionacon el separador de vortice de gasy liquido; dado que en este separador
lafase continua es el gasy lafase dispersa es €l liquido. Lo consecuente es verificar las ecuaciones
de Uq, ec.(3.21), y Up ,ec. (3.24), con datos donde € fluido de trabgo sea el agua, 1o que
corresponderia a separador de liquido y solidos donde la fase continua es e aguay lafase dispersa

son los solidos.

Redlizar lo anterior es recomendable alin cuando se sabe que las expresiones para calcular los
perfiles de velocidad estédn en funcion del nimero de Reynolds. En adicion, se puede verificar la
consistencia del modelo matematico para emplearse en la unidad de separacion en paralelo, lacual

esta compuesta por 10s separadores de gas-liquido y liquido-solidos.
King et al (1969) reportan series de datos obtenidos en una tuberia de 0.0508 m (2 pulgadas) con

dos entradas tangenciales simétricas de 0.0127 m (0.5 pulgada) y agua como fluido de trabgjo. La

comparacion de las ecuaciones de Ur y U, con estos datos permite verificar la operabilidad de las
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expresiones en la separacion de liquido y solidos. Similarmente, se observa buena reproduccion de
la tendencia de los datos experimentales. Por |o tanto, se deduce la generalidad de las ecuaciones

para estimar |os perfiles de velocidad en la unidad de separacion del SBE.

Datos Pred. z/Ds

()N

Ut/Upp ()

05 4 Ur = Velocidad Tangencia Un = Velocidad Axial
MM =8 | MMc=8
1 Re = 15000 Re = 15000 A
.’ +—-r—r—r—rtttt -ttt 2
1 075 05 025 0 025 05 075 1
r/Rs (m/m) r/Rs (m/m)

Figura 6. 20 Perfiles de velocidad tangencia y axial, (datos King et a/, 1969).

Entre otros aspectos, las Figuras 6. 17-6. 20 permiten dilucidar que: (i) los rangos de los perfiles de
velocidad se incrementan con el incremento de la relacion de momento y (i) la variacion del perfil
de velocidad tangencial es mayor que la variacion del perfil de velocidad axial para las mismas

coordenadas axiales. Esto es, ambos perfiles de velocidad tienden a suavizarse en la direccion axial.

Después de verificar las ecuaciones para Ur y Uy, se prosigue con el andlisis de sensibilidad al
factor de intensidad de turbulencia, W ecs. (3.28)-(3.29), € cual es @ principal parametro de
alimentacion de tales ecuaciones. Para esto se considera una tuberia de 0.15 m de diametro, Re
igual a 50000, distancia axia igual a 4 veces e diametro de la tuberia y se varia la rdlacion de
momentos, ec. 7.30, de 1 a 12 en incrementos de 4 La Figura 6. 21 muestra los resultados, los

cuales indican incrementos linealmente proporcionales de la velocidad tangencia e incrementos
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exponenciales de la velocidad axial. Este comportamiento de los perfiles de velocidad es muy

importante considerarlo durante el disefio de la unidad de separacién en paralelo.

9 20
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. +5
l--
1 ur=veocidad Tangencial Uy = Velocidad Axid .
.+ttt 10
1 075 05 025 0 025 05 075 1

r/Rs (m/m) r/Rs (m/m)

Figura 6. 21 Perfiles de velocidad tangencial y axial (z/Ds= 4, Re = 50000).

Las figuras 6.11-6.21 permiten demostrar la consistencia del modelo matermético empleado para
estimar el campo de velocidades de la fase continua. En adicién, se identifican objetivamente los
efectos de los parametros involucrados; por gemplo, efecto del factor intensidad de turbulencia y
nimero de Reynolds. A partir de lo anterior, se infieren los efectos de los gastos volumétricos, los

cuales estan relacionados con |0s gastos en |os separadores, geometrias y propiedades de las fases.

Después de estudiar el comportamiento de los perfiles de velocidad de la fase continua, gas en €
separador de gas-liquido y liquido en el separador de liquido-solidos; €l esfuerzo se concentraen €l
estudio de las trayectorias de particulas en la fase continua en €l interior del separador. Esto se
realiza mediante el enfoque mecanistico-lagrangiano, es cual se basa en el acoplamiento de las
ecuaciones (3.21), (3.24) con (3.40)-(3.42).
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Este estudio permite estimar la region en la cual |as particulas acanzan la pared del separador y se

realiza bajo | as siguientes consideraciones:

(i) Ladensidad de lafase dispersa es mayor que ladensidad de la fase continua

(ii) Las particulas son alimentadas a 0.7, 0.75, 0.8, 0.85, 0.9y 0.95 veces €l radio del separador

(iii) Lo anterior se debe ala alta probabilidad de que la entrada tangencial al separador, la cua
originalos efectos de fuerza centrifuga, se ubique en estos radios cercanos ala pared del separador
(iv) La velocidad inicia de las particulas es cero, lo cual representa e caso extremo de
transferencia de momento entre lafase continuay lafase dispersa

(v) Debido a su diametro, lafase dispersa no afectalos perfiles de velocidad de la fase continua

(vi) Las particulas que alcanzan la pared se consideran separadas de la fase continua, esto debido a
la presencia de capa limite. En €l caso de gotas dispersas en gas, se destaca, de evidencias
experimentales, la formacién de pelicula de liquido cuando las gotas alcanzan la pared del

prototipo.

El andlisis se inicia con e seguimiento de particulas sdlidas en €l interior del separador liquido-
sblido, para ello se emplean |os siguiente datos: didmetro de la derivacion de liquido y sélidos igual
a 0.0508 m (2 pulg) después se reduce €l areaalamitad, esto Ultimo para incrementar la velocidad
de la mezcla en la entrada tangencial del separador; el didmetro de separador es de 0.0762 m (3
pulg), gastos volumétricos del liquido de 2.5 I/s, 5 /s y 10 |/s, propiedades fisicas del agua,
densidad de la particula igual a 2600 kg/nt (arena); didmetros de la particula 0.001 m 0.0025 m,

0.005 me incrementos de tiempo de 0.001 s.

LaFigura 6. 22 muestra las trayectorias que seguirian las particulas de 0.001 m de diametro a partir
de la entrada tangencia del separador. La aimentacion es de 0.005 n/s (5 1/s) lo cual corresponde
auna velocidad axial promedio de 1.0964 m/sy Reynolds axia de 83546. La particula de 0.95*Rg
seriala primera en alcanzar la pared del separador a distancias axiales del orden de 0.065*D g, esto
debido a que se alimenta bastante cerca de la pared. También, $ observa que todas las particulas
habrian alcanzado la pared en ladistanciade 0.1*Dys.
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Figura 6. 22 Trayectorias de particulas de 0.001 m.

A continuacién, se repite el proceso realizado para obtener |as trayectorias de particulas de arena de
0.001 m, para los casos de particulas de diametro de 0.0025 m y 0.005 m. LaFigura 6. 23 muestra
las trayectorias probables de las particulas de 0.0025 m de diametro, las propiedades de la particula
corresponden a las propiedades de la arena. El gasto volumétrico de lafase continua“liquido” es de
51/s, lo cua corresponde avelocidad axial de 1.0964 m/sy nimero de Reynolds axial de 83546. En
esta figura, se observa que la regién delimitada por la trayectorias alcanzaria distancias axiales del
orden de 0.095*Dg,
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Figura 6. 23 Trayectorias de particulasde 2.5 mm.

La Figura 6. 24 muestra las trayectorias probables de las particulas de 0.005 m de diametro. El
gasto volumétrico de la fase continua es de 0.005 m¥s, lo cual corresponde a velocidad axia de
1.0964 m/s y Reynolds de 83546. Las particulas de arena habrian alcanzado la pared del separador

adistancias axiales del orden de 0.09*D .

Las Figuras 6. 22-6. 24 muestran lineas de trayectorias curvadas hacia la pared del separador esto
se debe ala combinacién de los efectos de fuerza centrifuga, fuerza de arrastre y flotacion, de las
cuales la fuerza centrifuga esta relacionada con e distanciamiento de las particulas del ge de
rotacion. Asi también, se observa mayor curvatura en las trayectorias de 0.7*Rg, esto se debe a que
las particul as alimentadas en esta zona del separador, se involucran con un campo centrifugo mayor
al exigtente cerca de las paredes del separador, Figuras 6. 17-6. 21. También, esto podria explicar

por que las lineas cercanas ala pared son lineas menos curvadas.
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Figura 6. 24 Trayectorias de particulasde 5 mm.

En las Figuras 6. 22-6. 24, se observa €l efecto del diametro de la particula en la distancia axial, por
ello en laFigura 6. 25 se presentan las distancias a las cuales las particulas de didametros de 0.001,
0.0025 y 0.005 m alcanzarian la pared del separador. Se emplea un sistema agua-arena donde la
fase continua es el aguay ladispersa eslaarena. Esta figura se obtiene de graficar la trayectoria de

las particulas aimentadas a 0.7* Rs de las Figuras 6. 22-6. 24

-91 -



r/Rs (m/m)

0 025 05 0.75 1
L L L L L L L L L L L L L L 0
------- Dp=1mm
-------------- Dp=25mm
Dp=5mm T -0.02
T -004
N
&
T -006 =
El
3
N\ -008
Agua— Arena
r p= 2600 kg/m® T -01
Upp = 1.0964 m/s
Re, = 83,546
-0.12

Figura 6. 25 Efecto del diametro de particulaen las trayectorias.

La sensibilidad del modelo matematico, Figura 6. 25, muestra consistencia con las apreciaciones
experimentales en e dispositivo experimental; donde la particula de mayor diametro alcanza en
menor distancia la pared del separador. Lo anterior expresado de manera diferente es decir que las
particulas de menor didmetro requieren mayor distancia para acanzar la pared. Por lo tanto, se
concluye que la distancia requerida por una particula para alcanzar la pared del separador es

inversamente proporcional alainerciade la particula

Otro pardmetro importante de andlisis es e nimero de Reynolds axial, debido a que agrupa las
propiedades de la fase continua 'y sobre todo incluye a la variable geométrica de disefio de fuerte
trascendencia que es el diametro del separador. Por ello se continGa con la geometria de separador
empleada en las Figuras 6. 22-6. 25, sistema agua-arena, diametro de la particula igual a 0.001 m,
gastos volumétricos de la fase continua de 0.0025 (2.5), 0.005 (5) y 0.010 (10) m¥/s (I/s), los cuales
corresponden a Reynolds 41773, 83546 y 167092 respectivamente.

En la Figura 6. 26 se grafican las trayectorias de particulas suministradas a 0.7*Rg para tres

distintos nimeros de Reynolds axial. El objetivo de esta Figura es mostrar en efecto de la variacion
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en e nimero de Reynolds sobre |a trayectoria de una particula. En este caso no varian la geometria

del separador, las propiedades de lafase continua “liquido” y de la particula.

r/Rs (m/m)
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Figura 6. 26 Efecto del nimero de Reynolds en latrayectoria de las particul as.

La Figura 6. 26 muestra que para € numero de Reynolds de 167092 |a distancia requerida por la
particula, para alcanzar la pared del separador, es menor que en € caso de Reynolds 41773. Este
hecho conllevariaainferir larelacion inversa existente entre e nimero de Reynoldsy ladistanciaa
la cual la particula alcanzaria la pared. Lo antes mencionado podria deberse a incremento del

efecto de la fuerza centrifuga.

Lo expuesto en las Figuras 6. 22-6. 26 corresponden a andlisis de trayectorias de particulas solidas
en € separador de liquido y solidos. En tales figuras €l objetivo es determinar los efectos de los
pardmetros mas relevantes. También, se puso de manifiesto el acoplamiento de la hidrodindmica de
las fases continua y dispersa mediante el modelo mecanistico-lagrangiano, ecs. (3.21), (3.24),
(3.40)-(3.42). Ahora lo consecuente es llevar a cabo, en forma similar, €l andlisis de las gotas de

liquido en €l interior del separador de gas y liquido, para este caso la fase continua es €l gasy la
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fase dispersa son las gotas de liquido. Para este caso, la caracteristica tipica observada en el

prototipo experimental esla coalescencia de las gotas.

En e andlisis de trayectorias de gotas en € interior del separador de liquido y gas, se emplea: un
sistema agua-aire, derivacion superior degasy liquido de 0.0508 m (2”) de diametro, reduccion de
area tangencial de 0.5, didmetro del separador de 0.0762 m (3"), densidad del gas de 1.3 kg/nT,
densidad de la particula de 1000 kg/nT, viscosidad del gas de 0.000016 kg/ms (0.016 cp), laregion
comprendida de 0.7*Rs hasta 1.0*Rg, 10 cua corresponde a la zona de entrada tangencial a cuerpo
del separador, las particulas inician con velocidad igual acero lo cual indicala mayor transferencia

de momento del gas hacialas gotas.
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Figura 6. 27 Trayectorias de gotas de 0.5 mm.

En la Figura 6. 27 se muestran las trayectorias estimadas de una gota de 0.0005 m de diametro. Las gotas
son transportadas mediante un gasto volumétrico de gas de 0.0015 m%s (1.5 I/s). Los resultados son:
velocidad axial promedio de 0.0548201 m/s, las distancias axiales estan entre 0.076*Dgy 0.12* D, Las gotas
expelidas a 0.7* Rg muestran trayectorias con mayor curvatura que las gotas expelidas cercanas a la pared;

esto se debe aladistribucion del perfil de velocidad tangencial de la fase continua.
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En la Figura 6. 28, se mantienen los pardmetros geométricos utilizados en la Figura 6.27, sin embargo se
varia a 0.001 m € didmetro de la gota. De igual manera, £ estiman las trayectorias de las gotas con €l

propésito de conocer las distancias axiales en las cuales las gotas alcanzan la pared del separador.
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Figura 6. 28 Trayectorias de gotas de 1 mm.

Para €l caso de gotas de 0.001 m de diametro, los resultados indican distancias axiales entre
0.079*Dsy 0.12*Dg El comportamiento de la curvas de las trayectorias es similar al mostrado por
las gotas de 0.0005 m de diametro. Por lo tanto, s podria inferir que para estas variaciones de

diametro de gotas las distancias axiales estan en el mismo orden.

Ahora, € ensayo consiste en incrementar significativamente el diametro de la gota manteniendo
fijos los parametros geomeétricos, propiedades fisicas de las fases y zona de interés de 0.7*Rsy
1.0*Rs. Lo anterior descrito, se realiza con el objetivo de clarificar el efecto del didmetro de la gota

sobre las distancias axiales necesarias para alcanzar la pared del separador. De observaciones
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experimentales, se estimo que € diametro de gota apropiado para este ensayo seriade 0.0025 m 1o

cual es’5 veces mayor a diametro de lagotade laFigura6. 27.
En la Figura 6.29 se muestran las trayectorias estimadas para gotas de 0.0025 m Los resultados

indican distancias axiales entre 0.078*D sy 0.11*Ds Asi también, se observa el comportamiento de

las curvas similar al delasFiguras 6. 26y 6.27.
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Figura 6. 29 Trayectorias de gotas de 2.5 mm.

Después de notar que el efecto del diametro de la particula es minimo sobre la distancia axial
requerida para que la gota alcance la pared del separador, Figuras 6.27-6.29, se procede ainvestigar
el efecto del gasto volumétrico de la fase continua sobre latrayectoria de las gotas. Lo anterior es
de interés préactico, dado que las condiciones operacionales de campo comunmente son expresadas

en gastos volumeétricos.

En el andlisis se consideran gotas de 0.0025 m de diametro, la geometria de la unidad de vortice en

paralelo descrita anteriormente, propiedades fisicas de las fases de las Figura 6.27-6.29, tres gastos
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de 0.0025 m¥/s (2.5 1/s), 0.005 nt/s (5.0 1/s) y 0.010 nt/s (10 1/s). LaFigura 6. 30 muestra el efecto

de incrementar el gasto de lafase continua.
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Figura 6. 30 Efecto del Reynolds sobre |as trayectorias de gotas de 2.5 mm.

La Figura 6. 30 muestra como a incrementar el gasto disminuye la distancia en la cual las gotas
alcanzan la pared. Esto se relaciona con € aumento de la intensidad de vortice y por ende con €
incremento de la fuerza centrifuga que actla sobre la gota. Esencialmente, a mayor intensidad de

campo centrifugo corresponde menor distanciaaxia de vige de la gota.
A partir de los estudios realizados, se menciona que d conjunto de Figuras 6. 1-6. 30 representa el

anadlisis sistematico de sensibilidad de parametros e hidrodinamica del Separador de Baja Energia.
Ademas, €l resultado del andlisis es de gran utilidad durante el disefio del separador.
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6.4. Aplicacion

Para disefiar cualquier dispositivo es muy importante contar con una metodologia de disefio. Esto es
contar por |0 menos con una secuencia de calculo para obtener la geometria del dispositivo.
Algunas de las caracteristicas deseables de las metodol ogias son: la confiabilidad y practicidad para
el personal operativo. Por lo tanto, como un resultado de la presente investigacion, se propone una
metodologia para dimensionar €l Separador de Bgja Energia, la cual podria ser optimada con
estudios de laboratorio y aplicaciones de campo.

La metodologia propuesta para la obtencién de las dimensiones del equipo de separacion es
sustentada por € andisis tedrico y las observaciones experimentales realizadas. Esto es, los
criterios del proceso de célculo son producto de los andlisis de las Secciones 6.1-6.3. Debido a que
fisicamente la mayoria de las partes del separador son tuberias de seccidn circular; se presenta €
procedimiento para estimar la longitud, el diametro y el angulo de inclinacion. Posteriormente de
calcular las geometrias, se seleccionan las geometrias disponibles en e mercado o en los
almacenes. Ambas geometrias, calculaday disponible, deberian ser 10 més cercanas posible.

Metodologia para cdlculo de las dimensiones del separador
En Figura 6.31 se muestra en forma grafica la metodol ogia propuesta para estimar la geometria del
Separador de Baja Energia. Los calculos numéricos se realizan como sigue:

Se tienen como datos: los gastos volumétricos de las fases, las condiciones operacionales
como presion y temperatura, diametro de particula a separar, tiempo de estabilizacion de las
fases (TEF) entre otros. Las propiedades fisicas de |as fases se estimarian con ecuaciones de
estado o podrian ser medidas directamente de muestras tomadas en el separador. En los
calculos se considera presion y temperatura constante en el interior de separador.

Para asegurar la edtratificacion, en la preseparacion se recomiendan: (i) velocidades
superficiadles de las fases de 0.1 a 0.2 m/s, Figuras 6.1-6.2 y 6.10. (ii) El angulo de
inclinacion entre 5-10°, Figura 6.10. (iii) Nivel de estratificacion del liquido de 0.4 a0.5 €

didmetro de la tuberia de preseparacion, Figuras 6.9-6.10. (iv) El diametro de la tuberia se
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calcula con las ecuaciones 6.1-6.2. (v) La longitud de la tuberia se establece como la
longitud necesaria para € desarrollo del flujo estratificado; con base en observaciones
experimentales se consideran veinte veces el diametro de la tuberia de preseparacion,
[GOmez, et al (1999)].

La derivacion consiste de dos tuberias como se muestra en la Figura 3.6. Se sugiere que €
didmetro de estas tuberias €a € mismo e igua a un medio € diametro de la tuberia de
preseparacion. Los extremos de estas tuberias corresponden a las entradas de los
separadores bifésicos. Por ello, paraincrementar laintensidad de vortice en €l interior delos
separadores bifasicos, se podria reducir gradualmente el area de flujo en la alimentacion de
los separadores, Ecuaciones (5.13)-(5.24) y Figuras 3.7-3.8. La longitud de esta etapa no
representa un aspecto critico de disefio, sin embargo por principios de relacion de aspecto,
se sugiere que la longitud de esta etapa sea menor que la longitud de la etapa de
preseparacion. El disefio de la derivacion es més directo, debido a que Unicamente se
requiere conducir las mezclas bifésicas alos separadores de vortice.

Generamente, los separadores bifésicos de vértice se dimensionan en funcién del diametro
de la particula a separar y €l tiempo necesario para estabilizar las fases. Por ggemplo, en la
separacion primaria se requiere separar particulas del orden de 250 micrones y € tiempo
para estabilizar las fases (TEF), en promedio, es de uno atres minutos [Talavera, (1980)].
Con estos datos: (i) Se calcula la velocidad terminal 6 de resbalamiento con las Tablas 3.1-
3.2, después se divide € gasto volumétrico de la fase continua entre la velocidad terminal y
se obtienen tanto el area transversal como €l diametro del separador (ii) Se multiplica e
tiempo para estabilizar las fases por el gasto volumeétrico y se obtiene el volumen total del
cuerpo del separador; como ya se conoce € area del separador entonces se calcula la
longitud minima del separador, la cua se puede comparar con la distancia en la cua la
particula alcanza |la pared del separador, por g emplo Figuras 6.22-6.30. La longitud total
del separador corresponde a dos veces la longitud minima mas dos veces € didametro del
separador. El motivo por € cual se agregan dos diametros del separador corresponde ala
distanciaen lacua el vortice inducido se estabiliza.

Finalmente, se integran las dimensiones de las partes y se obtiene la geometria del
Separador de Bgja Energia.
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Datos:
QL! QG! qv pl T! DP! TEF

Propiedades Fisicas
r,ms

PRESEPARACION (PS) I

Ug Yy Ugg entre 0.1-0.2 m/s
D+ dePS, Ec.(6.1)-(6.2)
Longitud de PS ~ 20*D+

DERIVACION (DE)

D de DE = 0.5*(D de PS)
Long. de DE < Long. de PS

SEPARADORES BIFASICOS
DE VORTICE (SV)

Uy deTablas3.1-3.2
As=Ag(QUy)
Ds = Ds(As)
Vol. Sep. = Q*TEF
Long. min.(LM) delos SV = (Vol. Sep.)/Ag
Long. Total = 2*LM + 2*Dg

GEOMETRIA DE
SEPARADOR DE
BAJA ENERGIA

Figura 6. 31 Diagrama de procedimiento para estimar las dimensiones del Separador de Baja Energia.
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En la Figura 6.32, se muestran mediante letras las principales dimensiones del Separador de Bgja
Energia, esto significa que algunas dimensiones tienen valores fijados previamente en la
metodologia; por gemplo e angulo de inclinacion y €l nivel de estratificacion del liquido. Asi

también, algunas longitudes dependen del arreglo de los equipos superficiales.

Separador Gas-Liquido

H H le— F—]

c /A/
G _:_| /
N

E D:_? Preseparacion

Derivacion

= A8
M

H H

Separador Liquido-Solido

Figura 6. 32 Principales dimensiones del Separador de BajaEnergia
A fin de g emplificar el procedimiento de calculo, se emplean |los siguientes datos operacionales:

Operacion: Perforacion con fluido aereado

Gasto de Liquido: 150 GPM (0.0094625 m/s)

Densidad del Liquido: 0.96 gr/cc (960 kg/nT)

Viscosidad del Liquido: 8 cp (0.008 kg/m.s)

Gasto de Gas: 15 n/min (0.25 n/s) a condiciones estandar
Densidad del Gas: 0.001 gr/cc (1.0 kg/nT) a condiciones estandar
Viscosidad del Gas: 0.16 cp (0.00016 kg/m.s)
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Presion de operacion: 50 psi (351617.4402 Pa)
Temperatura de operacion: 30 °C
Gasto de Gas: 1.97 n/min (0.03283 nt/s) a condiciones de operacion

Densidad del Gas: 0.0051 gr/cc (5.1 kg/nT) a condiciones de operacion
Diametro de particula: 250 micrones (0.00025 m)

Densidad de los recorte: 2.6 gr/cc (2600 kg/nT)

Concentracion de Solidos: 5%

Tiempo para estabilizar las fases: 1 minuto (60 S)

Con los datos anteriores se realizan los calculos necesarios (Apéndice C) y se obtiene la geometria
del Separador de Bgja Energia, Figura 6.32.

Tabla 6. 2 Resumen del gjemplo de calculo de lageometriadel Separador de Baja Energia.

A

B

C

D

E

=

10plg

5m

5plg

15 plg

34m

50 plg

34m

3-4 plg

-102 -




CONCLUSIONES

Se demostro tedrica y experimentalmente la operabilidad dd Separador de Baja Energia, SBE
mediante el desarrollo del simulador numeérico y fisico del separador. El separador fisico, prototipo
construido con PV C transparente, se comport6 de acuerdo a lo estimado por el simulador numérico.
Por lo tanto, d principio de separacion “ preseparar, derivar y separar en paralelo” funciona para

disociar mezclas de solido, liquido y gas.

Para desarrollar el simulador numérico, se establecieron los model os mateméticos y metodologia de
andlisis para describir d flujo en €l interior del SBE. Esto Ultimo, se complementd conla definicion
de:

Las variables de transferencia

Algoritmo de interaccion de los modul os numéricos

Secuencia de célculo de cada modulo numeérico y cddigo computacional

Asi también, e ssmulador se desarroll6 en base a tres médulos numéricos, estos son: médulo de
preseparaci on, modulo de derivaci n y médulo de separadores de vértice.

El médulo de preseparacion se desarrollé en base a un modelo mecanistico de tres capas para
solido, liquido y gas; mediante este médulo, se determinan la geometria, 10s gastos operacionaes
de las fases y la capacidad de arrastre de la corriente de liquido. De acuerdo a los resultados
numericos y observaciones experimentales, e angulo de inclinacion seria del orden de -7.5° y las
velocidades maximas superficiales de las fases serian de 0.1 m/s. Estos datos son muy importantes

debido a que permiten determinar de manera préacticala geometria de la etapa de preseparacion.

El médulo de derivacion se fundamento en e principio de simplificar € problema de separar tres
fases a dos problemas de separacion bifasica. Para ello, se establecieron dos modelos matematicos,
uno para la derivacion de liquido-sdlido y otro para la derivacion de gas-liquido. Este modulo
permite estimar las mejores condiciones hidraulicas de alimentacion de los separadores de vértice

bifasicos.
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El médulo numérico de separadores de vortice se sustent6 en una formulacion matemética de tipo
mecanistico-lagrangiano. La hidrodinamica de la fase continua se analizd con un modelo
mecanistico y la hidrodindmica de la fase dispersa con un modelo lagrangiano. En el separador de
liquido-solido, se considerd € liguido como fase continuay los solidos como la fase dispersa; en el
separador de gas-liquido, se consideré e gas como fase continua 'y € liquido como fase dispersa.
En ambos separadores hifasicos, se separo la fase dispersa de la fase continua. Este médulo es il
paraestimar latrayectoriade la fase dispersa, €l diametro y lalongitud de los separadores hifasicos.
En base a andlisis realizado, este médulo numérico mostré mayor sensibilidad a variaciones en €l
factor de intensidad de turbulenciay enlavelocidad terminal de la fase dispersa.

Adicionalmente, se desarroll6 una metodol ogia para estimar las dimensiones del Separador de Baja
Energia. Esencialmente, la integraciéon de los didmetros y longitud de cada etapa del separador
congtituye la geometria del separador propuesto. El procedimi ento desarrollado para la estimacion
de la geometria de cada una de las etapas del separador, se baso en criterios obtenidos mediante
pruebas de sensibilidad de parametros de cada uno de los modelos numéricos y observaciones

experimentales.

La conjunciéon de los estudios analiticos y experimentales demuestra que se alcanzaron los
objetivos de la presente investigacion. Esto es, se desarrollé la capacidad técnica para modelar
separadores para disociar solido, liquido y gas, y ademés se disefié € prototipo de separador de
vortice de baja energia.
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RECOMENDACIONES

Se recomienda realizar pruebas experimentales para cada etapa del SBE, tales como mediciones de
perfiles de velocidad, distribucion de las fases, trayectorias de particulas, perfiles de concentracion
etc. Lo anterior conllevaria a desarrollo de mejores criterios fisicos y formulaciones congtitutivas
de acuerdo ala hidrodinédmica del SBE.

Las pruebas operacionales del prototipo experimental, se realizaron con agua, aire y “canicas’ o
“balines’ como las fases circulantes. Sin embargo, con base a estudio de similitud, seria
recomendable realizar pruebas con fluidos diferentes que permitieran andizar situaciones de
campo. Lo anterior permitiria establecer los limites de aplicabilidad de la metodologia propuesta

para calcular las dimensiones del separador.
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APENDICE

A. Criterio de cama movil
Velocidad minima necesaria para iniciar el movimiento de una cama de solidos en flujo
descendente. Adaptacion de Doron et al (1997).

Figura A. 1 Fuerzas presentes en el movimiento de una cama de particulas

Para obtener la expresion de velocidad minima de inicio de movimiento de una cama de solidos, se

realiza lasumatoria de momentos respecto a punto 0 esigual acero,

aM,=0 (A1)

Evaluando |os momentos de acuerdo alaFiguraA. 1,

Fox - W, - Fy®X,=0 (A.2)

Los momentos son positivos en e sentido de las manecillas del reloj, y negativos para e sentido

contrario.
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Las definiciones de las fuerzas involucradas y las respectivas distancias a punto 0, se definen

COMo:
Fuerza de arrastre,
F —lr Uz CoA (A.3)
D_2 L~ MinB~D’ ‘P '
L, =22 BenP +001379 (A.4)
2¢ 3 @
Fuerza de flotacion,
1
W :ng?I;(rP_ rL)g (A.5)
D ap ., 0
L, =—Pseng= +q= A.6
175 26 qg (A.6)
Fuerza normal,
Fy =WPCB§E- 1gcosq (A7)
DP 4]
D p
L, =—Psen— A.8
2= 5 (A.8)
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Sustituyendo y realizando el agebra necesaria resulta,

é .. &l
Re%, - Co(Rey )= 1.56Arésen§52 +q2+ &4 CB?& - 13 (A.9)
& 6 g 2 De @
Donde,
NUmero de Reynolds,
ReMmB = M (A.lO)
m

NuUmero de Arguimedes

] . 3
Ar=Fs 1 200 (A.11)
r 4] ng
Viscosidad cinemética
n =1t (A.12)

-
-

-112 -



Otraformade expresar laec. A.9 eslasiguiente,

T 1.56(r ¢ - 1 L)gDPésenSEB +q2+ c0sq CBaEh—B - 1.03i
i & e6 o 2 DP m.l.
Uiing = 1 C y (A.13)
i LD |
¥

Mediante esta Ultima ecuacion es posible determinar directamente la velocidad minima necesaria
para iniciar el movimiento de una cama de sdlidos, ec (3.20). Lo anterior, es un criterio Util para
determinar |as caracteristicas geométricas y propiedades fisicas de la cama de sblidos que € liquido

puede transportar.
B. Modelo lagrangiano

L as ecuaciones en esquema lagrangiano permiten determinar las trayectorias de las particulas en
interior del separador. Para ello, estas ecuaciones se acoplan al modelo de las velocidades de lafase
continua. Asi también, la solucion de ambos esquemas determina las longitudes en las cuales las
particulas alcanzan la pared del separador.

du
m, dtp =-3pmD, f(u, - U.) (B.1)

Coordenada axial

. PDp du,

P76 dt :'3perPf(uA' UA) (B.2)
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Despejando resulta,

du, 18m
= — -U B.3
e AT (8.3)
&e18m 0
F = =f (B.4)
r PDéﬂ
Ua duA {4
=-FQdt (B.95)
QAO (UA = UA) Q

=-F(t- t,) (B.6)

Aplicando el operador exponencial el cual es el inverso del logaritmo natural a ambos lados,

Uy =U, +(UA0' UA)@_F(t_IO) (B.7)
Coordenada radial
r @%:_&)n{) Flug- Ug)+r pD; Up (B.8)
P 6 dt P. R R P 6 r
Despeglando
dug 18m VE
=- U, - Ug)+—L B.9
e R U DA (8.9)
F=g1mo, (B.10)
rPDPb
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Q A . __—-Fédt
Ro 3B us: 0O 0
UR_UR_ -
& F 4
& 2.9
guR_ Ug - FU); =
g _
|I’1ae UZPOO—'F(t'to)
T %
guRO Ug E x =
PO G

Aplicando exponencial a ambos lados,

Ug =Ug + U-?— +&I'|R0' Ug - U$ 9>€_F(t_t°)
Fx E F X g
PO PO @

Coordenada angular,

D2 du D3 usu
Pp—GF’d—tT:-3perPf(uT- UT)' er_GP%

Despgjando

du; _  18m

dur _. _u.)- YRrYr
dt rPDif(UT UT) r

F :ae18m gf

2 =
rPDPﬂ

-115-

(B.11)

(B.12)

(B.13)

(B.14)

(B.15)

(B.16)

(B.17)



n ' E (- t,) CER
0
guTO - UT + Ha o x
F oo @
Finamente,
u, = U, - Uro *Uro Uro - U + U0 Uro 9 —xg F(th) (B.19)
F X g F e g

C. Cilculo de la geometria de Separador de Baja Energia

El procedimiento para calcular las dimensiones del Separador de Baja Energia se present6 en la
seccion 6.4. La secuencia de célculo se fundamenta en las revisiones tedrica 'y experimental de la
hidrodindmica del Separador de Baja Energia y es una aportacion de la presente investigacion La
metodol ogia desarrollada se describe mediante el siguiente jemplo:

Datos

Operacion: Perforacion con fluido aereado

Gasto de Liquido: 150 GPM (0.0094625 m/s)

Densidad del Liquido: 0.96 gr/cc (960 kg/nT)

Viscosidad del Liquido: 8 cp (0.008 kg/m.s)

Gasto de Gas: 15 n/min (0.25 n/s) a condiciones estandar

Densidad del Gas: 0.001 gr/cc (1.0 kg/nT) a condiciones estandar
Viscosidad del Gas: 0.16 cp (0.00016 kg/m.s)

Presion de operacion: 50 psi (351617.4402 Pa)

Temperatura de operacion: 30 °C

Gasto de Gas: 1.97 n/min (0.03283 nt/s) a condiciones de operacion
Densidad del Gas: 0.0051 gr/cc (5.1 kg/nT) a condiciones de operacion
Diametro de particula: 250 micrones (0.00025 m)

Densidad de los recorte: 2.6 gr/cc (2600 kg/nT)
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Concentracion de Solidos: 5%

Tiempo para estabilizar las fases, TEF: 1 minuto (60 s)

Cdlculo de la geometria de la etapa de Preseparacion
Angulo deinclinacion, Figura 6.10 = 5°

Velocidad superficia del Ligquido =2 m/s

Velocidad superficial del Gas=2 m/s

Diametro de tuberia, Ecuacion (6.1) = 9.66 plg ~ 10 plg
Longitud = 20*DT ~5m

Cdlculo de la geometria de la Derivacion
Laaltura de derivacion se considero de 0.45 el didmetro de latuberia de preseparacion
Diametro de las tuberias de derivacion = 0.5* 10 plg = 5 plg

Longitud menor a5 m

Cdlculo de la geometria del separador de liquido - sdlido
Diametro de particula = 250 micrones

Densidad de la fase continua = 960 kg/n?

Densidad de la particula = 2600 kg/n?

Radio adimensional, Ecuacién (3.33) = 0.77865783
Velocidad Terminal, Uy (Tablas 3.1-3.2) = 0.00692324 m/s
Areadel Separador = Q /Uy = 1.3667 n?

Diametro del separador = 51.93 plg ~ 50 plg

Volumen en e separador = TEF* Q, = 0.56775 nt
Longitud minima = Volumen/Area = 16.964 plg
Longitud total = 2*Dg+ 2*Long. Minima= 3.4 m

Cdlculo de la geometria del separador de gas - liquido
Diametro de la particula = 250 micrones

Densidad de lafase continua = 1.01 kg/n?®

Densidad de la particula = 960 kg/nT
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Radio adimensional, Ecuacion (3.33) = 0.9006
Velocidad Terminal, Uy (Tablas 3.1-3.2) = 0.30857 m/s
Areadel Separador = Q,/Uy = 0.1064 nm?

Diametro del separador = 14.49 plg ~ 15 plg

Longitud total eslamismaque ladel separador de sdlido-liquido
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Variable
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U2
u2e

We

Definicion [unidades]

Area[n]

Numero de Arquimides

Coeficiente de arrastre [-]

Diametro [m]

Factor defriccion [-]

Fuerza [N]

Gravedad [m/s7]

Alturahidraulica [m]

Factor de nimero de entradas [-]

Masa[kg]

Fuerza por unidad de longitud [N/m]
Numero de entradas tangenciaes al separador [-]
Presion [N/n]

Gasto volumétrico [m?/s]

Coordenadaradial [-]

Radio [m]

NuUmero de Reynolds

Perimetro [m]

Tiempo [g]

Temperatura[°C]

Velocidad de lafase dispersa [m/s]
Velocidad de lafase continua[m/s]
Velocidad en € inicio de laderivacion [m/g]
Velocidad en latuberia de derivacion [m/s]
Velocidad en la entrada tangencial de los separadores [m/s]
Pardmetro de Lockhart-Martinelli [-]
NUmero de Weber [-]

Coordenada axial [-]
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Subindices

LB
LS

T

REV

Fraccion de gas|[-]

Factor de contraccion de la tuberia de derivacion [-]
Rugosidad [m]

Agrupador [s™]

Angulo deinclinacion [°]

Densidad [kg/nT]

Tension superficia [N/m]

Esfuerzo [N/nf]

Viscosidad [kg/ms]

Factor de Intensidad de turbulencia[-]

Atmosférica

Axid

Camade solidos
Continuo

Derivacion, Dispersa
Entrada

Gas

Gas-Liquido
Gas-Tuberia

Fluido

Interfacial

Liquido

Liquido-Cama de sdlidos
Liguido-Sdlido

Punto de referenciainicial
Particula

Radial

Revierte
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Sisema

Separador

Superficial del gas
Superficia del liquido
Tuberia, Tangencial
Peso

Bagnold

Terminal



