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RESUMEN

TITULO: ANALISIS COMPOSICIONAL Y DE PARAMETROS EMPIRICOS EN LA
PREDICCION DE LA CONDENSACION DE LIQUIDOS HIDROCARBUROS EN LINEAS
DE TRANSPORTE DE GAS NATURAL. APLICACION A UN GAOSDUCTO
COLOMBIANO *

AUTORES: EDGAR ALEXANDER GARZON NAVARRO, y, RONALD FABIAN
HERRERA RONDON **

PALABRAS CLAVES: Analisis Composicional, Prediccién, Condensacién, Gasoducto.
DESCRIPCION:

Uno de los principales problemas que afectan la calidad en el transporte de gas es la
produccién de liquidos hidrocarburos debido a la reduccion de presion y condiciones
ambientales.’

En los simuladores comerciales para el calculo de flujo en tuberia hay una gran cantidad
de correlaciones y métodos para predecir caidas de presién y holdup de liquido;
normalmente en los simuladores comerciales la escogencia de estas correlaciones se
hace por defecto; es decir, los desarrolladores del software recomiendan x o vy
correlacién para realizar algun tipo de calculo.

Se hace un analisis detallado de las correlaciones disponibles en un simulador comercial
para el calculo de holdup de liquido, caida de presion y régimen de flujo, las diferencias
en sus predicciones, el impacto sobre la simulacion, e histéricamente se analizan las
tendencias en sus predicciones comparandose los resultados arrojados por las
correlaciones mas antiguas y las mas recientes.

Se analizé el efecto de la caracterizacion de la fraccion pesada (Cn+) sobre las
predicciones de caida de presion, régimen de flujo y holdup de liquido para las diferentes
correlaciones estudiadas. Para ello se tomdé un gas natural con un analisis
cromatografico extendido hasta C15+, y luego agrupado en fracciones C14+ a C11+.

*Proyecto de Grado
**Facultad de Ingenierias Fisicoquimicas. Escuela de Ingenieria de Petrdleos.
Directores: Nicolas Santos- Wilson Canas



ABSTRACT

TITLE: COMPOSITION ANALYSIS AND EMPIRIC PARAMETERS IN THE PREDICTION
OF THE CONDENSATION OF LIQUID HYDROCARBONS IN PIPE OF TRANPORT OF
NATURAL GAS. APLICATED TO A COLOMBIAN GAS PIPELINE

AUTHORS: EDGAR ALEXANDER GARZON NAVARRO, and, RONALD FABIAN
HERRERA RONDON

KEY WORDS: Compositional Analysis, Prediction, condensation, gas pipeline
DESCRIPTION:

One of the main problems that affect the quality in the transport of gas is the production
of liquid hydrocarbons due to the reduction of pressure and environmental conditions.

n the commercial pretenders for the calculation of flow in pipe is a great quantity of
correlations and methods to predict fallen of pressure and holdup of liquid; usually in the
commercial pretenders the choose of these correlations is made by defect; that is to say,
the developers of the software recommend x or and correlation to carry out some
calculation type.

A detailed analysis of the available correlations is made in a commercial pretender for the
calculation of holdup of liquid, fall of pressure and régime of flow, the differences in its
predictions, the impact on the simulation, and historically the tendencies are analyzed in
their predictions the results hurtled by the oldest correlations and the most recent being
compared.

The effect of the characterization of the heavy fraction was analyzed (Cn+) on the
predictions of fall of pressure, régime of flow and holdup of liquid for the different studied
correlations. For he/she took it a natural gas with an analysis extended until C15+, and
then contained in fractions C14+ to C11+.
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*Degree Project
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INTRODUCCION

El gas natural para su transporte y consumo requiere de una evaluacion
de su calidad con el fin de garantizar una apropiada operacion de los
equipos que lo manejan, una adecuada eficiencia en los procesos de
combustion y un disefio y simulacion mas consistente de los diferentes
escenarios de operacion de los gasoductos y sistemas de tratamiento. La
calidad del gas es fundamental en los contratos de transporte y compra-
venta, pues a la red de transporte confluyen diferentes tipos de gas,
provenientes de yacimientos con diferentes caracteristicas, lo que hace

necesario garantizar una buena calidad al consumidor final.

Uno de los principales problemas que afectan la calidad en el transporte
de gas es la produccion de liquidos hidrocarburos debido a la reduccion
de presidén y condiciones ambientales. En la literatura cientifica y los
simuladores comerciales para el calculo de flujo en tuberia hay una gran
cantidad de correlaciones y métodos para predecir caidas de presion y
holdup de liquido; no obstante para una persona con poco conocimiento
en el campo de la simulacién y de la fenomenologia de los procesos de
flujo es dificil escoger el tipo de correlacion a usar en su simulacion vy el
criterio a seguir para desechar alguna, a favor de otras correlaciones.
Normalmente en los simuladores comerciales la escogencia de estas
correlaciones se hace por defecto; es decir, los desarrolladores del
software recomiendan x o y correlacién para realizar algun tipo de calculo;
sin embargo la persona que esta al frente de la simulacion normalmente
no conoce con certeza el por qué de la recomendacion, aunque pueda
intuir que si la recomiendan es porque esta bien soportada por desarrollos
tedricos y/o experimentales. En este trabajo se hace un analisis detallado
de las correlaciones disponibles en un simulador comercial para el calculo

de holdup de liquido, caida de presion y régimen de flujo, las diferencias



en sus predicciones, el impacto sobre la simulacion, e histéricamente se
analizan las tendencias en sus predicciones comparandose los resultados

arrojados por las correlaciones mas antiguas y las mas recientes.

Normalmente cuando se quiere llevar a cabo una simulacion
composicional para un gas natural con analisis cromatografico extendido
se hace un proceso de caracterizacion de la fraccion pesada y
agrupamiento (en seudocomponentes) con el fin de reducir los tiempos de
computo. En el presente trabajo se analizé el efecto de la caracterizacion
de la fraccion pesada (Cn+) sobre las predicciones de caida de presion,
régimen de flujo y holdup de liquido para las diferentes correlaciones
estudiadas. Para ello se tomdé un gas natural con un andlisis
cromatografico extendido hasta C15+, y luego agrupado en fracciones
C14+ aC11+.

En general los resultados obtenidos en el presente trabajo son muy
importantes debido a que arrojan luces acerca del impacto que tiene la
escogencia de una u otra correlacion sobre el disefio y operacion de un
gasoducto como el de Centragas- Barrancabermeja y el grado de
incertidumbre que puede ocasionar en los resultados finales obtenidos de
un simulador. Normalmente los simuladores comerciales son manejados
como cajas negras, no obstante es importante tener criterios claros no
solo practicos sino tedricos acerca de la fenomenologia del proceso que

se esta modelando.

La metodologia usada fue aplicada al gasoducto Ballenas-

Barrancabermeja bajo diferentes escenarios ambientales y operacionales.



1. COMPORTAMIENTO DE FASES

La energia que posee cualquier sustancia, depende de la fase en que
esta se encuentra. Existen tres diferentes fases que nos resultan muy
familiares: sodlida, liquida y gas (vapor). El término fase define a alguna
parte homogénea y fisicamente distinta de un sistema, la cual es
separada de las otras partes del sistema por algun limite definido. Por
ejemplo hielo, agua liquida y vapor de agua son tres fases. Cada una es
homogénea vy fisicamente distinta y hay limites definidos entre el hielo y
el agua, entre el hielo y el vapor de agua y entre el agua liquida y el vapor
de agua. De esta manera se puede decir que se tiene un sistema de tres

fases: solido, liquido y gas.

Un solido posee una forma definida y es duro al tocarlo. Esta compuesto
de moléculas con muy poca energia que se mantienen en un solo lugar,
incluso cuando estas vibran, ademas existe espacio entre estas

moléculas por eso un solido no es impenetrable.

Un liquido posee un volumen definido pero no una forma definida, el
liguido asumira la forma del lugar donde se coloca, pero no
necesariamente lo llenara. Las moléculas que componen el liquido
poseen mas energia que un solido, suficiente para moverse de un lugar a

otro, pero debido a esta energia existe mas espacio entre las moléculas.

Un vapor no tiene volumen o forma definida pero si llenara el lugar que lo
contenga. Las moléculas tienen mas energia que la forma liquida, de

hecho siempre estan activas.



Debemos conocer la fase o fases que existen a unas condiciones dadas
de presion, volumen y temperatura para asi poder obtener el
correspondiente nivel de energia. Para esto, separamos las sustancias en
dos clasificaciones: sustancias puras (sistemas de un solo componente) y

mezclas de sustancias (sistemas de varios componentes).

1.1 SISTEMAS DE UN SOLO COMPONENTE

Componente se refiere al numero de especies moleculares o atémicas
presentes en una sustancia. Un sistema de un solo componente esta
compuesto principalmente por una sola clase de atomos o moléculas.
Muchas veces usamos la palabra pura para referirnos a un sistema de un

solo componente.

1.1.1 Grafica P-T de una sustancia pura

Figura 1. Diagrama P-T de una sustancia Pura
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Generalmente a un grafico como el anterior se le denomina diagrama de
fases, que es un grafico de la presion contra la temperatura que muestra
las condiciones bajo las cuales las distintas fases de una sustancia
pueden estar presentes. Los diagramas de fases a menudo son llamados

también como diagramas presién-temperatura.

Las lineas HD, HC, y FH son las lineas de equilibrio, que representan las
combinaciones de presion y temperatura a las cuales las fases
adyacentes estan en equilibrio. Una sustancia en equilibrio puede cambiar
de fase, a presion y temperatura constante, simplemente agregando o
quitando energia del sistema. El punto H se denomina punto triple, que es
simplemente la combinacién de presion y temperatura a la cual las tres

fases pueden existir conjuntamente.

A lo largo de la linea FH, la fase liquido no existe, y la fase solida se
sublima a vapor. Un ejemplo que nos puede representar este hecho, es el
“hielo seco”. La linea HD es la linea de equilibrio entre sélido y liquido. El
hielo de agua a 0°C y a presion atmosférica ocurre sobre esta linea. Esta
linea puede tener una pendiente negativa o positiva, dependiendo si el
liquido se expande o se contrae en el enfriamiento. A cualquier Py T a lo
largo de esta curva el sistema puede ser todo sélido, todo liquido o una
mezcla de los dos, dependiendo del nivel de energia. Esta linea puede
llamarse como la linea de saturacién sélida - liquido o la linea de equilibrio

sélido — liquido.

La linea HC es la saturacion o la curva de equilibrio entre vapor y liquido.
Comienza en el punto triple y termina en punto critico C. Las condiciones
de presion y temperatura en este ultimo punto, son conocidas como
presion critica (Pc) y temperatura critica (Tc). En este punto las
propiedades del liquido y vapor llegan a ser idénticas. Para una sustancia
pura el punto critico puede definirse también como el punto al cual el

liquido no puede existir como una unica fase. Arriba de de Pc y Tc el



sistema es referido muchas veces como fluido denso para diferenciarlo
del liquido y vapor normales. La linea HC es conocida por muchos
nombres: equilibrio, saturada, punto de burbuja, punto de rocio y presion
de vapor. A las presiones y temperaturas representadas por la linea HC
el sistema puede ser todo liquido, todo vapor saturado o una mezcla de
vapor y liquido, todo depende del nivel de energia a las condiciones

dadas.

Para entender un poco mejor lo anterior, se presenta el siguiente proceso
usando la grafica como referencia. Comienza a la presion P1, y continda a
presion constante. De “m” a “n” el sistema es solamente sdlido .El sistema
es todo liquido en el segmento de “0” a “b”. En el punto “b”el sistema es
liguido saturado, cualquier adiciébn de energia causara vaporizacion a
presion y temperatura constante. En el punto “d” el sistema esta en el
estado de vapor saturado, a temperaturas por encima de “d’es un vapor

sobrecalentado.

1.2 SISTEMAS MULTICOMPONENTES

El comportamiento de una mezcla de dos componentes no es tan simple
como el de una sustancia pura. En lugar de una linea sencilla que
representa la presion de vapor hay una amplia region en las cuales las
dos fases coexisten. Esta region es llamada envolvente de saturacion o
region de dos fases. La regidén de dos fases esta limitada en un lado por la
linea de punto de burbuja y en el otro lado por la linea de punto de rocio.

Las dos lineas se unen en el punto critico.

Para un sistema multicomponente hay que tener en cuenta otra variable
muy importante, que es la composicién. Esta variable afecta

principalmente la ubicacion de las lineas en un diagrama de fases.

Para una sustancia pura la envolvente de fases es una superficie plana

paralela. Para un sistema multicomponente la envolvente no es plana,
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tiene grosor y la composicion es la variable que refleja este grosor. La
siguiente figura muestra la parte del diagrama de fases correspondiente a

liquido-vapor.

Figura 2. Diagrama de Fases para un Sistema Multicomponente.
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Hay varios términos usados para definir la ubicacién de varios puntos en

la envolvente de fases. Como los siguientes:

Cricondenbarica: maxima presién a la cual liquido y vapor pueden existir.
(Punto N).

Cricondentérmica: maxima temperatura a la cual liquido y vapor pueden

coexistir en equilibrio. (Punto M).



Regidén Retrograda: Es el area dentro de la envolvente donde ocurre la
condensacion de liquido debido a que baja la presion o incrementa la

presion, totalmente contrario al comportamiento normal.

Lineas de Calidad: estas lineas muestran porcentajes constantes, los
cuales interceptan en el punto critico C, y son esencialmente paralelas a
las curvas de punto de burbuja y punto de rocio. La curva de punto de

burbuja representa 0% vapor y la curva representa 100% vapor.

La linea ABDE representa una isoterma tipica de condensacion
retrograda que ocurre en un yacimiento de condensado. El punto A
representa un fluido en una sola fase fuera de la envolvente. A medida
que decrece la presion se alcanza el punto B, donde comienza la
condensacion. Se disminuye mas la presién y se forma mas liquido
debido al cambio de la pendiente de las lineas de calidad. A medida que
el proceso continua fuera de la seccion de condensacion retrograda,
menor cantidad de liquido se forma hasta que se alcanza el punto de

rocio (E). Debajo del punto (E) no se forman liquidos.

En la mayoria de los casos suele encontrarse el punto C a la izquierda de
la cricondenbarica, aunque se puede encontrar igualmente a la derecha
de dicho punto o muy cercano a él. Sin embargo, es muy importante la
ubicacion del punto C, para ajustes de la forma de las lineas de calidad
las cuales gobiernan la relacion liquido-vapor para una presién vy

temperatura dada dentro de la envolvente de fase.



PRESION

1.2.1 Efecto de la composiciéon

Figura 3. Efecto de la Composicion en las Envolventes de fase
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Tres envolventes de fase se muestran en la figura para tres
composiciones diferentes de metano, demostrando asi, que la forma vy la
ubicacion de la envolvente de fase depende en gran parte de la
composicion. Esto nos lleva a la conclusion, que hay que hacer un buen
analisis sobre las principales caracteristicas que afectan la envolvente,
para asi llegar a unas predicciones confiables sobre el comportamiento de
dicha envolvente, sobre todo si queremos una acertada prediccion del
punto de burbuja y rocio, condiciones que pueden ser ciiticas en el

disefio y operacién de ciertos equipos.



1.2.2 Efecto de la caracterizacion del C7+

Figura 4. Efecto de la Caracterizacién del c7+
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Como se puede apreciar en la anterior figura, el analisis y/o
caracterizacion del C6+ o C7+ tiene un significante efecto en la forma de
la envolvente de fase. Para gases naturales la caracterizacion del C7+
tiene un gran efecto sobre la forma de la linea de punto de rocio, aunque
este efecto no es muy considerable sobre las lineas de calidad. La figura
muestra las envolventes de fase para cuatro caracterizaciones de la
fraccion C6+ - C7, C9, C11 basado en un analisis de destilacién. Hay que

tener en cuenta que si el comportamiento de fases tiene un considerable
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efecto sobre el sistema, se recomienda hacer un analisis extendido,

usando técnicas especiales para la cromatografia del gas.

1.2.3 Efecto de impurezas

Figura 5. Efecto del CO2 en la envolvente de fase
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Los hidrocarburos muchas veces se producen o se transportan con
impurezas que no son hidrocarburos. Entre las impurezas mas comunes
tenemos el agua, el dioxido de carbono, el sulfuro de hidrégeno y el
nitrogeno. Como el agua tiene una baja presion de vapor y es
practicamente inmiscible en el hidrocarburo liquido, por lo tanto no tiene
un efecto significativo en la forma de la envolvente de fase, excepto para

altas temperaturas y bajas presiones.

Sin embargo el diéxido de carbono y el sulfuro de hidrégeno si tienen un

efecto considerable sobre la envolvente, ya que ambos hacen que la
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cricondenbarica baje su valor, como se puede apreciar en la figura 1.5.

Esta figura puede ser utilizada para entender el efecto del CO2 y el H2S

sobre la envolvente, ya que su efecto es muy similar.
1.3 APLICACION DE LA ENVOLVENTE DE FASES

Muchas veces los problemas que afrontan los hidrocarburos, requieren al
menos un poco de conocimiento de la envolvente de fases, para asi poder
llegar a un buen analisis. A continuacién se presentan algunas de éstas

aplicaciones, enfocadas a nuestro trabajo.

1.3.1 Operaciones cercanas a la region critica: En algunos casos, tener
una acertada envolvente de fase, no es suficiente, se necesita también de
un punto critico, lo mas exacto posible. Esto se puede ver en la siguiente

figura con sus respectivas lineas de calidad.

Figura 6. Proceso de Refrigeracion

PRESION

TEMPERATURA
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Si suponemos que el punto critico es en C1, podemos ver sus respectivas
lineas de calidad. Suponiendo ahora que el punto critico es C2, podemos
observar el notable cambio en la ubicacion de las mismas lineas de
calidad. Sila presion de operacion es mucho menor que C2, el error en la

cantidad de liquido que se va a predecir es relativamente pequena.

Sin embargo, si la presion de operaciéon cae entre C2 y C1, el error puede
ser significante, causando un grave efecto en el disefio y manejo de los
equipos. Por lo general se recomienda evitar trabajar cerca de los puntos
criticos, una manera de determinar esto, es plantear que si un sistema es
dificil de modelar sera aun mas dificil operarlo. Pero si no se puede evitar

es casi imposible no trabajar con ciertas incertidumbres en el disefio.

1.3.1 Gasoductos de alta presién

Figura 7. Gasoductos de Alta Presion
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Considerando la anterior figura, suponemos que la curva en azul,
representa al gas entrando al gasoducto y los puntos C y D representan
las condiciones de entrada y salida de la linea. Cuando la linea C-D cruza
la curva de punto de rocio, empieza a condensarse liquido, a partir de ese

punto empieza a existir dos fases.

La formaciéon de liquidos se puede evitar, removiendo los componentes
pesados, para asi cambiar la forma y la posicion de la curva de fases. Por
ejemplo, cambiamos la composicidon, hasta llegar a la linea a trazos que
se puede apreciar en la anterior figura, alli no se formaran liquidos ya que

la curva de punto de rocio no es atravesada.

La linea A-B, es una situacion totalmente diferente. Esta representa la
operacion de un gasoducto en la region de un fluido denso. Esto se hace
para evitar la condensacién de liquidos en la linea y los problemas
asociados al disefio y operacion de un sistema de dos fases. Para esto se
recomienda un buen anadlisis y una confiable curva de fases

preferiblemente hecha con ayudas de laboratorios.

1.4 PREDICCION DE LA ENVOLVENTE DE FASES

La ubicacion del punto de burbuja y del punto de rocio, se puede hallar
usando los métodos de equilibrio, pero para sistemas con presiones por
encima de los 2000 psia, la validez de este método se hace cuestionable,
sin embargo es el mas usado. Esto no pasa para los otros puntos clave
de la envolvente de fases, para los cuales se desarrollaron otras

correlaciones.

1.4.1 Cricondenbarica y Cricondentérmica: Grieves y Todos,
desarrollaron correlaciones para estos puntos, basados en 123 binarios y
15 mezclas multicomponentes. Para estos sistemas probados, la

concordancia entre los valores medidos y los predichos, fue muy
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satisfactoria. La maxima desviacién de presion estuvo alrededor de 13%,

mientras que la de temperatura estuvo cerca al 5%.

Estas correlaciones, son muy utiles si se usan junto con los calculos de
equilibrio vapor-liquido (VLE) y predicciones de punto critico. Usualmente
con todo esto, se puede construir una curve de fases para propdsitos de

planear o predecir.

1.4.2 Presién y temperaturas criticas: La prediccion de la ubicacion del
punto critico es muy dificil. La forma mas segura de hacerlo es que se
haga un buen estudio con una muestra muy confiable del fluido que

queremos hacerle la envolvente de fases.

Sin embargo, existe un problema en la prediccion de los valores criticos,
esto ocurre para fracciones mas pesadas que el hexano. Simon y
Yarborough (presentaron una correlacion para predecir la presion critica
usando composicion y peso molecular del heptano plus, se probo con casi
38 sistemas y solo hubo una desviacién del 5 %. Whitson, propuso
igualmente una serie de ecuaciones generalizadas para calcular

propiedades criticas para fracciones pesadas tales como el heptano plus.

Aunque como es costumbre se recomienda el uso de ecuaciones de

estado, pero inclusive estas son solo una aproximacion.
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2. COMPORTAMIENTO DE EQUILIBRIO VAPOR -LiQUIDO

Muchos de los procesos y operaciones involucran un control de fases.
Algunos de los componentes deberan ser vaporizados o condensados
segun sea el objetivo que se busca. Para una composicion de una
mezcla de fluidos dada, una envolvente de fases define las regiones de
vapor, liquido o dos fases segun sea el caso. Dentro de esta ultima region
es necesario predecir la relacién vapor-liquido y la composicién de las dos

fases, siendo esta ultima la que involucra el concepto de equilibrio.

Equilibrio es la palabra que normalmente se usa para describir un estado
en donde con el paso del tiempo no habra efecto en el comportamiento
del sistema. En el contexto de un comportamiento de fases, la
composicién de un vapor y la del liquido, que se encuentran en contacto,

permaneceran constantes con el tiempo.

Para alcanzar el equilibrio en un sistema de dos fases, es necesario
esperar un tiempo. En un tipico sistema de hidrocarburos es necesario
varios minutos de contacto. Pero hay que tener muy claro, que el
concepto de equilibrio en un sistema de dos fases, no significa que el
sistema esté estatico. Siempre habra un continuo intercambio de
moléculas entre las dos fases. La rata de vaporizacién y de condensacion
de una especie molecular sera igual, mientras no ocurra un cambio en la

composicion.

2.1 RELACION DE EQUILIBRIO

En un sistema de multicomponentes, la relacion de equilibrio Ki de un
componente i dado, es definida como la relacion de la fraccion molar del
componente i en la fase gaseosa Y a la fraccion molar del componente i

en la fase liquida X;.



Matematicamente, esta relacion se expresa como:

(1)

ol

Valores de Xi, Yi son encontrados de un muestreo y de los analisis

resultantes.

2.1.1 Concepto de presion parcial: A presiones por encima de los 60
psi, donde se aplica el concepto de gas ideal, la presion de vapor puede

usarse para encontrar el comportamiento de equilibrio.

En equilibrio, la tasa de vaporizacion de todos los componentes pueden
ser igual a la tasa de condensacion por eso no puede ocurrir un cambio
en la composicion de liquido o de vapor. Para que esto ocurra, la fuerza
en ambas direcciones debe ser igual. Estas fuerzas deben estar

representadas por una presion parcial (pp):

pp(fase vapor) = Py, (2)
pp(fase liquido) = B, x, (3)

Las anteriores ecuaciones aplica para cualquier punto dentro de la
envolvente de fases, pero no aplica para la fase liquida del agua en un
sistema hidrocarburo, ya que el agua es esencialmente inmiscible con los
hidrocarburos. Los calculos de equilibrio no seran influenciados por la

presencia de agua, excepto a bajas presiones o altas temperaturas.
Ademas estas ecuaciones, obtiene datos mas confiables que otros

métodos usados para hallar K, aunque puede obtener algunas fallas
cuando se trabaja a bajas presiones.
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2.1.2 Valores de K, derivados de la fugacidad: El término fugacidad (f)
es un término conceptual relacionado a la energia libre y a otros
conceptos basicos de termodinamica. Sus unidades estan dadas en
valores de presion. Puede estar relacionado al factor de compresibilidad
Z, y muchas veces se le denomina como una “presion corregida”. Algunas
correlaciones se han desarrollado, usando el coeficiente de fugacidad

como un termino adimensional.

A una presion y temperatura de equilibrio, tenemos que es muy similar a

la ecuacion (1).

K =2 (4)

2.1.3. Métodos para el calculo de K: Hoy en dia la mayoria de calculos
que requieren el uso de K, se hacen por medio de un computador, sin
embargo para determinar el valor de K, se sigue por alguno de los

siguientes métodos:

2.1.3.1 Método de la ecuaciéon de estado: Como se indicé antes, la
fugacidad es una propiedad termodinamica la cual esta relacionada
matematicamente a P, V y T. Por conveniencia, los coeficientes de

fugacidad, se usan frecuentemente donde:
¢i‘, =fwlyP (9)

Los coeficientes de fugacidad pueden ser calculados de la siguiente
ecuacion, donde las relaciones entre P, v, T se sacan de una Ecuacion de
Estado, como PR, SRK, BWRS, etc.
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G =S/ x.P (6)
Este es el método mas comun para determinar valores de K para mezclas
de hidrocarburos, sin embargo mucha veces se alcanzan diferentes
valores de K, esto se debe principalmente a que el calculo involucra la
solucion de las Ecuaciones de Estado, las cuales a su vez requieren el
uso de las reglas de combinacion. Obtenidos los diferentes valores de K,
no existe una correlacién que los ajuste bien, pero si se puede ajustar
haciéndolo empiricamente para un sistema determinado, si se conoce

bien del caso.

Por ejemplo, si las moléculas con que se trabaja, son similares, entonces
el ajuste es sencillo pero en otros casos si existen variaciones. El Metano
posee un problema ya que su alta presion de vapor le genera un inusual
comportamiento en la fase liquido. El Nitrégeno posee un problema
similar. El Sulfuro de Hidrégeno, agua y Dioxido de Carbono actuan
diferentes de los hidrocarburos debido a su polaridad. Si un sistema
posee varios o todos los anteriores componentes, el comportamiento y la

solucién seria muy compleja.

2.1.4 Graficas de K: El valor de K de una cantidad de componentes
depende de la presion, la temperatura y la composicion del total del fluido.
Muchas graficas de Log K contra P y T se han propuesto en estos ultimos
afnos. El efecto de la composicion puede ignorarse, haciendo la grafica
para un grupo especifico de componentes. Para presiones por encima de
los 1000 psi, el efecto de la composicidén sobre el valor de K, usualmente

no es critico, pero si puede afectar significativamente al metano.

Muchas de esas graficas se hicieron usando la Ecuacion de Estado SRK,
y los valores mostrados son muy utiles, particularmente para el calculo de
sistemas donde el liquido se condensa de sistemas de gas. Igualmente,

muchas de estas graficas usan un parametro, denominado Presion de
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Convergencia, para representar el efecto que causa la composicion sobre

el valor de K.

2.1.5 Valores de K para las fracciones mas pesadas: Cuando se usa
una grafica o una tabla para hallar el valor de K, es necesario realizar una
extrapolacion para encontrar el valor de K para las fracciones mas
pesadas. Esta fraccién puede variar desde pentano plus, hasta decano

plus, dependiendo del sistema.

Muchas veces, la fraccion de heptanos plus de algun gas, a temperaturas
cercanas a la del medio ambiente, y con el peso molecular y la gravedad
especifica de esta fraccion, podemos predecir satisfactoriamente el
comportamiento de este gas. Sin embargo, son muchas las técnicas que
se han propuesto para desarrollar un analisis de la fraccion de los
componentes mas pesados, y para mejorar la prediccion del valor de K.
La mas simple, asume una distribucién logaritmica de las moléculas
pesadas y que ademas estén presentes las parafinas. Entre los métodos
mas usados hoy en dia, para el calculo de K tenemos:

Grafica de Logaritmo de K contra Temperatura Critica.

Exponente de volatilidad.

Grafica logaritmo de K contra 1el inverso sobre temperatura de

Ebullicion.

Uso del valor de K para el Octano.
Algunos de estos procedimientos son muy complicados y puede que su
nombre no nos diga mucho. Otros son la modificacion de trabajos
anteriores, sin embargo no se explicara ninguno de ellos, ya que no es el

objetivo de este trabajo.

2.4 APLICACION DE LOS VALORES DE K
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Hay tres diferentes calculos que se requieren para determinar el
comportamiento de la fase vapor-liquido. Primero el calculo del punto de
burbuja, para definir una porcion de la envolvente de fase, segundo,
calcular el punto de rocio para la porcién restante, y por ultimo un calculo

flash a cualquier presién y temperatura dentro de la envolvente de fase.

2.2.1 Determinacién del punto de burbuja: El punto de burbuja puede
definirse como la condicion a la cual el sistema es todo liquido con una
burbuja de vapor presente (infinitamente pequefia). La cantidad de vapor
se especifica convenientemente para que la composicion del liquido sea
igual a la composicion del sistema total. Por definicion la suma de la
fraccion molar de todos los componentes deber ser uno, tanto para liquido

Ccomo para vapor.

Donde Z es la fraccion molar de cada componente en la mezcla

El procedimiento es como se muestra a continuacion, para un sistema con
composicién conocida:
Asumir una temperatura para una presion dada, o asumir la
presion si se conoce la temperatura.
Encontrar K a la presién y temperatura conocida y asumida.
Multiplicar del paso anterior, por su correspondienteZ.
Si la suma de los valores del paso anterior es 1.0, se asumié la
correcta presion o temperatura, sino repetir los pasos anteriores

hasta que se cumpla la anterior condicién.

2.2.2 Determinacion del punto de rocio: El punto de rocio se define,

cuando en un sistema que es todo vapor aparece una pequefa gota de
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liquido. En este caso la composicion del sistema, Zi es igual al vapor Xi.

Entonces:

i

A
25 =2 7! (10)

El heptano plus tiene un gran efecto en el valor del punto de rocio. Esta
cantidad es la menos exacta desde el punto de vista de resultados vy
propiedades. Es decir, el calculo del punto de rocio es menos exacto que
el calculo de del punto de burbuja, especialmente par gases pobres.

2.2.3 Calculos flash: El propdsito de un calculo flash en un sistema de
dos fases es establecer la cantidad de vapor y liquido, y hacer un analisis
de cada uno.

Un balance general

F=V-1L (11)
Por definicion de equilibrio, y teniendo que las sumas de todas las

fracciones en cualquier corriente debe ser igual a 1.0. Algebraicamente

tenemos:

N =\ =

) Kixi =) 5, =10 (12)
Otra funcién que nos sirve es K.x, =K que nos resulta en:

F, =Vy, - Lx, (13)
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El procedimiento basico para el calculo flash es como se muestra a
continuacion:
Encontrar K a la presion y temperatura del sistema de dos fases
AsumirVolL
Resolver cualquiera de las ecuaciones (11) y (13).
Si el objetivo de la funcidon se alcanza, el calculo esta completo sino
repetir los pasos anteriores.

Calcular xi y zi.

2.2.3.1 Determinar la fase: Muchas veces necesitamos saber si un fluido
en una linea es todo gas, todo liquido o esta en dos fases, podemos

hacer los siguientes calculos a la temperatura y presion del sistema:

> 5= g =10 (14)
zyi:ZV+(Li/Ki):1'0 (19)

(} yi=3 x,)=0 (16)

) =0 17
RIRD RPN o vel _1 Iy (
Con la ecuacion (17) finalmente se determina la fase.
2.3EXACTITUD DE LOS CALCULOS DE EQUILIBRIO
La exactitud de los resultados de los calculos que involucran K, dependen
de la confiabilidad del muestreo, del correcto analisis de la muestra, y de
la correlacion de K usada. Ademas sabemos que no existe una

correlacion que sea mejor que otra.

Para propositos de disefio, muchos modelos traen un rango de

resultados, para determinados equipos y bajo ciertas condiciones de
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operacion. También cabe notar que una persona con experiencia puede
usar este rango y hacerlo un poco flexible, y obtener asi el calculo de
liquido presente, con un error de 5 a 6%, pero sin olvidar que estos
errores pueden ser cumulativos, por lo que se recomienda mantener unas

mismas correlaciones a través de todo el disefo.
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3. ECUACIONES DE ESTADO

Las ecuaciones de estado (EOS) juegan un papel muy importante en la
industria quimica, del petréleo y del gas natural, y ellas son la base en el

estudio de los equilibrios de fase de fluidos puros y sus mezclas.

Originalmente, las ecuaciones de estado fueron usadas principalmente para
componentes puros. Con el paso del tiempo y las mejoras que han sido
realizadas las EOS son actualmente aplicadas en el calculo del equilibrio de
fases en mezclas no polares y polares. Hay muchas ventajas en el uso de

ecuaciones de estado para el calculo de equilibrios de fase:

Pueden ser utilizadas en rangos amplios de temperatura y presion.

Aplicables a mezclas de componentes diversos, desde gases

ligeros a liquidos pesados.

Modelar  equilibrios  liquido-vapor, liquido-liquido, fluidos

supercriticos, etc. sin ninguna dificultad conceptual.

La ecuacion de Van der Waals fue la primera ecuacién de estado en ser
utilizada para predecir la coexistencia liquido-vapor. Después, Redlich and
Kwong mejoraron la exactitud de la ecuacion de Van der Waals introduciendo
una dependencia de temperatura para el termino (a). Soave, Peng y
Robinson propusieron modificaciones adicionales para predecir en forma
mas exacta la presion de vapor, densidad de liquido, y relaciones de

equilibrio.



La ecuacién de estado de Van der Waals es la ecuacion de estado cubica
mas simple para realizar calculos de equilibrio de fases fluidas. La presién

(P) esta relacionada a la temperatura (T), constante del gas ideal (R) y

volumen (V):
RT a
P T o)

Esta tiene dos parametros de componente puro a« y b. El parametro a
es una medida de la fuerza atractiva entre las moléculas, y b esta

relacionada al tamano de las moléculas.

_2TR’T;

19
64P, (19)

_RTC

" 8P, (20)

La ecuacion 18 muestra una caracteristica importante, ésta es que a
bajas presiones y grandes volumenes el valor de (b) se hace despreciable
en comparacion con (V) y el término de fuerzas atractivas (a), se hace
insignificante, de esta forma la ecuacién de Van der Waals se reduce a la

ecuacion de gas ideal.

Van Konynenburg y Scott demostraron en forma exitosa que con la EOS
de Van der Waals era posible reproducir en forma cualitativa la mayoria
de los equilibrios exhibidos por las mezclas binarias, pero que rara vez los
calculos eran lo suficientemente exactos para el calculo cuantitativo de
equilibrios de fase y propiedades criticas. Por ejemplo, el factor de
compresibilidad critica de todos los fluidos incluyendo componentes puros
y mezclas binarias por la EOS de Van der Waals es 0.375, mientras los

valores reales para diferentes hidrocarburos varia de 0.24 a 0.29.
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Se han propuesto muchas modificaciones a la EOS de Van der Waals con
el fin de reducir esta deficiencia. En la Tabla 1 se presentan cuatro de las

modificaciones mas famosas realizadas a la EOS de Van der Waals.

TABLA 1. Algunas modificaciones de la ecuaciéon de estado de Van der

Waals.
REFERENCIA ECUACION DE ESTADO
Redlich-Kwong (1949) _RT a
P = _
V-b v +b)r®
b RT _a(7)
Soave- Redlich-Kwong (1949) V-b V(+b)
Peng-Robinson (1976) p= RT a(T)
V-b V({V+b)+b({ -b)
_RT a(6,T)
P= -
Stryjek-Vera-Peng-Robinson V-b V(+b)+b(-b)
(1978)

La ecuacion de Redlich y Kwong propuso una modificacion empirica al

término atractivo dependiente de la temperatura. Los parametros (a) y

(b) son expresados usualmente como,
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RZTC%S

a=0.4278 (21)

b=0.0867 RT.

(22)

Una de las mayores deficiencias de la EOS de Redlich y Kwong es la

dependencia de la temperatura del parametro (a), la cual produce

presiones de vapor inexactas a temperaturas reducidas bajas,
especialmente para componentes pesados. Los desarrollos posteriores
demostraron que las predicciones de presion de vapor pueden ser
mejorados si la funcion (a) del parametro (a) incluye un término
dependiente de la sustancia (normalmente, el factor acéntrico). La EOS
Redlich- Kwong original practicamente no es utilizada en la actualidad,

pero sirvio de inspiracion para muchos otros mejoramientos empiricos.

Soave, por su parte, hizo el reemplazo del término L(Z)S de la ecuacién
T ..
Redlich- Kwong con el término a(T),
a(T) = 0.4274 (R Ic )(l+m[l—(TL)O'5])2 (23)
m=0.480- 1.57a - 0.176a° (24)
RT,

b=0.08664 (25)

C

donde a es el factor acéntrico.
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Comparada con la Redlich-Kwong original, la EOS Soave-Redlich- Kwong

(SRK) ajusta bien la curva experimental (liquido- vapor).

Peng y Robinson redefinieron el parametro a(7) como:

a(T) = 0.45724 (R;TCZ )(1+k[1—(TL)°'5])2 (26)

C C

b=0.07780 Rl

(27)

C

La ecuacion de estado Peng-Robinson mejora la prediccion de volumenes
de liquido y predice un factor de compresibilidad critica de 0.307 (el factor
de compresibilidad critica de la Redlich-Kwong y SRK es de 0.333 y 0.375

para Van der Waals).

Peng y Robinson dan ejemplos del uso de la ecuacion en la prediccion de
presiones de vapor y comportamiento volumétrico de componentes puros
y mezclas binarias. En general, la ecuacion de Peng y Robinson se

desempena igual o mejor que la SRK.

Robinson y Peng presentaron una modificacién a su ecuacién original

reemplazando la ecuacion (24) por una forma cubica,

k=0.379642 - 1.48503¢ - 0.164423a > - 0.0166664 ° (28)

Para factores acéntricos (a) menores de 0.45 la ecuacion (28) se reduce

a la ecuacion (26), pero se mejora la prediccion del equilibrio liquido-vapor

para componentes con factor acéntrico mayores a 0.45.
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Una modificacién de la ecuacion de estado de Peng-Robinson que ha
sido muy bien aceptada, es la llamada PRSV (Peng-Robinson-Stryjek-
Vera). Stryjek y Vera propusieron una correlacion de la temperatura
modificada para la ecuacién de estado de Peng-Robinson con el fin de
extender su rango de aplicabilidad a componentes polares (por ejemplo:

agua, glicoles, refrigerantes, etc.). La ecuacion de estado PRSV

R’T?
a(T)=0.45724 ¢ +k,.[1+(1)°-5](0.7—l) (29)
PC TC TC
k=0.378893- 1.4897153¢ - 0.17131848¢ > - 0.0196554¢° (30)
RT,
b=0.0778 —F¢ (31)

C

Como una alternativa, la PRSV deberia también ser tenida en cuenta.
Esta ecuacién puede manipular los mismos sistemas como la Peng-
Robinson con equivalente, o mejor exactitud, teniendo a su favor el hecho
de ser mas adecuada para manipular sistemas moderadamente no
ideales. La ventaja de la PRSV es que no solo tiene el potencial para
predecir mejor el comportamiento de fases de sistemas hidrocarburos,
particularmente para sistemas compuestos de componentes asimétricos,
sino que puede ser extendida para manipular sistemas no ideales. La
unica desventaja es que emplea un tiempo de cémputo ligeramente
superior y el parametro de interaccion adicional requerido por esta
ecuacion. La ecuacion de estado de Peng- Robinson (y PRSV) tiene un
rango de aplicabilidad mayor en cuanto a condiciones de Temperatura,
presion y no idealidad que la SRK
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3.1. ESCOGENCIA DE LA ECUACION DE ESTADO CUBICA PARA
EL MODELAMIENTO DE GAS NATURAL

Los fluidos de yacimientos de petréleo y gas natural son modelados,
normalmente, con las ecuaciones de estado de Peng- Robinson 6 SRK.
En general, alrededor del mundo no existe una base con respecto a cual
EOS usar. En Mar del Norte normalmente usan SRK, mientras en
América se utiliza mas frecuentemente la Peng-Robinson. En la

escogencia de una u otra existen varias opiniones:

3.1.1 Escogencia de la EOS cubica: La escogencia de la EOS cubica
entre Peng- Robinson y SRK estaria dada por el llamado “seudo factor
acéntrico de la mezcla o corriente”. Normalmente, se usa una ecuacién

de la forma,

o= ZZl.a)l. (32)

donde « es el llamado “seudo factor acéntrico” de la corriente de gas.
Luego se observa la figura 8 y dependiendo del valor de @ se observa

para que EOS (SRK 6 PR) se obtiene la menor desviacion en la

prediccion del volumen de liquido.
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Figura 8. Desviaciones de volumenes molares de liquidos calculados a Tr =0.7 como una

funcion del factor acéntrico del componente puro.
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Esta manera de escoger la EOS posee algunas falencias:

Como se expreso en parrafos anteriores es diferente el concepto
de calculo de equilibrio liquido-vapor (por ejemplo, calculo de punto
de rocio) y el de densidad. Una EOS puede predecir en forma
deficiente volumenes de liquidos pero predecir muy bien los
calculos de equilibrio. Por ejemplo, si una EOS cubica predice bien
el equilibrio liquido-vapor, pero es deficiente en la prediccion de los
volumenes de las fases (normalmente liquida), se podria tomar las
composiciones predichas por una EOS y usarlas en otra EOS que
prediga mejor el volumen de liquido 6, aun, en una correlacion
empirica. En sintesis, no es posible anticipar el comportamiento de
una EOS en el manejo del equilibrio basados en volumenes de

liquidos.

La figura 8 es para componentes puros, no para mezclas. La

ecuacion es solo parcialmente valida si la mezcla no es muy

32



asimétrica. Comunmente se usa para definir seudo componentes
durante un proceso de agrupamiento, pero en este caso los
componentes puros a agrupar tienen cierto grado de simetria. Ese
no es el caso de un gas natural, sobre todo cuando hay presencia
de componentes mas pesados (incrementa la asimetria de la

mezcla).

Obviamente que en un gas natural el componente con mayor peso
es el metano (mas si el gas es considerado seco). Por tanto al
aplicar la ecuacion (32), la cual da igual peso a todos los
componentes (valor de 1), el “seudo factor acéntrico” calculado

para la corriente se va a parecer al del metano (z =0.011).

En el calculo de punto de rocio los componentes mas pesados
tienen a condensar primero y el metano, por su parte la ecuacion

(32), tiene preferencia por la fase gas.

3.1.2 Uso de softwares comerciales: Cuando se utiliza un software
comercial, normalmente en el soporte tedrico del software viene alguna
discusion relacionada con el rango de aplicacion de los modelos alli
disponibles. Por ejemplo en el manual del software en forma explicita
expresan que “para aceite, gas y aplicaciones petroquimicas, la EOS
Peng- Robinson (PR) es generalmente el paquete de propiedades
recomendado”, y mas adelante expresan que los mejoramientos
realizados por la empresa la cual desarrollo el paquete “le permite [a la
EOS] ser exacta para una variedad de sistemas sobre un rango amplio de

condiciones”

La informacion presente en los manuales de un software comercial debe
ser analizada con cuidado. Es posible contactar a la casa matriz con el fin
de obtener mayor informacién relacionada con los modelos disponibles en

el software; principalmente, cuando la empresa duefa del software ha
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desarrollado su propia investigacion y obtenido o mejorado algunos

modelos.

3.2. METODOLOGIA DE AJUSTE DE ECUACIONES DE ESTADO

En términos generales, debido a que los fluidos presentes en yacimientos
de petroleo y gas natural pueden tener cierta complejidad composicional
(por ejemplo, la presencia de un fraccion (Cn+) y a las restricciones
intrinsecas de los modelos termodinamicos (ejemplo, EOS) usados para
analizar el posible comportamiento de éstos con el cambio en
temperatura, presion y composicion, es necesario realizar un proceso de
ajuste de los parametros empiricos de estos modelos con el propdsito de
incrementar sus fortalezas al momento de realizar alguna simulacion. En
conclusioén, las predicciones en algunos casos de las EOS pueden ser

inadecuadas.

Es fundamental tener en mente que no es el fluido el que se debe ajustar
a la ecuacion de estado, sino la ecuacion de estado la que debe
“ajustarse” al comportamiento del fluido (mas exactamente, punto de
rocio, pruebas PVT, etc.) Para lograr tal objetivo es necesario, entonces,
manipular ciertos parametros empiricos que aparecen en la ecuacion de

estado.

Los parametros que, normalmente, se ajustan son los coeficientes de
interaccion binarios y los conocidos parametros de traslacion de volumen.
En ciertos casos se manipulan las propiedades criticas de los
componentes mas pesados (variacion en la caracterizacion del Cn+) con
la finalidad de ajustar mejor las propiedades volumétricas y de equilibrio
reportadas en las pruebas experimentales. Cabe aclarar, que el ajuste de
ecuaciones de estado constituye un problema numérico altamente no-
lineal, sin ninguna certeza de obtener el minimo global en el proceso de

optimizacién. Por lo tanto, pueden existir muchas soluciones que
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satisfagan las condiciones matematicas y termodinamicas, pero que en
verdad no son las o6ptimas (el minimo global). Los métodos de
optimizacién global para este tipo de sistemas altamente no-lineales estan
aun en desarrollo. Cada empresa dedicada a la produccion y transporte
de un tipo de fluido tiene su propia metodologia de ajuste, tornandose el
ajuste de las ecuaciones de estado en un arte mas que en técnicas

completamente definidas.

3.2.1. Generalidades del ajuste de ecuaciones de estado cubicas:
Antes de iniciar un procedimiento de ajuste de una EOS a datos

experimentales es importante analizar algunos puntos importantes:

La exactitud de la informacion experimental es muy importante
para poder establecer criterios de ajuste y los errores permitidos en

los mismos.

Tan importante como dominar las diferentes técnicas de ajuste de
ecuaciones de estado, es conocer los valores posibles o tipicos de

todos los parametros a modificar.

No existe un esquema de ajuste de ecuaciones de estado rigido.
En general, no existen soluciones unicas. Por esta razén le
confieren a esta actividad un status de “arte” con fundamentados

fisicos.

El procedimiento de ajuste depende en cierto grado de las
propiedades experimentales que se desean ajustar y el tipo de

proceso que se quiere simular.
3.2.1.1. Ajuste manual Vs. ajuste automatico: El ajuste manual de una

EOS, por modificacién de por ejemplo las propiedades criticas de los

seudocomponentes mas pesados, puede producir una concordancia
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razonable con los datos experimentales base, sin embargo el ajuste
manual es engorroso y consume mucho tiempo. Ademas hay que tener
cierta experiencia para poder hacer dicho ajuste con coherencia y
significado fisico. Un procedimiento mas coherente y disponible en
algunos software comerciales consiste en utilizar una rutina de ajuste
automatico simultaneo (regresion) de los parametros a ser ajustados en la

EOS, de tal manera que ajuste los datos experimentales.

La utilizacién de un esquema de regresidn para ajustar una EOS no es un
procedimiento trivial. Existen diferentes puntos de vista en relacion a
cuales métodos de regresion son mejores, y cuales parametros de la EOS
deberian ajustarse. En principio, cualquier parametro que afecte la
funcién objetivo puede ser definido como un parametro de regresion. En
la practica, no obstante, la regresidn esta limitada a los parametros de la
EOS con la mas alta incertidumbre y mayor influencia sobre las

propiedades a se calculadas.

3.2.1.2. Seleccion de los parametros a modificar, vector (x).: Agarwal

y otros autores sugieren que las propiedades criticas de los
seudocomponentes (Tci, Pci) y el factor acéntrico sean usados como
parametros de regresion, sumado a los coeficientes de interaccion
binarios no-hidrocarburos- hidrocarburos, y los binarios C; (metano)-

(seudocomponentes de la fraccidn pesada).

Argawal y los demas autores proponen un seleccion “dinamica” de
parametros a modificar, x. Ellos dividieron los parametros de regresion
candidatos en dos grupos: parametros activos y no activos basado en la
magnitud de las derivadas de la funcion objetivo con respecto a los
parametros. El primer grupo esta formado por los parametros con el
mayor potencial para reducir la funcién objetivo (mayor derivada, en valor
absoluto, mayor efecto). El grupo de parametros de regresion no activos

puede tener poco impacto en la minimizacion de la funcién objetivo. La
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definicion de parametros activos y no activos es reconsiderada después
de cada iteracion. Segun los autores este procedimiento mantendra el
numero de parametros ajustados simultaneamente en un valor

relativamente bajo, y aun se mantiene una alta tasa de convergencia.

Coats y Smart, por su parte, sugieren que las constantes de la EOS Q, y
Q,, para el C; y los seudocomponentes del C7+ deberian ser

seleccionados como parametros de regresidn en suma a los coeficientes
de interaccion binarios para C4- (seudocomponentes del C7+). No

obstante, variar las constantes Q_, y Q, puede ser interpretado como

modificaciones en las propiedades criticas del componente. Para el caso
del C4 no es recomendable modificar estas constantes debido a que el C4
es un componente puro. Por lo que no se aconseja modificar las
propiedades criticas de compuestos bien definidos tales como metano,
etano, propanos, butanos y pentanos. Se sugiere siempre considerar
propiedades criticas de los compuestos mas pesados, debido a las

incertidumbres que acompanan a este tipo de compuestos.

3.2.2. Ajuste de EOS para gases naturales: Para el caso particular de
gases naturales, normalmente la informacion experimental disponible esta
restringida a mediciones de punto de rocio. Algunas observaciones
importantes que podrian ser utiles en el momento de ajustar la EOS a

puntos de rocio experimentales son las siguientes.

Los coeficientes de interaccion binarios, k,;, poseen un efecto

directo sobre los puntos de rocio. A una temperatura fija,

incrementos de k, ; producen aumentos de presiones de punto de

rocio superiores.
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Los coeficientes de interaccion binarios, k.

i,j?

entre el metano y los

seudocomponentes de la fraccidn pesada son variables de ajuste

importantes. Y se recomiendan en este trabajo.

Las Tcy Pc (Q, y Q,) de los seudocomponentes de la fraccion

pesada pueden ser utilizados como variables de regresion.
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4. FLUJO DE FLUIDOS

El flujo de cualquier linea que no presenta en su interior o su exterior algo
que le aumente la temperatura, puede asumirse entonces que es un
sistema isotérmico y adiabatico. Con estas suposiciones podemos aplicar

la primer y segunda ley de la termodinamica, para la siguiente ecuacion:

IVdP+iAX+M:—W -w (33)

8¢ 2g, !

El trabajo que se pierde es totalmente atribuido a la friccion. El trabajo
hecho para superar la friccion una distancia dL es proporcional a la
superficie en contacto con el fluido, y aproximadamente al cuadrado de la
velocidad y la densidad del fluido. Incluyendo una constante de

proporcionalidad, f, la ecuacion quedaria:
Resistencia a la friccion = (f \dL)(rd )(v2 12g. X,O) (34)

El peso del fluido en la tuberia es igual a la longitud dl multiplicada por el
area transversal y la densidad del fluido. Cualquier trabajo de friccion se
presentara como la resistencia de la friccibn movido a través de una
distancia dL. Combinando estos conceptos en la anterior ecuacion,

obtendremos Wf:

2
w, =2 (35)
' Ec

Esta ecuacion es llamada, la ecuacion del Factor de Friccion de Fanning.
Otras formas de esta ecuacion se han publicado, las cuales solo difieren

en el valor del coeficiente f.



Combinando las ecuaciones anteriores obtendremos la ecuacion basica

para flujo, que es conocida como la ecuacion de Bernoulli.

2 2
IVdP+£AX+(AV) Y (36)
8¢ 2g. gcd

4.1 FLUJO EN TUBERIAS Y NUMERO DE REYNOLDS

A bajas velocidades, las moléculas del fluido o las particulas arrastradas
por el fluido se mueven preferiblemente en linea recta. La velocidad del
fluido es maxima en el centro de la tuberia y cero en las paredes de
tuberia, este patron de flujo se le denomina flujo laminar. Si la velocidad
se incrementa alcanzara un punto critico donde las particulas de fluido
comenzaran a tener un movimiento aleatorio en direccion transversal a la
direccion del flujo y llamamos a esta velocidad como la velocidad critica.
Este movimiento aleatorio es tipico cuando nos referimos a flujo

turbulento.

Reynolds desarrollé un numero adimensional que se puede considerar
como la relacion entre las fuerzas dinamicas del flujo masivo y el estrés
debido a la viscosidad. Si el numero de Reynolds es menor que 2000, el
flujo se puede considerar como laminar, si esta por encima de 4000 el
flujo es turbulento, pero si esta entre 2000 y 4000 el flujo se puede tomar

como turbulento o laminar.
4.2 EVALUACION DEL FACTOR DE FRICCION
El factor de friccion “f"debe evaluarse empiricamente. El método mas

comun es usar la grafica de Moody. Este factor depende de la rugosidad y

diametro de la tuberia, ademas del fluido que se esta trabajando.
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El nimero de Reynolds que se encuentra en la abcisa, de esta grafica, se

puede escribir de las siguientes formas:

Re:dv'o: P = m (37)
M 0.785du  0.785du

Este tipo de correlacion aplica solo a fluidos Newtonianos. Los gases y la

mayoria de liquidos con que trabajamos, son fluidos de este tipo.
4.3. FLUJO DE LiQUIDOS NEWTONIANOS

La grafica de Moody es una correlacion muy confiable si se puede estimar
la rugosidad de la tuberia. Desafortunadamente, cuando se trabaja con
esta grafica no se sabe, si hay cambios con el tiempo. Inicialmente la
tuberia puede contener algunas escamas que son de fabrica, pero
después de cierto uso, estas escamas pueden removerse por la accion
del liquido, por lo que la pared de la tuberia se vuelve de una textura mas

suave.

Sin embargo, existe otra grafica para hallar el factor de friccion, que se

basa en pruebas de campo y en el numero de Reynolds.

R, + 2000 (38)
R, 24000 (39)
R, < 4000 = 2000 (40)

Aunque existen otros métodos para hallar el factor de friccidén, loa dos
anteriores métodos, el de Moody y el basado en el numero de Reynolds,

son los mas usados y sencillos.

4.3.1. Calculo del diametro de la tuberia: Muchas veces queremos

calcular el diametro de una linea, a partir de una caida de presiéon y una
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tasa de flujo determinadas. Pero, el factor de friccion, f, el numero de
Reynolds, Re, son funciones del diametro, d, y de la velocidad. Es por
eso, que cuando usamos la grafica de f contra Re, si queremos saber el

diametro, es necesario hacer un célculo de prueba y error.

Es posible una solucién directa para el calculo del diametro, mediante la

manipulacion de las ecuaciones basicas. La ecuacion resultante es:

|:| ﬁ.Z
d=1625¢" 3227

HAPf )g c

Como se vi6 anteriormente, el factor de friccion, se puede hallar de varias

(41)

maneras, se recomienda el uso de las correlaciones (39) y (40). Aunque

reemplazando estas ecuaciones en la ecuacién (41), es mas sencillo.

Iﬁ207
Tuberia Pequeria d =0.649¢%" p*'7 1 L O (42)
AP Jgc B
|ﬂ.ZOS
Tuberia Larga d= 0.647q0'376,00'168,L10‘041 O (43)
AP Jgc g

4.3.2. Calculo de la capacidad de linea: El uso de la grafica de f contra
Re, para calcular la capacidad de una linea, con una caida de presion
determinada, implica un calculo de prueba y error. Sin embargo, existe
una forma directa para hacerlo. De la misma manera como se hizo con el
diametro, empezamos con las ecuaciones basicas, usamos las

correlaciones (39) y (40) y eliminamos q en vez de d. Obtenemos:

0.547

_3.127d*% E(AP,- )gc U 44

94 =453, 0004 I [l ( )
P U C 0

Tuberia Pequeria

42



0.553

_3.180d > E(APf )gc

U
q-= i g
P8 o

Tuberia Larga

(45)

4.3.3 Calculo de caidas de presion: La caida de presion tiene las

siguientes ecuaciones para un sistema con friccion normal.

1.828 ~0.828 ,,0.172

L 8038g.d"®

Tuberia Pequeria

AP 1.806 ~0.806 ,,0.194
Tuberia Larga Lf = (]8 081? d/j e (47)
Vslged™

Estas ecuaciones describen adecuadamente el flujo de fluidos
Newtonianos, en linea recta a través de una tuberia de acero, bajo

condiciones de flujo turbulento.

4.3.4. Valvulas y accesorios: Las caidas de presion debido a las
valvulas y accesorios se deben tomar separadamente de las halladas
anteriormente. EI método mas comun usado para contar con la caida
adicional de presion es el uso de longitudes equivalentes. Es decir, cada
accesorio como valvulas, tees entre muchas otras, se les asigna una
longitud equivalente, Le, basado en su tamafo y geometria. Estas tablas
de longitudes se encuentran en muchos libros por lo que se decidié no

incluirlas en este trabajo.

Una vez la Le, del accesorio se ha determinado, solo queda sumarselo a
la longitud de la seccién de tuberia en linea recta. Entonces, el célculo de
la caida de presién es representado por la longitud total de la tuberia,

incluyendo las adiciones de Le.
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4.3.5. Maxima velocidad: La siguiente ecuacion, especifica los limites

maximos de velocidad:

2

Vi = (48)

max 0

wn

i

El API, recomienda tres valores de K; 100 para un calculo normal de
disefio, 125 para servicio intermitente, 150 para un valor que nunca se
excedera. Estos valores estan generalmente basados en limitaciones por
corrosidn y erosion en las curvaturas, codos o accesorios. Algunas
compafias han encontrado que los altos valores de K, son aceptables

para tuberias rectas con fluidos “limpios”.

4.4. DISENO DE SISTEMAS CON RAMALES O “LOOPS”

Muchas veces, cuando se trabaja con flujos en tuberias, se necesita
incrementar la tasa de flujo por unidad de caida de presion en un sistema.
Esto normalmente se hace para incrementar la capacidad de linea o para

mantener la misma tasa de flujo pero con menos presion.

La solucion mas comun y mas econdmica para resolver el problema, es
colocar una o mas lineas paralelas a la original, ya sea de la misma

longitud o menor que esta.

Figura 9. Disefio tipico de un Loop

A B
@
C
La L-La
< >I< >
L
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La figura nos muestra una vista esquematica de un sistema simple de
loop, donde la linea C es el loop que le proporciona una mayor capacidad
a la tuberia. El loop y la linea paralela original, suelen ser de la misma
longitud, aunque a veces las condiciones, tanto internas como externas

de la tuberia, hacen que cambie ésta longitud.

441 Capacidad del loop: Muchas veces es necesario saber la
capacidad que tiene un sistema al cual se le ha hecho un loop, que en la
grafica seria la seccién A. El loop va a ser entonces la seccion C. La
forma mas rapida y exacta para analizar este problema es convertir a C
en una simple linea, que tiene la misma longitud de A, con un diametro,
que le da a la linea la misma capacidad que la secciéon A, es decir
asumimos que C va a ser igual a A, y se llevan a cabo los calculos como
se venian haciendo. Una alternativa es ajustar el diametro a la linea y
calcular la longitud equivalente de la linea, por lo que la capacidad de A

va a ser igual a la de C.

Teniendo una linea con diametro de, y longitud Le, se tiene la capacidad

de la seccion C:

318042 e, O

e = 49
9t ds = i EL gcg (49)
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Figura 10. Efecto en el flujo al hacer un Loop

A 4
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Long. 60 millas Operando al 100%
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Loop 24 millas Incrementa 100 MMscfd
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(50%) Loop 30 Millas Incrementa 20% Flujo

930 MM scfd

A g

(75%) loop 45 millas Incrementa 35% Fluio

1150 MMscfd

»
L

»
L

Segunda Linea 60 millas Incrementa 66% Flujo
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4.4.2. Longitud del loop: Otra aplicacion comun, en el calculo de loops,
es la de estimar la longitud requerida para incrementar la capacidad del
sistema cierta cantidad. Este calculo debe hacerse estableciendo un

balance de presién para el sistema:

e )= ), (50)

4.5 FLUJO DE GAS

Las ecuaciones termodinamicas usadas para flujo de fluidos, vistas
anteriormente, se pueden usar para gases. Sin embargo, para hacer un
uso conveniente de estas, es mejor tener presente las siguientes

suposiciones:

2
IVdP+£AX+M:—Wf—W (51)
8¢ 2g, '

No hay trabajo externo, hecho por o sobre el sistema.
El flujo es isotérmico
Los cambios en elevacion en una tuberia larga, son despreciables.

El flujo esta en estado estable

Con estas suposiciones, nos permite que la ecuacion se pueda rescribir

de la siguiente manera:

deP+iAX+ @ry _ 21, (52)

8¢ 2gc gcd
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Todas las suposiciones hechas, son casi siempre satisfactorias para una
tuberia tipica, sin embargo, algunas veces estas ecuaciones poseen un

factor E, para corregir ciertas inexactitudes.

También a partir de la ecuacion base, podemos hallar la presion promedio

y la temperatura, con las siguientes ecuaciones:

—2/3575—2/3aP -P,) E‘%% (53)

Donde P1 y es la presién de entrada y P2 es la presion de salida.

0 O
0 O
_0 O
T, 54
m a T g ( )

Donde Tg es la temperatura que rodea la tuberia.

Ademas de la ecuacion vista existen otras ecuaciones, realizadas por
diferentes autores, pero que son derivadas de la ecuacion base, entre las

mas importantes tenemos:

Ecuacién Weymouth: Evalua el factor de friccion como funcion del

didmetro. Puede usarse para flujos totalmente turbulentos.

o, d'dp -2l
:K sc 1 2 55
TN H B Mz, o )
K =5.62*10° (56)

48



Ecuacién AGA: Se utiliza para flujos parcialmente y totalmente
turbulento, usando dos diferentes factores de transmision,

dependiendo principalmente de la rugosidad de la tuberia.

o d-o p2 — p2)y05 ﬁ“
=K i § o
K =5.622*10° (58)

F,=Fo U fo (59)

Ecuacion Panhandle A: suele usarse para flujos parcialmente
turbulentos, pero a medida que se incrementa el flujo aumenta los
errores. Esta ecuacion posee sus propias expresiones para factor

de transmision y numero de Reynolds.

|j 0778 4.854 |:lr 5394
Pt el il V. (60)
?.0 gy LTz, D
K =1.198%10’ 61)
.

Ecuacién Panhandle B : Es muy poco dependiente del numero de

Reynolds y es muy precisa para flujos totalmente turbulentos.

o0 doz [(Plz —P22 )d4.961 ﬂ“
4 =KG -0 O o (63)
F.0 OV LT,z, O
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7= 0.0057 (64)

(qy/ d)0.03922

Examinando las relaciones presentadas por diferentes autores, muestran
que sus formas difieren principalmente en la representacion del factor de
transmision, el cual define la energia perdida por la resistencia a fluir por

varios tamanos de tuberia, rugosidad o condiciones del flujo mismo.

4.5.1 Velocidad maxima: La maxima velocidad permisible en una linea
de gas, esta gobernada por el ruido, las perdidas de presion y la
turbulencia. La velocidad que se usa para el disefio siempre debe ser
mucho menor que la maxima velocidad calculada. La siguiente ecuacion
es una guia para establecer los limites de maxima velocidad en una

tuberia:

03 (65)

A presiones cercanas a los 1000 psia, la ecuacion dara una velocidad de
17-18 m/s, pero a presiones de 2000 psia, la velocidad sera 2 o 3 veces

ésta cantidad.

4.5.2 Presion estatica o de cabeza: Todas las ecuaciones que hemos
trabajado, como las utilizadas para el calculo del flujo del gas, estan
basados en la suposicién que la linea siempre va a ser horizontal, pero en
la realidad la tuberia puede tener varios cambios en la elevacién, como se

puede apreciar en la siguiente figura
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Figura 11. Cambios de Elevacién en una Tuberia

Para flujo de una sola fase, deben hacerse algunas correcciones para los
cambios de elevacion entre los puntos 1 y 2. Pero antes de usarse esas
ecuaciones, debe hacerse también, una correccion para P1 y P2, para
convertirla en AP, como si se tratara de una linea horizontal. Para llevar a
cabo esto se pueden usar varios modelos, sin embargo existe una
ecuacion muy sencilla que usa temperatura y compresibilidad promedias,
asume un factor de friccion constante e ignora los cambios de energia

cinética. Esta ecuacion es:

=1
AT:an nHPB E (66)

Lo que se esta haciendo es convirtiendo el perfil mostrado anteriormente,
a uno en linea recta. Si la presién de la linea P1, se ajusta , la presion en
el punto 2, depende si la linea horizontal va hacia abajo o hacia arriba. Se
usaron los subindices A y B para identificar sélo los cambios de presion
debidos a la cabeza. Para el caso que la linea va hacia arriba, P2 debe

ser mayor que la P2 real, para poder usar las ecuaciones de flujo
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horizontal. En la ecuacién (66) la P2 real se introducira como Pb. El
valor de Pa se resolvera, y sera la nueva P2 en las ecuaciones de flujo
horizontal. Para el caso que la linea vaya bajando la P2 sera menor que la

P2 real y el proceso para el uso de la ecuacién es muy complicado.

4.5.3 Cambios de temperatura en tuberia: La mayoria de las
ecuaciones usadas comunmente para calcular las caidas de presion,
requieren el uso de un simple valor de temperatura, en algunos casos se
usa la temperatura promedio. Lo importante es que este valor sea
representativo de toda la linea, ya que tiene un impacto directo en la

propiedad que se esta evaluando.

La prediccion de la distribuciéon de temperatura en un sistema fluyendo,
puede ser tan importante como el perfil de presion, ya que afecta las
consideraciones del disefio. Los hidratos de gas, el comportamiento de
fase vapor-liquido, el contenido del agua, son todos casos muy sensibles
a la temperatura, es por eso que es necesario un dato bien confiable, para

hacer los calculos y obtener resultados o mas exactos posibles.

4.5.3.1 Coeficiente de transferencia de calor global (u): Este es sélo
un numero que representa todas las resistencias al flujo de calor que
puedan ocurrir en una tuberia. A continuacion una lista, de las

resistencias mas comunes:

Pelicula entre el fluido y la pared de la tuberia
Conductividad de la pared interna de la tuberia
Espacio entre la tuberia de interna y la externa
Pared de tuberia

Capa que envuelve la tuberia

Aislante

Capa de concreto
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Tierra alrededor de la tuberia con temperaturas por encima de lo

normal.

Para una tuberia que se encuentra bajo tierra, normalmente presenta las
resistencias 1, 4, 5, 7, y 8 de la lista anterior. Mientras que una tuberia
que esta en el fondo del mar presenta las resistencias 1, 2, 3,4, 7,y 8.

El uso del aislante se justifica solo en casos muy especiales.

4.5.3.2 Temperatura de la tierra o agua que rodea la tuberia: Este
valor como es de imaginar es una valor que no es constante, ya que
depende de muchos factores. Cuando se entierra una tuberia, la
temperatura de la tierra variara entre 2 y 16%, de estacién a estacién o de
un piso térmico a otro, por lo que este cambio de temperatura no durara
mucho. Por otro lado, encontraremos alrededor del mismo rango de
temperatura, cuando nos referimos a una tuberia que esta bajo el fondo

del mar, cerca de los 100 ft.

Debido a los cambios de esta temperatura, el valor de U variara
igualmente. En un lugar donde existan estaciones o marcados cambios de
clima el valor de U puede ser 50-060% mas grande en invierno que en

verano.

4.5.3.3 Tuberia que no estan enterradas: La maxima temperatura del
fluido en la tuberia es el resultado de la ganancia de calor en el dia,
debido a la radiacion del sol, y la correspondiente pérdida de calor por
conveccidon con el aire. La tasa relativa de estos datos, determinara la
tasa de calor con la distancia. La temperatura depende principalmente
de:

Hora del dia

Condiciones atmosféricas

Temperatura del aire

53



Velocidad del viento
Color de la superficie de la tuberia

Tasa de flujo y propiedades del fluido.

En las noches, incluso en climas tropicales, las pérdidas de calor pueden
llegar a ser muy grandes, por lo que calcular la magnitud de estos
cambios no es muy facil. No hay un método exacto para la prediccion de

esta temperatura, pero existen datos disponibles en la literatura.

4.5.3.4 Aislantes: El proposito de usar aislantes es la de disminuir la tasa
de perdidas o ganancias de energia, desde una tuberia o hacia una
tuberia .La cantidad y tipo de aislante depende principalmente de las

limitaciones mecanicas y del aspecto econémico.

4.5.4 Flujo de gas en estado inestable: En todas las discusiones hechas
hasta ahora, se ha trabajado con estado estable, sin embargo es
importante considerar algunos casos en donde el estado inestable se

presenta, a continuaciéon se enuncian dos de ellos:

4.5.4.1 Flujo transitorio: Cuando existe una demanda por encima de la
habitual, o cuando la tasa de flujo se lleva al maximo, ocurre un flujo en
estado inestable y se le conoce como “picos de flujo”; en este caso la
salida de flujo excede a la entrada de flujo, lo que hace que la presion
decline a través de toda la linea. Sin embargo mientras no ocurran los
picos de flujo, el flujo de entrada serd mayor que el de salida y la presion

volvera a subir.

4.5.4.2 Turbulencia cuando se cierra una valvula: Cuando se cierra
una valvula en una linea, siempre dara origen a una turbulencia. La
energia cinética del fluido se convierte en energia interna cuando el flujo
para. Una ola u onda viaja a través de toda la linea pero en

contracorriente al fluido, que se encuentra moviéndose todavia, solo que
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disminuyendo su velocidad. Cada seccion de la linea se comporta de
forma diferente, pero se puede decir que hasta que el fluido no para, la
presion decrece en forma abrupta. Como podemos ver existe un flujo de

gas en estado inestable.

4.6 FLUJO DE DOS FASES (LIQUIDO - GAS)

El flujo simultaneo de liquido y gas en una linea, es una de las
operaciones mas importantes. Para muchas instalaciones el uso de una
linea de dos fases es la solucidn mas econdémica, ya que reduce el metal
necesario, y el costo en un 25% el costo, en comparacion si se
construyera una linea de una sola fase, aunque pueden haber algunas
excepciones, como cuando se construye una linea de dos fases en costa
afuera, alli es mas dificil de disefar y operar una linea como ésta,

ademas que el costo se incrementa considerablemente.

El disefio de una linea para dos fases esta basado en los mismos
principios termodinamicos y principios de flujo de fluidos discutidos
anteriormente. Como en el flujo de una sola fase, la prediccion del trabajo
perdido (friccidn), es totalmente empirica, asi cualquier método debe estar
limitado por los tamafnos de la tuberia, caracteristicas de fluido,
condiciones de flujo, geometria y las relaciones gas-liquido usadas en
cada correlacion. La principal diferencia entre las dos clases de lineas
radica en que el céalculo de la caida de presidon en una linea de dos fases
es mas dificil de calcular, ya que el flujo de dos fases puede tomar varias
formas, y la caida de presion puede variar ampliamente, dependiendo de
las condiciones de flujo. Otra importante diferencia seria que los cambios
en elevacién en la tuberia de dos fases, son mayores que en una linea de

una sola fase.

Cuando trabajamos en una linea de dos fases podemos ver que no hay

una correlacidn mejor que otra, por eso debemos examinar la clase de
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sistemas en los cuales esta basado dicho modelo. Es por esto que es tan
importante tener datos de los sistemas existentes. Como todas las
ecuaciones son semi-empiricas, la extrapolacion mas alla del rango de
datos usados para desarrollar dicha ecuacion, es extremadamente
arriesgada, si queremos unos resultados exactos. Por ejemplo, algunas
correlaciones se han basado en datos para tuberia horizontal y diametro
pequefo, pero cuando su aplicacion se lleva a tuberias con gran diametro
y cambios de elevacion, entonces sus resultados son limitados e

inexactos.

4.6.1 Regimenes de flujo: Este término es usado para caracterizar como
el liquido y el gas fluyen dentro de la tuberia. Estos regimenes se
pudieron determinar, gracias a que se pudo fotografiar el comportamiento
de los fluidos, cuando estos fluian por una tuberia transparente, y alli se
observaron un gran numero de regimenes. Sin embargo estos regimenes
se pueden agrupar en siete mas importantes, que pueden cubrir los

demas.

Figura 12. Regimenes de Flujo en un Tuberia horizontal
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Muchas ecuaciones y mapas empiricos se presentaron para determinar
los patrones del flujo liquido-vapor como funcion de las propiedades de
fluido y tasas de flujo. Uno de los mas usados para flujo horizontal fue el
desarrollado por Mandhane, que es el que se muestra en al anterior
figura. Hay que tener en cuenta que los mapas de los regimenes para
flujo horizontal, no se deben usar para flujo vertical y viceversa. Ademas,
existen otros mapas que tienen en cuenta la inclinacion del terreno y

ademas los efectos de los cambios de diametro de la tuberia.

El comportamiento basico de sistemas de dos fases depende de si las
fases de liquido y gas estan presentes como una fase continua. Por
ejemplo, en el flujo burbuja, existen una serie de burbujas de gas en el
liquido, aqui el gas no es una fase continua. Por otro lado en el flujo
niebla, existen unas pequefas particulas de liquido suspendidas en el

gas, aqui el liquido no es una fase continua, mientras que el gas si lo es.

En ambos casos, la fase discontinua puede considerarse que esta
alterando solo el comportamiento de la fase continua. Una propuesta es
modificar las propiedades y/o factor de friccion de la fase continua y

entonces tratar el sistema como un flujo de una sola fase, esto lo
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podemos apreciar en el flujo burbuja, donde se pueden hacer los calculos
como si fuera un flujo de una sola fase, también en el flujo niebla se

puede hacer lo mismo, pero haciendo una correccion.

Figura 13. Determinacion de los regimenes de flujo

Fraccion de Liquido

Holdup< 0.005 | [ | Holdup> 0.005
Flujo Homogeneo Flujo Estratificado
Holdup> 0.06 | Holdup<0.06
Interfase Plana Interfase Curva

En algunos regimenes mostrados en la anterior figura, ambas fases
pueden ser continuas, lo que hace mas complicado el sistema, debido a
las interacciones entre las fases discretas. Una de ellas es que el gas se
mueve mas rapido que el liquido, lo que hace que se presente una fuerza
de corte en la frontera de fase. Lo que nos lleva a la conclusion que el
caracter de flujo, depende de tales variables, las densidades,
viscosidades y velocidad de cada fase asi como de la relacién gas-liquido

y propiedades como la tension superficial.

En una linea, de determinada longitud, se pueden presentar varios
regimenes de flujo, debido a la variedad de fuerzas, y relaciones gas-
liguido. Ademas hay que tener en cuenta los cambios que se puedan
presentar, como cuando un liquido se condensa de un gas, o un gas se
puede formar de un liquido, todo esto dependiendo del comportamiento
de fase, partiendo de aqui es necesario analizar la correlacion que se va a

usar.
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Otro factor que hay que considerar, son las pérdidas por friccion. Como ya
vimos el factor de friccion en flujo de una sola fase, es una representacion
de las pérdidas entre el fluido y la pared de la tuberia y esta en funcién de
las propiedades del fluido, velocidad de fluido, diametro y rugosidad de la
tuberia. Pero en el flujo de dos fases es un poco diferente, alli hay dos
fases con distintas propiedades, interactuando con la pared de la tuberia,
y entre ellas mismas, por lo que el factor de friccion depende de mas y
complejas variables. La diferencia entre las correlaciones que se van a
usar dependen de como se manejan estas variables para ajustar los

datos.

Debido a las fuerzas complejas que se manejan para determinar el factor
de friccién, se han disefiado varios grupos adimensionales aparte del
numero de Reynolds, entre ellos tenemos el numero de Froude, el

numero de Weber y el numero de Euler.

4.6.2 Calculos de caidas de presion: Para los calculos de caida de
presion en un flujo bifasico, existen muchas correlaciones, tanto para flujo
vertical como para flujo horizontal, sin embargo el grado de incertidumbre
y de error en el célculo se hace mas grande que en el de una sola fase,
debido a la complejidad del flujo. Por eso encontrarse con errores de
hasta 20% es muy comun, especialmente en casos en que las
velocidades son muy altas o muy bajas, el terreno varia mucho en
inclinaciones o cuando las propiedades del fluido no son adecuadamente
conocidas. Ademas, las diferentes correlaciones para flujo bifasico,

pueden dar diferentes valores de las caidas de presion.

Las principales caidas de presion se presentan por las siguientes
razones:
La friccion: el calculo de la caida de presion por el componente

friccidon se calcula usando el método de Dukler.
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La elevacion: se puede hallar su caida de presién, con la ecuacion

de Flanigan

El Holdup de liquidos: Se puede hallar por Dukler, pero Eaton
ofrece mejores resultados. Aunque hay otras correlaciones que se

veran mas adelante

4.6.3 Flujo horizontal para dos fases: Ninguna tuberia que esté
enterrada, ya sea en el continente o en el fondo del mar, es estrictamente
horizontal. La palabra horizontal, simplemente significa que la longitud de
la linea es mucho mayor que cualquier cambio de elevacion. En tales
lineas, el flujo de dos fases puede ocurrir cuesta abajo, cuesta arriba u
horizontalmente. Por lo que se puede decir que algunos aspectos de la
tuberia vertical estan ocurriendo simultaneamente con dicho flujo

horizontal.

La siguiente figura muestra una tipica linea donde la magnitudes del
descenso y el ascenso, se han obtenido por medicién del terreno. A
diferencia del flujo en una sola fase, cada cambio de elevacion entre (1) y

(2) afecta las consideraciones de cabeza.

Figura 14. Tipica linea con ascensos y descensos
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Si la energia del liquido entrando a un declive, como se muestra en la
siguiente figura, es insuficiente para subir la siguiente colina o ascenso, el

liquido se quedara estancado en aquel declive.

Figura 15. Ejemplo Cuando un liquido se estanca en un declive

A medida que el liquido sube, la capacidad para fluir el gas disminuye. En
algun punto de la linea hay suficiente presion para que el fluido empiece a
moverse, entonces una parte del gas es empujado y la otra parte regresa.
El liquido que esta fluyendo, ayuda a que el fluido que esta estancado,
comience a subir la siguiente colina. El proceso se repite sucesivamente
hasta que se mueva todo el liquido por toda la linea. Sin embargo esto
hace que haya muchas pérdidas de presion y de capacidad de flujo de
gas por la linea, es por eso, que siempre se busca mantener la presién y
la tasa de flujo lo suficientemente alta para mantener el liquido en

movimiento.

4.6.4 Correlaciones base: Todas las correlaciones involucran alguna
clase de balance de momentum y ecuacién de continuidad, que contienen
términos de cabeza, friccion y efectos de aceleracion. Esto varia segun el
régimen de flujo que presente el fluido, asi es comun escribir una

ecuacion diferente para cada régimen especifico.

Este balance asume las siguientes suposiciones:
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Estado estable

No presenta reacciones nucleares

No hay compresores ni bombas en el sistema
Adiabatico

Con estas limitantes, se establece la base de los calculos de la mayoria
de los fluidos. Pero la complejidad de las soluciones se ha incrementado
con el desarrollo de los modelos de computadora, lo que hace que
actualmente existan una gran variedad de correlaciones, aunque estas se
pueden agrupar en tres diferentes clases (clase1, clase 2, clase 3). De
estas tres, la clase que se ha venido trabajando en todos estos afos, ha

sido la Clase 3, que presenta las siguientes caracteristicas:

Densidad es ajustada por el Hold-up de liquido

El hold-up de liquido es calculado por el concepto de caida de
velocidad, que es la diferencia entre las tasas de flujo de gas y
liquido.

La fase continua determina las pérdidas de friccion

Se consideran los regimenes de flujo

Aunque, se recomienda hacer los calculos por diferentes métodos para
establecer un rango de comportamiento y obtener las respuestas mas
exactas. Ningun método es superior a los otros y ninguno se aconseja por

encima de los otros.

Uno de estos métodos, es el de Flanigan, que nos ayudara a entender la

importancia de las variables que se involucran en estos calculos.
4.6.4.1 Correlacion modificada de Flanigan: Flanigan obtuvo la

correlacion sobre sistemas de campo, y es relativamente simple. La

relacion entre la tasa de flujo, diametro y caida de presién se representa
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por la ecuacién de Panhandle A. Ademas se hicieron dos correcciones
para flujo bifasico:
El valor de presién en la salida (P2) se ajusta por la pérdida de
presion debido a los cambios de elevacion, incluyendo los hold-
ups.
El termino de eficiencia (E), es una medida que refleja el
comportamiento del sistema, basado en la relacién de velocidad

del gas y liquido.

La ecuacion modificada de Panhandle, seria:

)1.0788 %Plz - (Pz + APz)z 9'5394 (l/y)0.4606 (d)2.6182 E

qSC = K(TSC /PYC
0 T Lz, 0

(67)

ip

El término (P2 + AP2) es la presién de salida de una linea totalmente

horizontal, equivalente a la presion P2.

La correccidon de presion para flujo inclinado es calculada por la siguiente

ecuacion:
AP, = 4lp,E,S H,-p,5 H,) (68)

Los términos de cabeza, son hallados del perfil de la linea, que vimos
anteriormente. La velocidad superficial del gas, es la actual tasa
volumétrica dividida por el area transversal, y se asume que el gas ocupa
toda la tuberia. A medida que la velocidad disminuye las pérdidas en
cabeza son altas. La velocidad para usar en esta grafica, se puede

calcular por la siguiente ecuacion:
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5. GENERALIDADES DEL GAS EN COLOMBIA

A diferencia del sector eléctrico, cuya evolucion inicio a finales del siglo XIX,
la prestacion del servicio publico domiciliario de gas natural inici6 a
comienzos de los setentas, en forma aislada, alrededor de los yacimientos
encontrados en algunas regiones del pais como la Costa Atlantica,
Santander y Huila. Luego de un largo periodo de bajo crecimiento, a pesar
de la existencia de reservas en el pais, en 1986 se inicia el programa “gas
para el cambio” cuyos principales objetivos fueron: Aumentar la cobertura
regional, llevar a cabo la interconexion nacional y promover nuevos

hallazgos.

Hacia 1993 el CONPES define directrices para que ECOPETROL liderara la
interconexion nacional y para el desarrollo del marco regulatorio de la

industria.

ECOPETROL adelanté, entre 1995 y 1997, la interconexion entre los
principales yacimientos y centros de consumo, mediante la construccion de
mas de 2.000 Km. de gasoductos entre el Departamento de la Guajira, el

Centro 'y Suroccidente del pais y los llanos orientales

Mediante la Ley 401 de 1997, se separo la actividad de transporte de gas de
ECOPETROL y se conform6 la Empresa Colombiana de Gas - ECOGAS.
Durante el periodo 1997-1998, se otorgaron concesiones de areas de

distribucién exclusiva de gas para extender la cobertura del servicio en los



departamentos de Quindio, Caldas, Risaralda, Valle y Tolima

Funcionalmente se distinguen cuatro actividades principales en la industria
de gas: produccion-comercializacion, transporte, distribucién vy
comercializacion. Cada una de estas actividades tiene un tratamiento
regulatorio independiente, y disposiciones que limitan la integracién vertical y
horizontal de actividades. Desde el punto de vista de estructura de propiedad
dichas actividades son desarrolladas tanto por entes privados como publicos
en el caso de la produccion-comercializacion y transporte y mayoritariamente
por los entes privados en e caso de la actividad de

distribucién/comercializacion.

A nivel estadistico las reservas de gas del pais ascienden a cerca de 6.7
Terapies cubicos, se cuenta con una infraestructura de transporte cercana a
los 2.800 Km. Por otra parte la demanda de gas natural se situé durante los
afios 1997 y 1998 alrededor de los 600 MPCD con lo cual se atendieron

cerca de 1.8 millones de usuarios a finales de 1999.

5.1 SISTEMA NACIONAL DE TRANSPORTE

Se entiende como Sistema de Nacional de Transporte, el conjunto de
gasoductos localizados en el territorio nacional, excluyendo conexiones, que
vinculan los centros de produccion de gas del pais con las Puertas de Ciudad,
Sistemas de Distribucion, Usuarios No Regulados, Interconexiones
Internacionales o Sistemas de Almacenamiento. (Resolucion CREG-001 de
2000)

Las principales empresas transportadoras del pais, son ECOGAS, empresa de
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derecho publico, propietaria de la gran mayoria de la infraestructura de
transporte del interior del pais y Promigas S.A., empresa privada propietaria de
la gran mayoria de los gasoductos de la Costa Atlantica. Los transportadores
restantes, se han desarrollado a través de contratos de concesion con el
Ministerio de Minas y Energia. Dichos transportadores son: TRASMETANO,
TRANSORIENTE, GASODUCTO DEL TOLIMA, PROGASUR vy otros por libre
iniciativa como en el caso de TRANSOCCIDENTE y TRANSCOGAS.

A diferencia del sector eléctrico, donde existe un régimen de transportador
comun, la obligacion de un transportador, Interconexion Eléctrica S.A., de
efectuar la expansion y un proceso de planeacion centralizada de la expansion,
la modalidad de transporte de gas es la de transportador por contrato, en el cual
los diferentes servicios de transporte, asi como la expansion de la
infraestructura, depende de los términos y condiciones de los contratos

respectivos.

5.2 PLANEACION DE UN SISTEMA DE DISTRIBUCION

La responsabilidad de un distribuidor es suministrar un flujo continuo de gas
sin interrupcién de una forma segura y rentable. Para lograr este objetivo

debe prever las demandas actuales y futuras del cliente.

Planear la demanda de gas en un sistema de distribucion es complicado por
lo que se debe investigar sobre tendencias de consumo recientes, el
potencial para futuros clientes, el valor de coincidencia lo que nos determina

una demanda maxima.

El tamafio de las tuberias es una consideracion importante en la fase de

planeacion del sistema, la presion en la tuberia disminuye en la direccion del
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flujo donde la caida de presién es una funcion de la tasa de flujo, diametro,
rugosidad de la tuberia y turbulencia. Debido a la complejidad de sistemas de
distribucion de gas con diferentes diametros y velocidades de flujo se usa
software para calcular las caidas de presion en el sistema. Cada seccion de
linea en el sistema se trata como una unidad separada, se asume una tasa
de flujo inicial para cada linea y se calcula la caida de presién para ese
segmento y en cada punto donde concurren dos o mas lineas, las presiones
deben ser iguales y el volumen de gas que entra a la conexion es igual al

volumen que sale del sistema.

5.3 OPERACION Y MANTENIMIENTO DEL GASODUCTO

La preocupacion principal en la operacion de un gasoducto es el balance de
empaque de la linea, el cual se determina controlando la cantidad de gas que

entra al sistema y el programa de entrega al consumidor o distribuidor.
El mantenimiento de un gasoducto incluye los siguientes aspectos:

Vigilancia periodica al derecho de via y reparar posibles problemas
potenciales en la estabilidad

Asegurar que la proteccion catodica esté funcionando

Mantenimiento regular a toda la instrumentacion

Inspeccion interna ocasional a los equipos

Calibracion periddica a los equipos de medicidon
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5.4. DISTRIBUCION DE LA CAPACIDAD DEL GASODUCTO

Un gasoducto se disefa a una capacidad maxima de flujo , capacidad que
debe ser repartida entre los distribuidores y/o consumidores mediante
asignaciéon que se deriva mediante unos contratos de transporte previamente

acordados.

En el mercado de transporte de gas existen los contratos de servicios de
transporte en firme, servicio interrumpido y servicio ocasional. El servicio en
firme significa que el transportador y/o productor de gas garantiza al
distribuidor y/o consumidor una cantidad fija de gas denominado “contrato de
demanda “y este a su vez paga el valor de dicha cantidad consuma o no
consuma el gas. El servicio interrumpible es aquel gas que se suministra sin
una garantia de entrega, es decir puede ser suspendido por iniciativa del
productor y/o transportador sin ninguna penalizacion para este cuando el
sistema lo requiera. El servicio ocasional es aquel gas que dia a dia puede
estar disponible para entrega y que debe ser solicitado por el consumidor

para su uso durante un mismo periodo.

Existen dos aproximaciones regulatorias para la actividad de distribucion: la
primera se basa en las formulas tarifarias, precios maximos y metodologias
establecidas por la CREG; la segunda se basa en precios maximos
obtenidos en procesos licitatorios, con derechos de exclusividad en areas

geograficas especificas.

En la actualidad existen cerca de veinte empresas distribuidoras de gas
natural por redes en el pais, seis de las empresas prestan el servicio bajo

contratos de concesion exclusiva enmarcados dentro de lo establecido en la
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Ley 142 de 1994, buena parte de las empresas restantes prestan el servicio
bajo contratos de concesidn, no exclusiva, otorgados por el Ministerio de

Minas y Energia con anterioridad a la expedicion de la Ley 142 de 1994.

5.5 FALLAS EN GASODUCTO

Un gasoducto es disefiado con valvulas de bloqueo operadas
automaticamente instaladas cada 20 o 30 kildmetros, las cuales actuan al

presentarse pérdidas de presion a un nivel previamente ajustado

Los estudios muestran que las causas principales de falla en un gasoducto

se deben a:

5.5.1 Particulas sdélidas: El gas natural en los sistemas de gasoductos, no
debe contener arena, polvo, u otras impurezas en cantidades que puedan
interferir con la eficiente operacion de los gasoductos o redes de distribucion,
con la medicidn o con el uso comercial el gas. En caso de presentarse se
deben tomar todas las medidas conducentes a la identificacién del material

contaminante y la fuente para tomar las medidas correctivas del caso.

Estos elementos tienen graves efectos en la eficiencia del gasoducto o red
de distribucion, graves interferencias para una excelente medicién, o pueden
contener componentes téxicos que determina un manejo especial para su

disposicion.

5.5.2 Contenido de vapor de agua: Normalmente en los gasoductos rara
vez el gas esta completamente seco o saturado. Por eso la presencia de
vapor de agua da lugar a problemas tales como la determinaciéon de la
porcion de gas seco, del valor calorifico de la mezcla, valor calorifico del gas

seco cuando se conoce el del gas saturado, etc.
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Debe tenerse en cuenta que la maxima presion de vapor de agua en el gas,

se llama presion de saturacion y depende de la temperatura de la mezcla.

5.6 CALIDAD DEL GAS NATURAL

El gas natural para su transporte y consumo energético requiere que se
evalué su calidad con el fin de garantizar una apropiada operacién de los
equipos que lo manejan o una adecuada eficiencia en los procesos de

combustion.

La calidad del gas es fundamental en los contratos de transporte y
compraventa, pues a la red de transporte conjugan diferentes tipos de gas
provenientes de yacimientos con diferentes caracteristicas, lo que hace

necesario garantizar una calidad al consumidor final.

Cuando se habla de calidad de gas entra jugar un papel importante el
esquema productor-transportador-distribuidor-consumidor final. Existen casos
donde el negocio lo maneja una sola empresa que hace todas estas

operaciones.

El RUT (Reglamento Unico de Transporte para Gas Natural) establece. “El
Gas Natural entregado al Transportador por el Agente en el Punto de
Entrada del Sistema de Transporte y por el Transportador en el Punto de

Salida, debera cumplir con las siguientes especificaciones de calidad:
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Tabla 2, Especificaciones de calidad del Gas Natural

ESPECIFICACIONES Sistema Sistema Inglés
Internacional

Maximo poder calorifico bruto|42.8 MJ/m® 1.150 BTU/ft®

(GHV)

(Nota 1)

Minimo poder calorifico bruto (GHV) |35.4 MJ/m® 950 BTU/ft®

(Nota 1)

Contenido liquido Libre de liquidos Libre de liquidos

(Nota 2)

Contenido total de H,S maximo 6 mg/m’ 0.25

grano/100PCS

Contenido total de azufre maximo 23 mg/m°® 1.0 grano/100PCS

Contenido CO;, maximo en %|2% 2%

volumen

Contenido de Nz, maximo en %|3 3

volumen

Contenido de inertes maximo en % |5% 5%

volumen

(Nota 3)

Contenido de oxigeno maximo en % |0.1% 0.1%

volumen

Contenido de agua maximo 97 mg/m® 6.0 Lb/MPCS

Temperatura de entrega maximo 49 °C 120°F

Temperatura de entrega minimo 45°C 40 °F

Contenido maximo de polvos y|1.6 mg/m? 0.7 grano/1000 pc

material en suspension (Nota 4)
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Nota 1: Todos los datos referidos a metro cubico o pie cubico de gas se

referencian a Condiciones Estandar.

Nota 2: El Gas Natural debera entregarse con una calidad tal que no forme
liquido, a las condiciones criticas de operacion del Sistema de Transporte. La
caracteristica para medir la calidad sera la “Cricondenterma” el cual sera
fijado para cada caso en particular dependiendo del uso y de las zonas

donde sea utilizado el gas.

Nota 3: Se considera como contenido de inertes la suma de los contenidos

de CO2, nitrégeno y oxigeno.

Nota 4: El maximo tamano de las particulas debe ser 15 micrones.

El andlisis de las Especificaciones de Calidad incluirda una descripcion de
cada uno de los parametros incluidos en las especificaciones, sus efectos y
la comparacion del valor establecido con otras Especificaciones

Internacionales”.

5.6.1 Liquidos hidrocarburos: Los Hidrocarburos condensables, son
productos que durante el transporte, dependiendo de la presion y la
temperatura de operacién, pueden condensar. Principalmente forman parte
de éstos los hidrocarburos de alto peso molecular, como son los hexanos,

heptanos, octanos, etc.

En términos generales la incidencia de los liquidos en la cadena del gas

natural, entre otros, son:

a) Reducen la eficiencia de transporte de gas natural.
b) Inducen errores en la medicion del gas.
C) Causan dafios en los sistemas de regulacion y distribucion.
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d) Causan dafios en las turbinas de generacion.

e) Incrementan el riesgo de explosiones e incendios.

La variable que mide la potencial condensacion de hidrocarburos del Gas
Natural es la temperatura del Punto de Rocio (“punto de rocid”), esta
propiedad termodinamica es la temperatura a la cual un gas de composicion

especifica, a una presion determinada, forma la primera gota de liquido.

Es practica de ingenieria especificar como maximo valor de temperatura de
punto de rocio un valor inferior en 10 °F a la minima temperatura de

operacion del sistema.

Las minimas temperaturas de operacion en la cadena de transporte y
suministro de gas natural ocurren en las estaciones de regulacion de presion
producto del bien conocido efecto Joule Thompson. Los analisis realizados
en las estaciones de regulacidn de presion, considerando los aspectos
climaticos del territorio nacional, han demostrado que las minimas

temperaturas de operacion en los procesos de expansion, son:

Tabla 3 Temperaturas de pisos térmicos

. . Temperatura |[Temperatura
Tipo de Clima
[(°F) [(°C)
Piso Térmico Calido 45 7.22
Otros Pisos Térmicos |35 1.66

En consecuencia los valores de temperatura de rocio a especificar, para
evitar condensacién de hidrocarburos en los puntos de regulacion de presion

y por consiguiente en el Sistema Nacional de Transporte, deberian ser:
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Tabla 4 Temperaturas de operacion para gasoductos

Temperatura [Temperatura
Tipo de Clima

[(°F) [(°C)
Piso Térmico Calido 35 1.66
Otros Pisos Térmicos 25 -3.88

La determinacion de este parametro puede realizarse directamente mediante
el uso de medidores de puntos de rocio de hidrocarburos “Hydrocarbon

Dewpoint Tester” o a través de métodos analiticos y de calculos.

El punto de rocio de hidrocarburos, constituye uno de los parametros de
control en el cumplimiento regulatorio y contractual de las especificaciones
de calidad del gas natural. La forma de determinar esta propiedad
termodinamica del gas, con un grado de incertidumbre razonable, ha
originado diferentes trabajos de investigacion que confrontan los
procedimientos directos y los inferidos por calculos basados en el analisis
composicional, la lectura, y las conclusiones de estos trabajos podrian dar
lugar a confusiones sobre la seleccion de un método apropiado que permita
conocer, con un grado de certeza determinado, el comportamiento del

equilibrio de fases del gas natural.
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6. MODELOS DE SIMULACION

Figura 16 Esquema del tramo simulado del gasoducto Centragas

Tramo Tramo Tramo Tramo
Ballena-Hato Nuevo Hato Nuevo-Casacara Casacara-Norean Norean-Barrancabermeja

& €0 -0~ O

La simulacion del gasoducto Centragas fue dividida en cuatro sectores o

tramos principales, como se evidencia en la figura anterior.

Con el fin de describir lo mejor posible, de acuerdo a las condiciones
actuales de operacién del gasoducto Centragas (Tramo Ballena —
Barrancabermeja), se dispuso la utilizacion de informacién de mapas
topograficos, planos de ruta de la linea, ubicacion de accesorios,
condiciones operacionales y cromatografias del gas, suministrada
oficialmente por Promigas, Ecogas y ChevronTexaco. Adicionalmente, se
recolectd informacién referente a las condiciones climatoldgicas de las
regiones atravesadas por la ruta de la linea, dispuesta oficialmente por el
IDEAM; asi como informacion geoldgica acerca del tipo y composicion de
los suelos en los que la tuberia del tramo Ballena — Barrancabermeja se

encuentra enterrado.

Para la generacion de las envolventes se trabajé un fluido base tomado

con una cromatografia hasta C15+.
Se realizaron analisis de sensibilidad con el fin de observar la influencia

de las condiciones operacionales y ambientales sobre la condensacion de

hidrocarburos para el fluido base dado.
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6.1 ANALISIS DE LAS CORRELACIONES ENCONTRADAS EN EL
SIMULADOR

En este trabajo, se realizé un analisis de sensibilidad detallado de las
correlaciones disponibles en un simulador las cuales predicen el régimen
de flujo, el holdup de liquido, y la caida de presion, debido a que son de
suma importancia, y cuando se quiere hacer el analisis de un gas que
fluye en una tuberia se debe conocer el comportamiento de las
correlaciones con el fin de sacar mayor provecho a la simulacién y tener

un mayor control de la misma.

Un gran numero de correlaciones y modelos existen en la literatura y en
los simuladores comerciales para ser aplicados en la simulacion del flujo

de mezcla gas- liquido en tuberias.

El objetivo de una correlacion para el flujo de dos fases es predecir la
fraccién de liquido y de gas y la caida de presion en una seccion
transversal especifica del tubo, para cantidades de liquido y gas entrando

en la tuberia.

En trabajos hechos previamente acerca del flujo de dos fases y flujo en
dos componentes, se demostr6 que pueden existir cuatro tipos de
mecanismos de flujo durante el flujo simultaneo de un sistema gas/liquido

0 vapor/ liquido.
Estos mecanismos de flujo son:
1. El flujo de liquido y gas puede ser turbulento (flujo turbulento-
turbulento).

2. El flujo de liquido puede ser viscoso y el flujo de gas puede ser

turbulento (flujo viscoso- turbulento).
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3. El flujo de liquido puede ser turbulento y el flujo de gas viscoso
(flujo turbulento- viscoso).

4. Elflujo de liquido y gas puede ser viscoso (viSCOSO- ViSCOSO0).

6.1.1 Correlaciéon de Lockhart and Martinelli (1949): Datos de mezclas
de aire y liquidos tales como keroseno, agua, benceno y varios aceites de
un numero de investigadores fueron usados en esta correlacion.
Diametros de tuberia cubiertos por rangos que van desde 0.0586 a 1.017
pulgadas. El resultado de la caida de presion de estos varios mecanismos
de flujo es correlacionado por medio del parametro X que es igual a la raiz
cuadrada de la proporcion de la caida de presion en el tubo si el liquido
fluyera solo o si el gas fluyera solo. Este parametro nos permite observar
también el porcentaje de tubo llenado bajo cualquier condicion de flujo

para todos los tipos de mecanismos.

6.1.2 Correlacion de Hughmark (1959, 1961): Hughmark usé datos para
sistemas aire-aceite, aire-agua, aire-glicol y gas-aceite en rangos de
diametros de tuberia de 1.049 a 7.75 pulgadas para formular esta

correlacion, la cual es aplicable solo para regimenes de flujo “bache”.

6.1.3 Correlacion de Dukler (1964): Dukler propone varias versiones de
una correlacion de caida de presion basado en un analisis similar. Como
resultado de comparar la variacion de sus correlaciones con el banco de
datos AGA/API concluyeron que la formulacion de no-deslizamiento de su

método es el indicado.

6.1.4 Correlacion de Govier and Aziz (1972): Esta correlacion es

propuesta para usarse en el régimen de flujo burbuja alargada y disperso.

Esta derivada de consideraciones mecanicas y al igual que el método de

Beggs and Brill, es usado en conjunto con el holdup de liquido calculado
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por el procedimiento propuesto de Mandhane en lugar de una simple

correlacién propuesta originalmente por Govier and Aziz.

6.1.5 Correlacion de Beggs and Brill (1973): Incluido en el
procedimiento global de Beggs and Brill, esta correlacion es un método
para predecir la fraccidon de volumen de liquido in-situ. El valor calculado
de la fraccién de volumen liquido in-situ normalmente se usa en el calculo
de perdidas de presion. El valor de holdup utilizado con la correlacion de
Beggs and Brill se determind usando el procedimiento de seleccion

propuesto por Mandhane.

6.1.7 Correlacion de Baker (1988): Baker realiz6 una modificaciéon un
poco mas compleja que la correlacion de Lockhart and Martinelli en un
esfuerzo por mejorar la exactitud con respecto a diametros de tuberias
mas grandes. Comparando los valores predichos con los datos de campo,
Baker realiz6 una serie de cinco ecuaciones para ser usadas con

diferentes patrones de flujo en lugar de una correlacion grafica.

Todas estas ecuaciones incluyen una dependencia de diametros de
tuberia que no son presentados en la correlacion de Lockhart and
Martinelli. Sin embargo Baker mantuvo los parametros establecidos por

Lockhart and Martinelli en su correlacion.
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6.2 MODELO GENERAL

Para realizar el presente trabajo se dispuso de informacion suministrada
oficialmente por Promigas, Ecogas y ChevronTexaco, de la tuberia del

tramo Ballena — Barrancabermeja

Se realizaron combinaciones de las diferentes correlaciones disponibles
para prediccion de holdup de liquido y caidas de presién. Esto se hizo
para un gas natural con analisis composicional extendido hasta C15+ y
con diferentes agrupamientos de C15+ y C11+, es decir, se analizo la
sensibilidad de la prediccion realizados por las diferentes correlaciones al

agrupamiento de la fraccién pesada.

Los resultados se presentan en forma de tablas y graficas, ordenados
segun la tendencia de acercamiento de cada combinacién de
correlaciones a la presion promedia reportada de llegada a

Barrancabermeja (741 psia).
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Figura 17. C15+
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—¥— Mandhane,Gregory,Aziz Alterno - Olieman' Mechanistic - Olieman
—@— Govier y Aziz - Olieman' Mechanistic - Olieman

—+— Baker - Olieman' Mechanistic - Olieman

Taitel y Durkel - Olieman' Mechanistic - Olieman
=== Mandhane,Gregory,Aziz - Hughmark - Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz Alterno - Hughmark - Olieman
Govier y Aziz - Hughmark - Olieman

Baker - Hughmark - Olieman

Taitel y Durkel - Hughmark - Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz - Dukler - Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz Alterno - Dukler - Olieman

Govier y Aziz - Dukler - Olieman

Baker - Dukler - Olieman

Taitel y Durkel - Dukler - Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz - Eaton et al - Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz Alterno - Eaton et al - Olieman
Govier y Aziz - Eaton et al - Olieman

—>¢— Baker - Eaton et al - Olieman

—¥— Taitel y Durkel - Eaton et al - Olieman
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* En la leyenda el primer grupo renombres corresponde a régimen de flujo, el segundo a Holdup de liquido, t el tercero a

caidas de presion, este criterio es aplicable a todas las figuras.
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Figura 18. C14+

Calculo de Holdup con los diferentes modelos *

0.1

0.09

—

0.08

0.07

0.06

0.05

0.04

0.03

0.02

—x

0.01

—0——90—

0 100000

200000 300000 400000 500000

Distancia(m)

—&—Begs y Brill - Begs Brill - Begs y Brill

——Begs y Brill Revisada - Begs Brill Revisada - Begs y Brill Revisada

Olgas - Olgas - Olgas

Mandhane,Gregory,Aziz - Olieman' Mechanistic - Olieman

—¥— Mandhane,Gregory,Aziz Alterno - Olieman' Mechanistic - Olieman

—@— Govier y Aziz - Olieman' Mechanistic - Olieman

—+—Baker - Olieman' Mechanistic - Olieman

Taitel y Durkel - Olieman' Mechanistic - Olieman
=== \\andhane,Gregory,Aziz - Hughmark - Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz Alterno - Hughmark - Olieman
Govier y Aziz - Hughmark - Olieman

Baker - Hughmark - Olieman

Taitel y Durkel - Hughmark - Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz - Dukler - Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz Alterno - Dukler - Olieman

Govier y Aziz - Dukler - Olieman

Baker - Dukler - Olieman

Taitel y Durkel - Dukler - Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz - Eaton et al - Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz Alterno - Eaton et al - Olieman
Govier y Aziz - Eaton et al - Olieman

—>&—Baker - Eaton et al - Olieman

——¥— Taitel y Durkel - Eaton et al - Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz - Lokhart y Martinelli - Olieman

—+—Mandhane,Gregory,Aziz Alterno - Lokhart y Martinelli - Olieman

Govier y Aziz - Lokhart y Martinelli - Olieman

Baker - Lokhart y Martinelli - Olieman

—&@— Taitel y Durkel - Lokhart y Martinelli - Olieman




Figura 19. C13+
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Figura 20. C12+

Calculo de Holdup con los diferentes modelos *

0.1

0.09 A

'Q‘\

0.08

0.07

0.06

0.05

0.04

0.03

0.02 4

X X

& & o

X

0 100000

200000

300000

Distancia(m)

400000

500000 600000

84

—&@—Begs y Brill - Begs Brill - Begs y Brill
——Begs y Brill Revisada - Begs Brill Revisada - Begs y Brill Revisada
Olgas - Olgas - Olgas
Mandhane,Gregory,Aziz - Olieman' Mechanistic - Olieman
—¥—Mandhane,Gregory,Aziz Alterno - Olieman' Mechanistic - Olieman
—@— Govier y Aziz - Olieman' Mechanistic - Olieman

—+—Baker - Olieman' Mechanistic - Olieman

Taitel y Durkel - Olieman' Mechanistic - Olieman
=== Mandhane,Gregory,Aziz - Hughmark - Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz Alterno - Hughmark - Olieman
Govier y Aziz - Hughmark - Olieman

Baker - Hughmark - Olieman

Taitel y Durkel - Hughmark - Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz - Dukler - Olieman
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Calculo de Holdup con los diferentes modelos *
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Taitel y Durkel - Dukler - Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz - Eaton et al - Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz Alterno - Eaton et al - Olieman
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Figura 22. C15+
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e=@==Presiones Reales
——Begs y Brill - Begs Brill - Begs y Brill
Begs y Brill Revisada - Begs Brill Revisada - Begs y Brill Revisada
Olgas - Olgas - Olgas
—¥—Mandhane,Gregory,Aziz - Olieman' Mechanistic - Olieman
—@— Mandhane,Gregory,Aziz Alterno - Olieman' Mechanistic - Olieman
—+— Govier y Aziz - Olieman' Mechanistic - Olieman

Baker - Olieman' Mechanistic - Olieman

Taitel y Dukler - Olieman' Mechanistic - Olieman
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Govier y Aziz - Hughmark - Olieman

Baker - Hughmark - Olieman
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Govier y Aziz - Dukler - Olieman
Baker - Dukler - Olieman
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Figura 23. C14+
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—— Taitel y Dukler - Lokhart y Martinelli - Olieman




Presiones(psia)

Figura 24. C13+
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Figura 25. C12+
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Baker - Dukler - Olieman

Taitel y Dukler - Dukler - Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz - Eaton et al - Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz Alterno - Eaton et al - Olieman
—>— Govier y Aziz - Eaton et al - Olieman
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Presion(psia)

Figura 27. Sensibilidad las presiones
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En las figuras anteriores se puede apreciar que el valor de holdup

calculado por el modelo de Hughmark es el mas alto.

El valor de holdup es constante al principio del gasoducto, es decir, ya
que el flujo esta en un medio dinamico, se condensan los componentes
mas pesados presentes en el gas, a medida que este fluye, la presencia

de liquidos va disminuyendo debido a que el gas se hace mas seco.

Se pueden evidenciar diferentes regimenes de flujo debido a los
diferentes modelos estudiados, dentro de ellos tenemos que para el
modelo de Hughmark es un flujo estratificado plano, mientras que en los
modelos de Beggs and Brill, Beggs and Brill revisada, Mandhane Gregory
Aziz-Eaton, Taitel and Durkel-Eaton es un flujo estratificado curvo, y las

demas correlaciones muestran un flujo homogéneo (gotas dispersas).

En las figuras 16-20, se puede observar que las correlaciones muestran

insensibilidad a la fraccion pesada.

Se puede apreciar valores de holdup altos para el modelo de Hughmark,
valores intermedios para el modelo de Beggs and Brill y Beggs and Brill
revisada, mientras que las para las otras correlaciones se muestran

valores bajos.
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6.3 MODELO CENTRAGAS - BARRANCABERMEJA

Tabla 6 Gas con composicion C15+

MODELO DE REGIMEN | MODELO DE HOLDUP MODELO DE PRESION DH %
PERDIDAS DE LLEGADA ERROR

BARRANCA
DE FLUJO DE LIQUIDO PRESION (FRICCION) psia
Mandhane,Gregory,Aziz Hughmark Olieman 749 1.07
Mandhane,Gregory,Aziz Alt.  Hughmark Olieman 749 1.07
Govier y Aziz Hughmark Olieman 749 1.07
Baker Hughmark Olieman 749 1.07
Taitel y Durkel Hughmark Olieman 749 1.07
Mandhane,Gregory,Aziz Olieman' Mechanistic ~ Olieman 766.9 3.49
Mandhane,Gregory,Aziz Alt.  Olieman' Mechanistic ~ Olieman 766.9 3.49
Govier y Aziz Olieman' Mechanistic ~ Olieman 766.9 3.49
Baker Olieman' Mechanistic ~ Olieman 766.9 3.49
Taitel y Durkel Olieman' Mechanistic ~ Olieman 766.9 3.49
Olgas Olgas Olgas 770.9 4.03
Mandhane,Gregory,Aziz Eaton et al Olieman 780.8 5.37
Mandhane,Gregory,Aziz Alt.  Eaton et al Olieman 780.8 5.37
Govier y Aziz Eaton et al Olieman 780.8 5.37
Baker Eaton et al Olieman 780.8 5.37
Taitel y Durkel Eaton et al Olieman 780.8 5.37
Mandhane,Gregory,Aziz Lokhart y Martinelli Olieman 784.2 5.82
Mandhane,Gregory,Aziz Alt.  Lokhart y Martinelli Olieman 784.2 5.82
Govier y Aziz Lokhart y Martinelli Olieman 784.2 5.82
Baker Lokhart y Martinelli Olieman 784.2 5.82
Taitel y Durkel Lokhart y Martinelli Olieman 784.2 5.82
Mandhane,Gregory,Aziz Dukler Olieman 784.5 5.87
Mandhane,Gregory,Aziz Alt.  Dukler Olieman 785 5.93
Govier y Aziz Dukler Olieman 785 5.93
Baker Dukler Olieman 785 5.93
Taitel y Durkel Dukler Olieman 785 5.93
Begs y Brill Begs Brill Begs v Brill 791.3 6.78
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Figura 28 C15+
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Holdup(%)

Figura 29. C15+

—&—Begs y Brill - Begs Brill - Begs vy Brill
Calculo de Holdup con los diferentes modelos *
P —— Begs y Brill Revisada - Begs Brill Revisada - Begs y Brill
Revisada
Olgas - Olgas - Olgas

0.1 Mandhane,Gregory,Aziz - Olieman' Mechanistic - Olieman
—¥— Mandhane,Gregory,Aziz Alterno - Olieman' Mechanistic -
Olieman
0.09 —@— Govier y Aziz - Olieman' Mechanistic - Olieman

e
\ —+— Baker - Olieman' Mechanistic - Olieman

0.08 e

Taitel y Durkel - Olieman' Mechanistic - Olieman

e \landhane,Gregory,Aziz - Hughmark - Olieman

0.07 Mandhane,Gregory,Aziz Alterno - Hughmark - Olieman
\ . Govier y Aziz - Hughmark - Olieman
0.06 Baker - Hughmark - Olieman
Taitel y Durkel - Hughmark - Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz - Dukler - Olieman
0.05
Mandhane,Gregory,Aziz Alterno - Dukler - Olieman
Govier y Aziz - Dukler - Olieman
0.04 3 Baker - Dukler - Olieman
Taitel y Durkel - Dukler - Olieman
0.03 Mandhane,Gregory,Aziz - Eaton et al - Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz Alterno - Eaton et al - Olieman
0.02 Govier y Aziz - Eaton et al - Olieman
% X % —>¢— Baker - Eaton et al - Olieman
0.01 X —X¥— Taitel y Durkel - Eaton et al - Olieman
. . ‘ Mandhane,Gregory,Aziz - Lokhart y Martinelli - Olieman
! : : : : : ’ —+— Mandhane, Gregory,Aziz Alterno - Lokhart y Martinelli - Olieman
0 100000 200000 300000 400000 500000 600000 Govier y Aziz - Lokhart y Martinelli - Olieman

Distancia(m)
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Se observa una caida de presion al principio de la tuberia hasta el punto
en el que el gas llega al compresor en donde se calienta, y ocurre

vaporizacion de liquidos, y a su vez se incrementa la presion.

Este modelo (Hughmark) tiene como resultado un numero mayor de
Holdup para cada distancia respectivamente, por lo tanto los flujos que se

presentan para las demas correlaciones son diferentes.

Usando la figura 13 se puede observar que el flujo para el modelo de
hughmark es un flujo estratificado plano, mientras que en los modelos de
Beggs and Brill, Beggs and Brill revisada, Mandhane Gregory Aziz-Eaton,
Taitel and Durkel-Eaton es un flujo estratificado curvo, y las demas

correlaciones muestran un flujo homogéneo.

En la figura 22 ocurre un comportamiento extrafio para la correlacion de
Beggs and Brill revisada ya que muestra insensibilidad en el calculo del
holdup de liquido, es decir la tendencia es de una linea, mientras que
para las otras correlaciones en los primeros tramos del la tuberia el valor
de holdup de liquido con respecto a la distancia, tiene una leve variacion,
pero cuando el flujo llega al compresor el valor cae como ya se explico

anteriormente.

El valor de holdup es puntual y no acumulado, es por eso que la grafica
muestra tendencias de crecimiento en algunos puntos y después
decrecimientos, esto llevaria a pensar que puede existir una
inconsistencia fisica en el modelo, pero como el valor calculado es un
puntual, como ya se dijo anteriormente, el gas a través del recorrido por la
tuberia se va volviendo seco, es decir va perdiendo componentes

pesados los cuales se van condensado.
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TABLA 7 Gas composicion C14+

MODELO DE REGIMEN | MODELO DE HOLDUP MODELO DE PRESION | %ERROR
PERDIDAS DE LLEGADA
BARRANCA
DE FLUJO DE LIQUIDO PRESION (FRICCION)|  psia
Mandhane,Gregory,Aziz ~ Hughmark Olieman 749 1.07
Mandhane,Gregory,Aziz Alt. Hughmark Olieman 749 1.07
Govier y Aziz Hughmark Olieman 749 1.07
Baker Hughmark Olieman 749 1.07
Taitel y Durkel Hughmark Olieman 749 1.07
Mandhane,Gregory,Aziz ~ Olieman’ Mechanistic ~ Olieman 767 3.5
Mandhane,Gregory,Aziz Alt. Olieman' Mechanistic ~ Olieman 767 3.5
Govier y Aziz Olieman' Mechanistic ~ Olieman 767 3.5
Baker Olieman' Mechanistic ~ Olieman 767 35
Taitel y Durkel Olieman' Mechanistic ~ Olieman 767 3.5
Olgas Olgas Olgas m 4.04
Mandhane,Gregory,Aziz ~ Eaton et al Olieman 781 5.39
Mandhane, Gregory,Aziz Alt. Eaton et al Olieman 781 5.39
Govier y Aziz Eaton et al Olieman 781 5.39
Baker Eaton et al Olieman 781 5.39
Taitel y Durkel Eaton et al Olieman 781 539
Mandhane,Gregory,Aziz  Lokhart y Martinelli Olieman 784 58
Mandhane,Gregory,Aziz Alt. Lokhart y Martinelli Olieman 784 5.8
Govier y Aziz Lokhart y Martinelli Olieman 784 5.8
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Figura 30 C14+
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—>&— Govier y Aziz Eaton et al Olieman

—l—Baker Eaton et al Olieman

Taitel y Durkel Eaton et al Olieman
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—&@— Baker Lokhart y Martinelli Olieman
—— Taitel y Durkel Lokhart y Martinelli Olieman




Holdup(%)

Figura 31. C14+
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Baker - Dukler - Olieman
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Mandhane,Gregory,Aziz - Eaton et al - Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz Alterno - Eaton et al - Olieman
Govier y Aziz - Eaton et al - Olieman

—>¢— Baker - Eaton et al - Olieman

—¥— Taitel y Durkel - Eaton et al - Olieman
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Tabla 8 Gas composicion C13+

MODELO DE REGIMEN | MODELO DE HOLDUP MODELO DE PRESION | %ERROR
LLEGADA
DE PERDIDASDE | BARRANCA
DE FLUJO DE LIQUIDO PRESION (FRICCION) psia
Mandhane,Gregory,Aziz  Hughmark Olieman 749 1.07
Mandhane, Gregory,Aziz Alt. Hughmark Olieman 749 1.07
Govier y Aziz Hughmark Olieman 749 1.07
Baker Hughmark Olieman 749 1.07
Taitel y Durkel Hughmark Olieman 749 1.07
Mandhane,Gregory,Aziz  Olieman' Mechanistic ~ Olieman 765 3.23
Mandhane,Gregory,Aziz Alt. Olieman' Mechanistic ~ Olieman 765 3.23
Govier y Aziz Olieman' Mechanistic ~ Olieman 765 3.23
Baker Olieman' Mechanistic ~ Olieman 765 3.23
Taitel y Durkel Olieman' Mechanistic ~ Olieman 765 3.23
Olgas Olgas Olgas m 4.04
Mandhane,Gregory,Aziz  Eaton et al Olieman 781 5.39
Mandhane, Gregory,Aziz Alt. Eaton et al Olieman 781 5.39
Govier y Aziz Eaton et al Olieman 781 539
Baker Eaton et al Olieman 781 5.39
Taitel y Durkel Eaton et al Olieman 781 539
Mandhane,Gregory,Aziz  Lokhart y Martinelli Olieman 784 58
Mandhane,Gregory,Aziz Alt. Lokhart y Martinelli Olieman 784 58
Govier y Aziz Lokhart y Martinelli Olieman 784 58
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Figura 32 C13+
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—¥—Baker Eaton et al Olieman

Taitel y Durkel Eaton et al Olieman
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Govier y Aziz Lokhart y Martinelli Olieman
—&@— Baker Lokhart y Martinelli Olieman
—— Taitel y Durkel Lokhart y Martinelli Olieman




Holdup(%)

Figura 33. C13+
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Taitel y Durkel - Olieman' M echanistic - Olieman
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M andhane,Gregory,Aziz Alterno - Hughmark - Olieman
Govier y Aziz - Hughmark - Olieman

Baker - Hughmark - Olieman

Taitel y Durkel - Hughmark - Olieman

M andhane,Gregory,Aziz - Dukler - Olieman

M andhane,Gregory,Aziz Alterno - Dukler - Olieman

Govier y Aziz - Dukler - Olieman

Baker - Dukler - Olieman
Taitel y Durkel - Dukler - Olieman
M andhane,Gregory,Aziz - Eaton et al - Olieman
M andhane,Gregory,Aziz Alterno - Eaton et al - Olieman
Govier y Aziz - Eaton et al - Olieman
—>¢— Baker - Eaton et al - Olieman
—¥— Taitel y Durkel - Eaton et al - Olieman
M andhane,Gregory,Aziz - Lokhart y M artinelli - Olieman
—+— Mandhane,Gregory,Aziz Alterno - Lokhart y M artinelli - Olieman

Govier y Aziz - Lokhart y M artinelli - Olieman
—=— Baker - Lokhart y Martinelli - Olieman

—«&— Taitel y Durkel - Lokhart y Martinelli - Olieman




Tabla 9 Gas composicion C12+

MODELO DE HOLDUP | MODELO DE PERDIDAS DE MODELO DE PRESION |%ERROR
LLEGADA
PERDIDASDE  [BARRANCA
DE FLUJO DE LIQUIDO PRESION (FRICCION)|  psia
Mandhane,Gregory,Aziz ~ Hughmark Olieman 750 1.21
Mandhane, Gregory,Aziz Alte Hughmark Olieman 750 1.21
Govier y Aziz Hughmark Olieman 750 1.21
Baker Hughmark Olieman 750 1.21
Taitel y Durkel Hughmark Olieman 750 1.21
Mandhane,Gregory,Aziz ~ Olieman’ Mechanistic Olieman 768 3.64
Mandhane, Gregory,Aziz Alte Olieman' Mechanistic Olieman 768 3.64
Govier y Aziz Olieman' Mechanistic Olieman 768 3.64
Baker Olieman' Mechanistic Olieman 768 3.64
Taitel y Durkel Olieman' Mechanistic Olieman 768 3.64
Olgas Olgas Olgas m 4,04
Mandhane,Gregory,Aziz  Eaton et al Olieman 781 539
Mandhane, Gregory,Aziz Alte Eaton et al Olieman 781 5.39
Govier y Aziz Eaton et al Olieman 781 5.39
Baker Eaton et al Olieman 781 5.39
Taitel y Durkel Eaton et al Olieman 781 539
Mandhane,Gregory,Aziz  Lokhart y Martinelli Olieman 784 58
Mandhane, Gregory,Aziz Alte Lokhart y Martinelli Olieman 784 58
Govier y Aziz Lokhart y Martinelli Olieman 784 58
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Figura 34 C12+
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——Begs y Brill Begs Brill Begs y Brill
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Olgas Olgas Olgas
—¥— Mandhane,Gregory,Aziz Olieman' Mechanistic Olieman
—@&— Mandhane,Gregory,Aziz Alterno Olieman' Mechanistic Olieman
—+— Govier y Aziz Olieman' Mechanistic Olieman

Baker Olieman' Mechanistic Olieman

Taitel y Durkel Olieman' Mechanistic Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz Hughmark Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz Alterno Hughmark Olieman
Govier y Aziz Hughmark Olieman

Baker Hughmark Olieman

Taitel y Durkel Hughmark Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz Dukler Olieman

Mandhane,Gregory,Aziz Alterno Dukler Olieman

Govier y Aziz Dukler Olieman

Baker Dukler Olieman

Taitel y Durkel Dukler Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz Eaton et al Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz Alterno Eaton et al Olieman
—>&— Govier y Aziz Eaton et al Olieman

—¥—Baker Eaton et al Olieman

Taitel y Durkel Eaton et al Olieman

—+—Mandhane,Gregory,Aziz Lokhart y Martinelli Olieman

Mandhane,Gregory,Aziz Alterno Lokhart y Martinelli Olieman

Govier y Aziz Lokhart y Martinelli Olieman
—&@—Baker Lokhart y Martinelli Olieman
—— Taitel y Durkel Lokhart y Martinelli Olieman




Holdup(%)

Figura 35. C12+
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—¥— Mandhane,Gregory,Aziz Alterno - Olieman' M echanistic - Olieman
—e— Govier y Aziz - Olieman' M echanistic - Olieman

—+— Baker - Olieman' M echanistic - Olieman

Taitel y Durkel - Olieman' M echanistic - Olieman

M andhane,Gregory,Aziz - Hughmark - Olieman

M andhane,Gregory,Aziz Alterno - Hughmark - Olieman
Govier y Aziz - Hughmark - Olieman

Baker - Hughmark - Olieman

Taitel y Durkel - Hughmark - Olieman

M andhane,Gregory,Aziz - Dukler - Olieman

M andhane,Gregory,Aziz Alterno - Dukler - Olieman

Govier y Aziz - Dukler - Olieman

Baker - Dukler - Olieman

Taitel y Durkel - Dukler - Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz - Eaton et al - Olieman

M andhane,Gregory,Aziz Alterno - Eaton et al - Olieman
Govier y Aziz - Eaton et al - Olieman

—>¢— Baker - Eaton et al - Olieman

—%— Taitel y Durkel - Eaton et al - Olieman

M andhane,Gregory,Aziz - Lokhart y M artinelli - Olieman

—+— Mandhane,Gregory,Aziz Alterno - Lokhart y M artinelli - Olieman

Govier y Aziz - Lokhart y M artinelli - Olieman

Baker - Lokhart y Martinelli - Olieman

—e— Taitel y Durkel - Lokhart y M artinelli - Olieman




Tabla 10 Composicion C11+

MODELO DE REGIMEN | MODELO DE HOLDUP|  MODELO DE PRESION | %ERROR
LLEGADA
PERDIDASDE | BARRANCA
DE FLUJO DE LIQUIDO PRESION (FRICCION) psia

Mandhane,Gregory,Aziz ~ Hughmark Olieman 749 1.079
Mandhane,Gregory,Aziz Alte Hughmark Olieman 749 1.079
Govier y Aziz Hughmark Olieman 749 1.079
Baker Hughmark Olieman 749 1.079
Taitel y Durkel Hughmark QOlieman 749 1.079
Mandhane,Gregory,Aziz Alte Olieman' Mechanistic ~ Olieman 765 3.23
Govier y Aziz Olieman' Mechanistic ~ Olieman 765 3.23
Baker Olieman' Mechanistic ~ Olieman 765 3.23
Taitel y Durkel Olieman' Mechanistic ~ Olieman 765 3.23
Mandhane,Gregory,Aziz  Olieman' Mechanistic ~ Olieman 765 3.23
Olgas Olgas Olgas 4 4.04
Mandhane,Gregory,Aziz ~ Eaton et al Olieman 781 5.39
Mandhane, Gregory,Aziz Alte Eaton et al Olieman 781 5.39
Govier y Aziz Eaton et al Olieman 781 5.39
Baker Eaton et al Olieman 781 539
Taitel y Durkel Eaton et al Olieman 781 5.39
Mandhane,Gregory,Aziz  Lokhart y Martinelli Olieman 784 58

Mandhane,Gregory,Aziz Alte Lokhart y Martinelli Olieman 784 58

Govier y Aziz Lokhart y Martinelli Olieman 784 58
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Figura 36 C11+
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e=g==DPrecsiones Reales
——Begs y Brill Begs Brill Begs y Brill
Begs y Brill Revisada Begs Brill Revisada Begs y Brill Revisada
Olgas Olgas Olgas
—¥— Mandhane,Gregory,Aziz Olieman' Mechanistic Olieman
—@&— Mandhane,Gregory,Aziz Alterno Olieman' Mechanistic Olieman
—+— Govier y Aziz Olieman' Mechanistic Olieman

Baker Olieman' Mechanistic Olieman

Taitel y Durkel Olieman' Mechanistic Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz Hughmark Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz Alterno Hughmark Olieman
Govier y Aziz Hughmark Olieman

Baker Hughmark Olieman

Taitel y Durkel Hughmark Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz Dukler Olieman

Mandhane,Gregory,Aziz Alterno Dukler Olieman

Govier y Aziz Dukler Olieman

Baker Dukler Olieman

Taitel y Durkel Dukler Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz Eaton et al Olieman
Mandhane,Gregory,Aziz Alterno Eaton et al Olieman
~—>&— Govier y Aziz Eaton et al Olieman

—¥— Baker Eaton et al Olieman

Taitel y Durkel Eaton et al Olieman

—+—Mandhane,Gregory,Aziz Lokhart y Martinelli Olieman

Mandhane,Gregory,Aziz Alterno Lokhart y Martinelli Olieman

Govier y Aziz Lokhart y Martinelli Olieman
—&@— Baker Lokhart y Martinelli Olieman
—— Taitel y Durkel Lokhart y Martinelli Olieman




Holdup(%)

Figura 37. C11+
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—e— Govier y Aziz - Olieman' M echanistic - Olieman

—+—— Baker - Olieman' M echanistic - Olieman

Taitel y Durkel - Olieman' M echanistic - Olieman

M andhane,Gregory,Aziz - Hughmark - Olieman

M andhane,Gregory,Aziz Alterno - Hughmark - Olieman
Govier y Aziz - Hughmark - Olieman

Baker - Hughmark - Olieman

Taitel y Durkel - Hughmark - Olieman

M andhane,Gregory,Aziz - Dukler - Olieman

M andhane,Gregory,Aziz Alterno - Dukler - Olieman

Govier y Aziz - Dukler - Olieman

Baker - Dukler - Olieman

Taitel y Durkel - Dukler - Olieman

M andhane,Gregory,Aziz - Eaton et al - Olieman

M andhane,Gregory,Aziz Alterno - Eaton et al - Olieman
Govier y Aziz - Eaton et al - Olieman

—>¢— Baker - Eaton et al - Olieman

—¥— Taitel y Durkel - Eaton et al - Olieman

M andhane,Gregory,Aziz - Lokhart y Martinelli - Olieman

—+— Mandhane,Gregory,Aziz Alterno - Lokhart y M artinelli - Olieman

Govier y Aziz - Lokhart y M artinelli - Olieman

Baker - Lokhart y M artinelli - Olieman

——Taitel y Durkel - Lokhart y M artinelli - Olieman




La recopilacion del analisis de los comportamientos de todas las figuras
se ha hecho debido a que se puede observar una tendencia similar para
las curvas de caidas de presion y calculo de holdup de liquidos, por lo
tanto se puede hacer un analisis general del comportamiento de dichas

graficas.

Se observa en las figuras (24-26-28-30) el mismo comportamiento en
cuanto a las presiones que para la composicion del gas de C15+ en la
cual ocurre una caida de presion a la entrada de la tuberia y después por
causa de los compresores hay un incremento de presion en el flujo a

través de la tuberia.
En las figura (24-26-28-30) el modelo de Hughmark es el mas alto con
respecto al calculo del valor de holdup, como se observa esta por encima

de 0.08.

Los regimenes de flujo para las composiciones C14+, C13+, C12+, y

C11+, son los mismos que para la composicion de C15+.
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6.4 ANALISIS DE SENSIBILIDAD A ALGUNOS PARAMETROS
EMPIRICOS

Luego que se pudo comparar todos los métodos que existen en
simulador, se optd por escoger el método Hughmark para realizar algunos
analisis de sensibilidad a algunos parametros empiricos, ya que este
mostro mayor sensibilidad y mayor acierto, como se mostrd
anteriormente. Estos analisis se llevaron a cabo a la llegada del tramo a
Barrancabermeja, ademas que se utiliz6 la composiciéon C10+, para que
se pudiera ver mejor el comportamiento de las lineas de operacion que

entran a la envolvente de fases.

6.4.1 Sensibilidad a la Presiéon de Operacién.

Figura 38. Sensibilidad a la presion de operacion.
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6.4.2 Sensibilidad al Caudal de Carga al gasoducto.

Figura 39 Sensibilidad al caudal de carga
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6.4.3 Sensibilidad a la Temperatura del Gas.

Figura 40 Sensibilidad a la temperatura del gas
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6.4.4 Sensibilidad a la Temperatura Ambiente.

Figura 42 Sensibilidad a la temperatura ambiente
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CONCLUSIONES

El modelo general y el modelo Centragas tienen comportamientos
cualitativos similares en cuanto a las diferencias en prediccion

realizadas por las diferentes correlaciones para holdup.

Del analisis realizado se puede concluir que las variaciones en
caidas de presion cuando se usan diferentes modelos predictivos
no presentan mayores diferencias. En contraste, se observaron
diferencias marcadas en los holdup predichos para los modelos de
Hughmark, Beggs and Brill y el recomendado por el simulador

comercial (Eaton et.al.)

Como el gas esta fluyendo, a medida que se condensan liquidos
éste se vuelve mas liviano, lo cual leva a que la envolvente se
mueva hacia la izquierda; sin embargo sigue presentandose
formacién de liquidos debido a que las condiciones de operacion
del gasoducto se encuentran dentro de la envolvente para la

cromatografia extendida utilizada.

El modelo de Hughmark predice valores de holdup de liquido mas
altos, mientras los modelos de Beggs and Brill (original y
modificado) arrojan valores intermedios y las demas correlaciones
estudiadas (incluyendo la recomendada por el simulador comercial)

muestran valores bajos.

Como se observdo en el desarrollo del presente trabajo los
resultados arrojados por la correlacion de Hughmark para la
prediccion de holdup con respecto a la caracterizaciéon de la
fraccidn pesada tiene una cierta variacion, mientras que las demas

correlaciones no presentan ningun cambio. Con respecto al analisis
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de caida de presion, la correlacion de Hughmark no presenta
variacion con la caracterizacion de dicha fraccidon, no obstante las
demas correlaciones exhiben cierto cambio. Es decir, los efectos
de la caracterizacion de la fraccidn pesada sobre las predicciones

de Hughmark son contrarios a las de las otras correlaciones.

Las correlaciones mas recientes arrojan predicciones mas
cercanas entre si. Las correlaciones sugeridas por el simulador
estan dentro de este grupo y quizas sea una de las razones por la

cual las recomiendan.

El régimen de flujo del gas en el gasoducto se determind de
acuerdo al valor de holdup predicho por cada correlacion, para
valores altos de holdup (>0.06) se presenta un flujo estratificado
plano, mientras que un flujo homogéneo estd caracterizado por
valores de holdup bajos (< 0.005). Las correlaciones mas recientes
predicen valores de holdup bajos, en cuyo caso aunque hay
formacion de liquidos el flujo se asume como en una sola fase, con

el liquido disperso en forma de niebla en el gas.

La escogencia de la ecuacién de holdup es mas relevante que la
de caida de presion, esto se debe a que las correlaciones usadas
para caida de presion predicen resultados similares, mientras que
las de holdup presentan mayores discrepancias entre si. Conocer
con cierto grado de exactitud los valores de holdup es fundamental
para el disefio de un sistema de transporte de gas natural, esto se
debe a que no es lo mismo disefiar un sistema para flujo en dos
fases que en una sola fase, ni tampoco es igual el efecto sobre las
caidas de presion de una interfase vapor/ liquido curva que de una

plana.
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El andlisis realizado con el fluido base tomado de una
cromatografia hasta n-C10 (simulando el flujo a condiciones de
operacion promedias, temperatura ambiente minima y a diferentes
caudales), mostro que la formacion de condensados de
hidrocarburos es muy dificil debido a que los caudales que podrian
causar condensacion de hidrocarburos liquidos superan la maxima
velocidad permitida por el Reglamento Unico de Transporte, fijada
en 60 ft/s.

El andlisis realizado al tramo del gasoducto Centragas, usando
como fluido base el de una cromatografia extendida (hasta C15+) y
luego agrupada en fracciones de C11+ hasta C15+, simulado a
condiciones promedias de operacion (realizando analisis de
sensibilidad a caudales y temperatura ambiente) mostro que para
esta cromatografia en particular, la formacion de condensados de
hidrocarburos es un problema presente en la linea desde el primer

kilbmetro.

Se encontré que la escogencia de la EOS no es el parametro
concluyente en un analisis termodinamico de gas natural. Se
trabajé con Peng-Robinson y SRK, arrojando resultados muy

similares.
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RECOMENDACIONES

Es necesario evaluar el estado de una tuberia cuando se lleva a cabo
estudios de investigacion de manera que los resultados obtenidos se
acerquen mas al comportamiento real del tubo, obteniendo asi analisis

mas completos.
La correlacién que un simulador comercial recomienda debe ser revisada

para verificar si el modelo usado concuerda con el caso que se va a

simular.
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