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RESUMEN

Se formé un banco de datos experimentales y do campo de

pérdida de presién en Hneas inclinadas bifasicas adiabaticas

~4 A

(Wairakel, Otake y ESDU> con el fin de d rollar una comy
estadistica entre los métodos aplicables a este caso.

El aniligis se inicla con el estudio biblografico sobre los
trabajos realizados para pérdida de presién en tuberifas fnclinadas
conduciendo flujo bifssico, del que se wmeleccionaron los métodos
que por su consistencia tedrica y su aplicabilidad a los =mistemas
agua-vapor, me consideraron los maAs aplicables a lagz tuberias
geotérmicas,

Los métodos =seleccionados son: Homogéneo-Drift, Beggs-Brifl,
Dukler I, Flanigan~-Dukler, Beggs modificado y Harrison. Del
analigis comparativo me obtuvo Informacién grafica y estadistica

que permitié evaluar el comportamiento de cada uno de ellos.

Las gréficas pr tan la 1 1 i6n de los resultados vy

permiten determinar facilmente la desviacién del valor calculado.

Adema se p tan tablas con los valores estadisticos que
permiten determinar la bondad de cada uno de los métodos,
resultando el mejor método para los datos con que aqui e cuenta,
ol Homogéneo-Drift.

Finalmente al término del presente trabajo se dan algunas
recomendaciones que pueden smer Gtiles en el desarrollo de trabajos
futuros del «calculo de la pérdida de presién en tuberias

inclinadas para centrales Geotérmicas.
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INTRODUCCION

El manejo de fluidos en dos fases C(mezclas liquido-~gas) me ha

vuelto una préctica muy necesaria, pues lo t en di

campos de la industria moderna, como son: la industria petrolera,
quimica, nuclear, geotérmica, centrales térmicaz convencionales y

en todos aquellos p y quip dustriales, en los cuales

o8 usado 6 generado el vapor. Por o tanto, el caélculo de la
pérdida de presién en estos sistemas es importante para
optimizarios, pues se ha encontrado que es8 mas econémico manejar
lquido-gas que separadamente.

gran parte del conocimiento actual sobre flujo en dos fases

depend fund tal te de las mediciones experimentales
realizadas tanto en Jlos laboratoriom como en los campos de
produccién. En base a esto, se han desarrollado una serie de

d 1

correlaci que pued p con confianza, en una gama de

condiciones muy limitada, debido principaimente a que no estan
soportadas por un analisis teérico. Como consecuencia, los

disefiadores de sistemas bifasi frecuent te carecen de las

herr tas adecuad:

para un disefio especifico.

En los ditimos afos, han surgido teorias con fundamentos

s6lidos, para predecir los fend de tr porte en flujo
bifasico, y estan basados en el hecho de que las fascc pueden
tomar configuraciones bien definidas en las tuberias, Esta

suposicién permite modelizar cada uno de los patrones de flujo y



facilita el estudio de los fenomenos de transporte de masa,
momentum y de energia.

En e} presente estudlo, se compnn‘: diferentes métodos para
el calculo de la pérdida de presiétn en tuberfas inclinadas

conduciendo flujo en dos fases agua-vapor, contra datos obtenidos

sxperimentalmente, con la finalidad de y pr tar el
grado de exactitud en la prediccién de los métodos analizados.

Para lograr oste objetivo, el trabajo se divide en 6
capitulos:

En el primero, se plantea la problematica que existe en el
digefio de lineas conductoras de mezcla geotérmica, describliendo
fos fenémenos que se presentan, Ademés se define el problema del
presente estudio.

En el segundo capitulo, se muestra la terminologia comGnmente
utilzada en el analisis de flujo en dos fases. Se realiza un
analisig bibliografico de los trabajos que se han realizado en el
desarrollo de correlaciones para el calculo de la pérdida de

presién en tuberias inclinad. conduciends flujo en dos fases,

dond se an las b teorfcas y experimentales de los

métodos,

En el tercer capitulo me describe la teorfa del flujo

bifasico en tuberias y =se dedt una i6n de analisis general

a partir de ia i6n de t Se describen los patrones de

flujo que pueden aparecer en la conduccién de flujo bifasico, asi
como su correspondiente diagrama de prediccién; ademés en este
mismo capitulo se describen detalladamente diferentes métodos para

ol calculo de la pérdida de presién aplicables a sistemas



agua~vapor, los cuales son los métodos de Alimi deo tro
estudio.

En el cuarto capitulo se describen los datos experimentales
utilizados para s comparacitn de los diferentes métodos de
calculo anAlizados. Se dan los rangos tanto de dismetro, longitud,
angulo, presién y flujo, asi como la descripcién de los criterios
atilizadox para su seleccidén.

En el quinto capitulo =e hace la comparacién de los métodos
de analisis, presentanic tablas y graficas de los resultados
obtenidos para cada método, asi como el analicis estadistico de
los mismos, que se utilizan como base para el anslisis de
resultados.

Finalmente, en el capitulo sexto se dan las conclusiones y
algunas recomendaciones para profundizar en el estudic de este

fendémeno.



CAPITULO [

PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

Los campos OGeotérmicos en México, en su gran mayoria, se

itran 1 Ifzad en Cerro Prieto, Baja California Norte, Los

Azufres, Michoacan, La primavera en el estado de Jalisco y lom
flumeros en Puebla,

En los principalos campos antes mencionados, el recurso se
encuentra en forma de agua callente con una entalpia suficiente
para utilizarse como fuerza motriz en plantax generadoras de
slectricidad.

Para obtener el vapor necesario, se¢ perforan pozos con el fin
do extraer el agua que al perder presidn, en un proceso casi
isoentalpico, =se evapora parcialmente dando como resultado una
mezcla agua-vapor que se separa para poder utilizar el vapor en la
tLurbina (figura 1.1).

En los campos geotérmicos de los Azufres y La Primavera, =se
rogquieren disefiar tuberfias inclinadas, tanto ascendentes como
descendontes, para conducir la mezcla bifasica gque produce el pozo
para su explotacién, ya que estos pozos se encueniran localizados

on superficies topograficas muy accidentadas.

El probil del iicely de tuberiaxs bifasicas se puede
plantear de muchas maneras; la ma&s comun es cuando se desea

conocor el diaAmetro necesario para conducir una mezcla bif&sica
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con condiciones de entrada bien conocidas (calidad, presién, flujo
masico, wolocidad, comporicién de la mezcla, longitud y arreglo de
la tuberiad, manteniendo una presitn minima de descarga. Para sste

efecto, me calcula ia pérdida de presién a Io largo del ducto para



un didmetro supuesito y por medlo de un proceso {torativo se

obtiens e} diametro requerido.

Desde el punto de vista de ia And de fluld hay dos

factores muy importantes que siempre se deb id 3 la
pérdida de presitn en la linea, y la distribucién de las fases en
las partes criticas del sistema. El primer factor es importante
para dimensionar la tuberia v [} segundo para evitar
inestabilidades 125).

Para determinar ia pérdlda’ de presiétn bifssica, es necesario
conocer el factor de friccién bifasico, la densidad de la mezcla y
1a fracclén volumétrica del K quido, el calculo de estos

pardmetros tf," s Py

vy RL), ha conducido a una gran variedad de
métodos que generalmente son correlaclones obtenidas con datos en
gamas de condiciones bien limitadas; otros, son modelos fimicos

simplificados, aplicables Gnicamente a los que t 1

sus simplificaciones.

La cantidad de trabajos que tratan los problemas sobre flujo
bifasico en tuberiax inclinadas, es menor comparada con los
trabajos reallzados para flujo horizontal y vertical, siendo que
Im mayor ocurrencia del flujo bifasico se presenta en tuberias
inclinadas.

Gran parte del conocimiento actual sobre el flujo en do=

fases, depende fund t.al t de las mediciones experimentales
realizadas tanto en los laboratorios como en los campos de
produccién. £n base a esto, sean desarrolado una serie de

correlaciones para determinar la pérdida de presitn bifasica. De



esta forma e! calculo podria aproximarse mediante:

1.~ Correlaciones empiricas

2.~ Correlaciones por anAlisis dimensional

3.~ Correlacionaes por Leoria de modelos y anaAlisis
do similitud,

4~ Analisis matematico de modelos fisicos simples y
desarrolic de ecuaciones que relacionen ias
variables.

8- Soluciones a los balances do materia y energia
empieando ecuaciones empiricas para los términos
de .transporte turbulento.

Debido a la diversidad de aproximaciones con las cuales se
podria calcular la pérdida de presién y a Ia necesidad de contar
con un método de disefio de wmistemas de tubsrias inclinhadas para ia
geotérmia, es necesario, primero, agrupar agquellas correlaciones
desarrolladas bajo un criterio consistente, y megundo, sslecclonar

aquellas que sean aplicables a sistemas geotérmicos.

1.4~ DESCRIPCION DEL FENOMENO

En la conduccién del flujo bifAsico mo presentan fos mas

divergos fend El fenés mas interesante asociado con el

flujo en dos fases es que tod 1as propledad de t porte como
pérdida de presion, transferencla de calor, mazsa y velocfded, so
incrementan y vienen a ser mayores que las que tendria un sistema
comparable a una =mola fase.

La determinacién de la pérdida de prositn es muy importante
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Figura 1.2.- Mecanismo de las pérdidas de presién y de 1la

incrustacifn en una tuberfa conduciendo mezcla
bifisica geotérmica.




oen el diseflo de =sistemas para la conduccién de {as bifasicas,

ya que esta puede producir fend 1nd bl como  son:
incrustaciones, vibracicnes Iinducidas por flujo y en general un
funcionamiento inestable de los equipos y componentes de una
planta geotérmica.

Eil fendmeno de incrustaciones en tuberias me prssenta por el
contenido principaimante de Silice y Carbonato de Calcio en el
fluido enddgeno <(fluldo proveniente del subsuelo). En la entrada a
la tuberfa el fluido endégeno puede estar saturado o bien
subsaturado <(figura 1.2), de acuerdo al mecanismo de pérdida de

prosién, al disminuir la presion disminuira la temperatura de

maturaciéon con lo cual aumentard el sobrecalentamiento del
lfquido, esto provocara una autoevaporacién hacfendo que 1la
fracalén volumétrica de vapor aumente, con lo cual la cantidad de
itquido presente disminuir& aumentando la concentracién de ia
saimuera y esto Gitime hars gue la sabmusra tienda a saturarse;
cuando la salmuera se sobresatura, se finiciarad la precipitacién de

las particulams so6lidas en la pared de la tuberia que al

n tarce demi

r yen su i6n de paso y provocando que ia

vida atii de la tuberia se acorte [28)

Al diseflar tuberias bifdsicas, so debe tener culdado que los
patrones de flujo (distribucién de Ias fases dentro de la
tuberia), que resulten de los cambios de direccién no sean el
intermitente o el pulsante ya que estos pueden inducir a que la
tuberia vibre. Si por alguna razén esta vibracién tiene una
frecuencia iguaf a 1a frecuencia natural de la tuberia puede

ocasionaris dafios irreversibles 123},



1.2.-DEFINICION DEL PROBLEMA

Debido a la necesidad de determinar la pérdida de presion
bifasica en tuberias inclinadas conductoras de flujo geotérmico y
a la falta de correlaciones desarrolladas para este tipo de

sistemas, es coman emplear aquellas correlaciones existentes, las

| general te fueron desarrolladas para aplicaciones
petroleras y para sistemas agua-alre, en una gama de condiciones
bien limitada, por lo que, el proposito del presente trabajo, o
el de determinar el método que proporcions la mejor prediccién de
la pérdida de presién bifasica en tuberias inclinadas,
cuantificando las desviaciones en que se puede incurrir al
extrapolarlas, Para esto, se realiza un estudio biblografico del
desarrollo de las correlaciones existentes para el calculo de la
pérdida de presién bifasica en tuberfas inclinadas, de donde se
seleccionarcon las correlaciones a analizar en este trabajo, en
bage a su consistencia teérica y a su aplicabilidad a los sistemas
agua-vapor.

En la Uteratura aparecen repetidos ejemplos en los cuales
una correlacién muestra una excelente armonia con los datos
experimentales de un investigador, sin embargo, haclendo Ia
comparacién con otros datos experimentalem, musstran marcadas
desviaciones. Para esto, con el objeto de comparar los métodos
seloccionados, me forma un banco con los datos experimentales de
pérdida de presién en tuberias inclinadas para mezclas agua-vapor,
reportados en la Hteratura.

Se ha observado que la pérdida de presién bifssica depende de

10



la configuracién qua toman las fases dentro de (a tuberia, por lo
que es8 necesario determinar el patrén de flujo desarroliado para
ciertas condiciones dadas, antes de calcular Ia pérdida de
prosién.

Dado lo complejo y laborioso de ios calculos para obtener los

resuitados en cada uno de los métodos, e emplean programas de

.
t. i zad on lenguaje Fortran-77.

La pérdida de presién obtenida en cada una de las corridas
por cada método es comparada con ia pérdida de presién obtenida

" tal ¢

per e, determi do asi la desviacién que =se tiene

entre estos dos resultados, tomando como referencia la pérdida de
prosién experimental. A partir de esta desviacién se realiza un
anAlisis estadistico, determinando; eo! error promedio de las
desviaciones, ia desviacién estandar basada en ei error promedio,
y ol intervalo do confianza dentro del cual estaran los resultados
del método analizado bajo condiciones dadas, para una probabilidad
del 99.73 X%, 93.00 X y 90.00 X,

En flujo Dbifasico me considera que una correlacién esm
aceptable cuando tiene un error maximo de * 20.00 X. Por lo que,
para cada método y para cada rango de condiciones analizados, se
determina la probabilidad de gque =mu prediccién esté dentro de édste
intervalo.

En base a estos pardmetros estadisticor, se selecciona el

método que mejor predice la pérdida de presién bifssica en

tubsrias inclinad para sist agua~vapor.

11



CAPITWLO I

GENERALIDADES SOBRE FLUJO BIFASICO EN TUBERIAS INCLINADAS

Antes de efectuar cualquier analisis, se proporcionan algunas

definiciones baAsicas que co te se 1! en el manejo de

P

mezclas bifasicas.

1114~ PARAMETROS DESCRIPTIVOS DEL FLUJO BIFASICO

~Ef flujo bifaxico, es el movimiento de un fluldo constituido
de dos fazses (lquido-gas) y que puede ser; ya sea, de un séio
componente Cagua-vapor) ) de dos componentes

Cagua-aire, agua-gas, aceite-aired.

“Flujo Masico de la Fase i (Wid : Es la cantidad de masa de

1a fame i por unidad de tiempo que pasa por el ducto,

Donde 1a fase i quiere decir fase lquida o fase vapor.

<Flujo Masico Total (u‘): Es la cantidad de masa que pasa en
el ducto por unidad de tiempo, y es igual a la suma de fos flujos
mésicos de las fases :

W o @2
i, v i t.

12



~Calidad de la Mozcla (X)) : La calidad de la mezcla en
equilibrio termodinamico, es la relacién entre el flujo masxico de

la fase gaseosa y el flujo masico total:

w,
Xw— @
T
~Densidad de flujo masico del vapor .~ Es ia relacién entre
el flujo masico del vapor y el area:

[%) X w

v T
Gy = i - Y W 2.3

=Densidad de flujo masico del Ulquido~ Es la relacién entre

#1 flujo misico del liquido y el area:

w <1 - X0 W
°“"Kh—"—“T'—— 2.4>

-Densidad de Flujo Misico total por unidad de &rea CGr):

W,

T
Grm — @8>

donde A es el Area total de la seccién transversal del ducto.

~Area de la seccién transversal del flujo (A) : Es igual a im

suma de las dreas ocupadas por cada fase :

A= AL + Av Q.6>

13



-anbcldad superficial promedioc de Ia fase | <V'.\>

Es la

velocidad de la fase { promediada en la seccién total de] ducto:

1 Wi
V“- - I V‘ dA = _E_T @2.7>
o i
~Velocidad homogénea ¢ Velocidad sin deslizamiento  <(Va):

Cuando la fase llquida y gas fluyen con la misma velocidad en el

ducto, se dice que,
sin deslizamiento,

superficiales de cada fase:

v -VE Vo, =V, ¢ Vsv
imL,v
-Velocidad media de ia fage

y 8e define como la suma de

i

se tiene una velocidad homogénea o velocidad

las  velocidades

28

Wi Ea la velocidad de la

fase i promediada en la seccién de paso de la fase i:

A

¢ A A

i
Vel VdA = YL
o P

-Factor de deslizamiento entre

1a velocidad promedio entre fases:

K=

<l

-Deslizamiento entre las fases
velocidades medias:

Vo = Vv - Vo

<.

fases (K): Es ol cociente de

€2.10>

CVp): Es la diferencia de las

241>



~Velocidad relativa (Vm): Se define comoc la velocidad media

de la fase gaseosa menos la velocidad homogénea:

Vr = Vv = Yu <2.42>
-La cibn idi jonal de continuidad para cada faxe es:
para el gam
W, - Py vv ,\v €2.43)

para ! liquido
WL =0 VL AL €2.14>

~Fraccién volumétrica de Ila fase 1 C(HOLDUP para e Mqguido,
VOID FRACTION para el vapor): Es la fraccién del volumen del ducto
ocupado por la fase i en un instante dado, cuando hay

deslizamiento entre las fases :

A\ dz A.‘ .
R‘ - —K:'?z_' - A, 245>

0O do otra forma msustituyendo las ecuacitnes (2.2),
€2.6), €2.10), Q213> y <2a4> on la ecuacion €2.48>, y
rearreglando, se obtiene:

X p

X (216>
X Py + K (1~-X> e,

R, =

Y la fraccién volumétrica de la fase lquida RL, s

R‘. -y - Rv 247>

18



Es obvio que en flujo homogéneo se tiene:

X‘ - R‘ 218>

=Flujo volumétrico de la mezcia homogénea (Q N-):E- el flujo

volumétrico do me c 1d que no hay deslizamiento entre las
fasen:
L 219>
Ne Pus
=Flujo wvolumétrico do 1ia ! No-h é (Q"):El (33
flujo wvulumétrico de la im, 4 ando el deslizamiento

sntre las fases:

Q, - . 220>
TP

=Filujo volumétrico de [a fase i (Q‘>:EI la fraccién del flujo

volumétrico total correspondiente & Ila fase i :

i
Q = ——— 24>
4 N 221

donde \ = L , v

-Fraccién volumétrica superficial de la fase i Q‘):I-h ia
relacién entre el fiujo volumétrico de Ila fase i y el flujo
volumétrico total le. es la fraccién volumétrica considerando al

flujo como homogéneo:

)\‘ - va 222>
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=La doenmidad de la mezala (pm> so define como :
[ Rv + P RL €2.23>

~La densidad homogénea (K = 1.0 ) es:

Py = 224>

En el calculo del gradiente de presién para el flujo
bifasico, se utilizan dos tipos diferentes de gradiente de

presién, los cuales se dafinen como:

<dP/d2)Lo se considera que la wmezcla fluye como
Hquido
(dP/dZ)._ se considera que la fase liquida fluye sola

on el ducto

El gradiente de presién por friccién, para cada uno de los

casos anteriores, es:

a?
dP T
[32 FLo © ,x.o 2D p @2
2 2
ar -y <1-X> G' 2265
dZ " Jru FL 2D 3 "
donde f es el factor de friccién. Los cor pondient do
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g, D
R, = @27
Lo | 9
<1-X> 8_ D
R = _._._.p.._‘.__. 2.28>
L L

Martinelll et al. y Lockhart (23}, introdujeron el concepto
de Multiplicador de Dos Fases, gl cual se define como el cociente
formado por la pérdida de presién del flujo bifasico y la pérdida
de presién provocada, ya sea, cuando la mezcla fluye como liquido
o cuando la fase liquida fluye sola en el ducto; en base a fas

ecuaciones (2.28) y (2.26), se expresan como:

2 CdP/dZ)F
50 = <dr7az> 229>

2 CAP/d2)F
$o * wrsaz_ 230>

La densidad de flufjo de momentum para la mezcla, es:
WF =6’ /o 231

La densidad de flujo de tum ¢ 1ol do que la mezcla

fluye como lquido, es:

2
M, =0 Py 232>

18



simijarmente, 51 so considera quo ia fase Jdgquida fluye =zola, es:

-x>* a? 233>

MF >

t
Y los muitiplicadores de dos fases, se expresan como:

2 MF

¢ - 234>
MLO MFI.D

2 MF

LI €2.35)>

L

Finalmaente el Patrén de Flujo =me define como la distribucién

geométrica que toman lax fases dentro de la tuberia.

11.2.- ESTUDIO BIBLIOGRAFICO

£l flujo oen dos famos es un fénomenc presente en los procesos
y equipogs industriales desde que se inicld el uso del vapor en
ellos. Sin embargo, durante mucho tiempo parece haber =mido tratado
mAs bien como una situacién molesta que requeria evitarse con "un
buen disefo'.

Mis adelante, a fines de la época de los 40’s y principlos de
los S0's, en gran parte motivado por e! desarrollo incipiente de
la industria nuclear y por la necesidad de manejar flujos en dos
fases en la industria quimica y petrolera, se da un esfuerzo
intenso en investigacién y desarroilo en este campo. Es en esta
época cuando surgen algunos de los trabajos mas citados y que
marcan de hecho el iniclio del estudio del flujo en dos fases [131

La cantidad de publicaciones que tratan la inclinacién en

flujo bifrasico (Tabila D o pequefia comparada con las
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TABLA I “INVESTIGACIONES REALIZADAS SOBRE PERDIDAS DE PRESION

EN TUBERIA INGLINADA

DIAMETRO ANGULO
INVERTI — DE LA CON LA METODO PARTICULARIDADES
TADOR TUBERIA HORIZONTAL
(cmy (GRADOS)
BOLTENER 1.508 t 95 D.E ap
: =7 * Az )1
£1939] AIRE-ACUA EN FUN. logla ) A
AIRE-ACKITE W /¥, = CTE.
KOSTERIN VARIOS 72 , 90 D l'"'/l'tl vs. o s/a_ A
119493 fr = crE.
BRIGHAM 5.017 455, +{24 D DATOE PRESENTADOS
119573 AIRE-ACKITE  COMO:
AIRK-AGUA AP
= ]"vsugA o =crr
FLANIGAN 10.16,15.24 D,E %—]r EN FUNC. DE
119583  20.32,2540 4 VARIOS aas-acmirx V@@ /@ > * M
40.64
SEVIGNY 2.094 0, 18, 110
N QL
119621 *18, 30 D,E f”-f[ Q‘ ,RDL,RDG)
+60, 190
GUZHOV 3.08 0 a 9 D,E fﬂ/fﬂ:f(QL/QT) a
(19663 Fr = crx.
NEY y 0,43,43,48
FUENTES +10,+15,85 1] UNICAMENTE DATOS
119681 127,284 +70, 450
BONNECAZE VARIOS 0, %2, %6 D,E,T f" = f(RoLD
119691 +10 FLUJO INTERMITENTE
SINGH 1.84,2.089 0, #, 8 D,T AP -1
Az ](’”LPLV:ELD
t19701 2.70,3.475 +10, 1S5 AIRE-ACUA FLUJO INTERMITENTE
4.064 +7.8




CONTINUACION

NEZHILSKII 8.70 0, #1, 3
11970} $55 ,198 D,E f"=f<Fr.R9,QD/QT>
14
VERMEULEU 127 o, +7 D,T Lo GO0 PPt
. » » romla e
19743 FLUJO INTERMITENTE
BECas o0, 18, *10
(19721 254,381 +18,420+35 D,E r"=f<§L. z, FLUJO)
48%5,178190 TODOS LO® PATRONES
QouL.D 0,45,90 D CARTA DE PATRONEE
[1974] DE FLUJO.

TAITEL y CERCA DK T CARTA DE PATAONES
DUKLER LA HORIZ, DE FLUJO ¥ ECU. DE
119761 TRANSICION.

WEISMAN  1.27,2.54 1/2,2,7 D,E CARTA DE PATRONES
[19811 8.08 DR FLUJO Y ECU. DE
TRANSICION.

SPEDDING 4.55 VARIOS D DATOS EN FUNC. DK
119821 AIRE-AQUA £/ (dr/pz') torap »
BARNEA 2851 0 a -9 D,E CARTA DE PATRONEES
119821 AIRE-ADUA DE FLUJO ¥ ECU. DE

TRANBICION,
s
MUKHERJE 3.8 0 a +90 D,E - -?—"-
[1983) KEROS-ACE
BARNEA 25,84 0 a +90 D,E CARTA DE PATRONES
{1988) AIRE-AGQUA DE FLUJO Y ECU, DE
TRANSICION.
MUKHE! 381 VARIOS PETROLEO~ CARTA PE PATRONES
11968) CAS DE FLUJO Y ECU. DE

TRANSICION,

D = TRABAJOS QUE APORTAN DATOS

E = EMPIRICO
T = TEORICO
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publicaciones hechas para flujo horizontal y vertical. Auncius se

sabe que

1a mayor ocurrencla del flujo bifasico se presenta en

tuberias inclinadas.

Los diferentes métodos de calculo de la pérdida de presion,

se puden agrupar segdn sus hipétesis generales [24], por ejemplo:

DELHAYE <1978) hace una divisién en funcién de los patrones

de flujo:

Los madelos globales son los métodos que no toman en
cuenta al tipo de patrén de flujo en el calculo,
Los modelos particulares; son métodos que =i toman en

cuenta al tipo de patrones de flujo.

Por su parte DUKLER (1964> hace una subdivisién de los

del de analisis, basand fund. ntalmente en el andlisis

matematico empleado:

*

Correlaciones empiricas basadas on datos

4 tale licabl ani t a los casos

exper P

similares a los experimentales.

PYT Py 44 1

Correlaciones obtenidas con el

i.e. el teorema Pl de Buckingham.

Correlaciones obtenidas con el analisis de similitud,
empleando un modelo teérico.

AnAlisis matematico de un modelo fisico simpuﬂcadc; y
desarrollado de las ecuaciones relativas a las
variables.

Solucién de las ecuaciones de ia cantidad de



movimiento, energia y continuldad, pl ! expresi

empiricas para los términos de transporte,
aproximaciones en las condiclones limites y suposicién
de las magnitudes relativas de Jos términos en las

ecuaciones generales.

En lo que sigue, se va a analizar y a comparar los diferentes

modelos y métodos pload en el calculo de pérdidas de presion

tubertias inclinadas conduciende flujo bifasico, con ta

clasificacién propuesta por DELHAYE.

11.2.1.- MODELOS GLOBALES

La mayoria de las correlaciones propuestas estan basadas en

los modelos globales, lo cual implica un caracter general en su

aplicacién.

11244~ Modelo Homogéneo

La idea consiste en reempiazar al fluido bifa&sico por

§

£

fluldo compresible monofasico equivalente. Las propiedades

este fluido quivalente seo toul en funcidn de las

propiedades de cada una de las fases.

El modelo de flujo h éneo se u ] te a

P

situaciones donde no hay una variacién rapida de los
parametros del flujo Ccomo la presidn) y que se encuentren en
squilibrio termodinamico.



15212~ Modelo do Fases Separadas

En este modelo se toman en cuenta lag propiedades de
cada fase; jos modelos max elaborados utilizan treom
ecuaciones para cada fase, mas las condicionhes de- interface.

En jom modelos maAs smimples, una sola magnitud difiere entre

las faxes, se utiizan tres ecuaci bifasi y se forma

el sistoma con la ayuda de correlaciones.

BOELTNER Y KEPNER 4/ (1939) presontaron un estudio sobre
flujo bifasico desarrollado en tuberias con un didmetro de
073 pulg y con un angulo de inclinacidn de + 98° respecto a
la horizontal. lLos datos de 1a calda de presiétn los
presentaron como una funcién logaritmica del flujo
volumétrico del aire <Qu) tomando como parémotro la constante

Wu 'd VL. Y sugieren que la correlacién general podria inciuir

) o de Reynolds, ef nGmero de Froude y el nGmero de

Weber, Sin embargo no dosarroilaron ninguna correlacidn.

KOSTERIN 732/ <1949> estudié el efecto del diametro de la
tuberia, de la velocidad dol fluido y del Angulo de
inciinacién  en ia pérdida de presién en flujo bifasico.
Diferentes tamafios de tuberia que ya hablan sido utilizados
para el estudic en tuherias horizontales fueron aplicados a
tuberfas a + 72° y + 90° con ia horizontal. La reiacién entre
ol factor de friccién bifasico f_" , ¥ el factor de friccién

monofésico, se graficé en funcién de la fraccién volumétrica
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de)l gas y el namerc de Froude. Observé que el patrén de flujn
era afectado por la iInclinacién y por el diametro de ia
tuberia, con lo que establecié que el efecto de inclinacién
ea mayor a menores cantidades de liquido sn la mezcla,

La caida de presién bifssica fus medida para diferentes
proporciones de fiuldc en una tuberia de 2 pulgadas de
dismetro en posicién horizontal y con una inclinacién de

+ 12.4°, por BRIGHAM, HOLSTEIN y HUNTINGTON /4 en 1949. La

toma de presi queds 1 lizada a la V] elevacitn, de

manera que la calda de presién para el flujo horizontal e

inclinad quedd det inada, hicferon notar que a bajas
proporciénes de gas la calda de presién en flujo inclinado
4 (3 1 E-"O fndi

fues de 3 a 4 veces mayor quo en flujo h
que la fraccién volumétrica del liquido es mucho menor en la

i6n d dente que eon la ascendente para ests tipo de

flujo. Sus datos experimentales fueron comparados con Ia
correlacién de LOKHART-MARTINELLI y WHITE-HUNTINGTON, =in

embargo no reportan los resultados de dicha comparacién.

Una discusion de! articulo de BRIGHAM, et. al. es presentado
por BAKER /4/ donde propone una correlacién sntre la fraccién
volumétrica del liquido, el factor por elevacitn y la
velocidad superficial del gas. sin embargo el calculo de Ia
caida de presién debida a la elevacién puede cambiar =i =me

usa esta correlacién.

FLANIGAN 10/ <1958), propuso un método para sl cilculo deo Ia



caida de presién bifasica en tuberias en terrenc montafioso.
El métode es desarrollade empleando los datos de Baker para
tuberias de 18 pulgadas. FLANIGAN introdujo un factor del
flujo gaseoso para el calculo de la caida de presion por
friccién. Para el calculo de la caida de presién por
elovacidn un factor por elevacicn, la densidad del Hquido vy

la suma de los camblos ascendentes de elevacién. Flanigan
concluyéd que ol angulo de inclinacién no afecta al factor de
elevacién ¥y que no hay recuperaciéon de presion en flujo
doscondente. La correliacién da el factor por elevacién como

una funcion de la velocidad superficial del gaz. Esta

correlactén incluye el efecto de la recuperacién de presién
on flujo descendente, que desde entonces es usado en el
dosarrollc de la correlacién total de la catda de presién.
También proporcioné una correlaclén de un factor por
eficlencia, en funcién de la velocidad superficial del gas y

de la proporcién wa 4 VL .

SEVIGNY 29/ (1962), hizo un estudio utilizando un fluido
compuesto por alre y agua, utilizando una tuberia de dismetro
de 08245 pulg. y con Angulos de innlinacién respecto a la

horizontal de + 90°

, ¢ 60°% t 30° + 18° & 10° 1+ 8° y o°
La fraccién volumétrica del liquido no es medida y para ia
caida de proslén no tomé en cuenta ol cambio de elevacién, en
cambio incluye wun término de pérdida por friceién, La
densidad fue usada para el calculo de ia calda de presién por

elevacién en un método similar al usado por POETTMANN y
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CARPENTER, cuando hace su estudio en flujo vertical. SEVIGNY
presenté la correlaclén para el factor de friccién bifacico
como una funcién de la fraccién volumétrica superficial del
lquido, del numero de Reynolds del gas y del nuamero de
Reynolds del ligquido. "Para algunas condiciones el método da

una recuperacién de presiovn de mas del 100 X para flujo

descendente”.

dUZHOV, MAMAYEV y  ODISHARIYA B/ (<1967), presentaron
resultados de un estudio reallzado para flujo bifasico
inclinado. Sus datos fueron obtenidos usando una tuberia de
dismetro de 2 pulg, y angulos entre 9o° respect.o a ia

horizontal. La fracclén volumétrica del liquido que se midid

se pr té en f i6n del numero de Froude y de la fraccién
volumétrica superficial del gasn, Estos investigadores
proporcionan una ccuacién para 1a fraccién volumdtrica en
flujo ascendente que es independiente del angulo, =min smbargo
in ecuacién para flujo descendente si incluye el efecto de la
inclinacién. Esta correlacién esta dada en funcién de ia
relacién del factor de friccién bifasico con el monofasico, y
como una funcién de la fraccién volumétrica superficial del

gas que toma al namero de Froude como parsémetro.

NEY y FUENTES .32/ (1968), condujeron sus experimentos en
tuberias do 05 pulg. y 1 pulg. do dlametro en angulos de 0°,
+ 3% + 8%+ 8% 4+ 10°, + 15°, + 35° + 70° y 90° respecto

con la horizontal. Estos investigadores proporcionan una
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ecuacién para la medida de Ia fraccién volumétrica del
Hquido y de la caida de presién, en donde la ecuacién para
el clculo de la fraccién volumétrica la ponen en funciétn de
varias variables adimensionales. Sin embargo no
desarrollaron una correlacién para el factor de friccién y

concluyeron que el &ngulo de inclinacién tiene muy poco
efecto en ia fraccién volumétrica del liquido. Un examen de
sus datos revelan que casl todo de sus experimentos son en el
regimen de flujo burbujeante. Mas sus medidas de la fraccién

volumétrica dnl liquido son valuados en el rango de 4 a 4.

NEZHILSKII y KHODANOVICH /4/ (1970>, presentaron resultados
de un estudio oxperimental de flujo bifasico inclinado.
Utilizando para la medida do la cafda de presién y de ia

fracciétn  volumétrica del Hquido una tuberia de 57 mm de

o o

dlametro y angulos de * 14°, + 95°, t 88° 1 3% 2+ ¢° y o°
regpecto a la horizontal. La ecuacién que proporcionaron para
la fraccién volumétrica del liquido esta en funcién del
contenido del gas a la entrada, del naomero de Froude y del
angulo de inclinacién. El factor de friccién bifasico o8 una
correlacién que incluye el namero de Reynolds, el ndamero de
Froude y ol contenido del gas a la entrada.

BEGGS B/ (4972), presentd un estudio detallado sobre la

pérdida de presién en flujo bifasico en tuberia inclinada.



Los paramotros que utiiizé para desarrollar su estudio son:

Tubo transparente do 27.432 metros de longitud

Flujo masico de! gas 0 - 300 gal/min
Flujo masico dof lquido 0 - 189 kg/s
Presitn del mistema 2.38 - 6.47 bar
Diametro del tubo 254 - 381 cm
Fracecidn volumétrica del lquido 0.0 - 0870
Gradiente de presidtn 0.0 - D.BOD
Angulo de inclinacién 190°,278°,158°,
respecto a la horizontal 235°,220°,118°,
£10°,48,0°
Patrones de flujo Todos
Fluldo utilizado agua - alre

BEGGS desarrollé una correlacién empirica para la fraccién
volumttrica del lquido y del factor de fricclén en funcién
de las propiedados y del angulo de inclinacién. Observéd que
Ia fracclén volumétrica del lquido esta fusrtemente Hgada
al apgulo de iInclnacién y que el factor de fricclén estaba
influonciado por la fraccién volumétrica dei Iltquido. Por
otra parte, también observé que la correlacién del factor de
friccion em independiente del patrén de flujo, Jo  cual
requiere de wuna evaluacién de la fraccién volumétrica del

Mquido, que esta en funcién del patrén de flujo. El factor
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de friccién bifasico lo calcula utilizando 1a ecuacién:

v v
2D dpP Prp ' 'sa -
f".._a__.v: a_.z_[j-.__.F___.._..] [p"‘sene”

donde : p"

es el flujo masico total de! fluldo y V-u e la velocidad

= RLPL + Ru Py Y oS la densidad de la mezcla, GT

superficial del gas. El método muestra una buena precision
cuando se compara contra los datos para los cuales se obtuvo

ia correlacién.

SPEDDING y CHEN 32/ (1982), reportaron datos de pérdida de
presién en dos fases en tuberias inclinadas para flufo

dente y d dente. El experimento lo realizaron en una

tuberfa do 458 cm de didmetro, utilizando una mezcla
agua-aire en condiciones cercanas a la presién atmosférica, y
para angulos de inclinacién positivos y negativos respecto a

1a horizontal, los datos fueron presentados como una funcibén

de la velocidad “friccionante” § CdP/dZ (D/4pl_) contra la

>f
velocidad total V_‘_ y on esta forma, conciuyeron, que se cubre
satisfactoriamente el efocto del diametro de la tuberia, la
densidad del liquido y 1a del sistema, pero no se cubre la
influoncia de la viscocidad del liquido. SPEDDING compard sus
datos con los eoxistentes en 1la lteratura y concluyd que
existe una concordancia sustancial entre las medidas. También
indica que toda correlacién empirica y semi-empirica

prosentan desviaciones cercanas a sus datos, concluyendo, gue
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es extremadamente dificil desarrollar un método general para
predecir la pérdida de presion bifasica. Esto es debido a que
la pérdida de presién por friccién depende del patron de

fiujo desarrollado en la tuberia.

MUKHERJE, H. y BRILL P.J. /19 (1985), presentaron resultados
de un estudio realizado para flujo bifasico inclinado. Sus
datos fusron obt.enidos utilizando una mezcla de
Keroseno-aceite lubricante, dentro de una tuberia de 38 cm
de didmetro y angulos desde 0 a t 90 grados respecto a la
horizontal. Apartir de estos datos proponen una correlacién
para el calculo de la pérdida de presién, la cual depends de

ios patrones de flujo; para flujo intermitente y burbujeante,
el factor de friccién es calculado con ol didgrama de Moody.
En flujo ostratificado descendente, el gradiente de presion

o8 calculado en base a la i6n del bal de tum,

suponiendo una interface lisa entre el gas y el liquido. Para
flujo anular disperso, es desarrollado un factor de friccién,
este ez una funcién de la fraccién volumétrica del liquido y

del factor de friccién de Moody:

 y
f = S
n T
na
donde:
AP 2 gD
f o1 -
™oz *a
m ne

MUKHERJE y BRILL, concluyeron que la exactitud de ia




correlacién es valida usando Ilom datom de Prudhoe Bay
Flowlines y North Sea Wells. Ademas de ser valida tanto para

flujo ascendente como descendente,

11.2.2.- EVALUACION DE LA FRACCION VOLUMETRICA DEL LIQUIDO

CHOLD-UP).

Los diversos mét.odos antes doscritos, necesitan del
conocimiento de un parametro muy importante para la definicion
correcta de las propledades del fluido. A dicho parametro se la ha

dado el nombre de Fraccién Volumétrica, es decir, el volumen

{ a1

ocupado por cada una de las fases, temporal y P te en el
tubo; a esto, algunos autores lo han nombrado HOLDUP, Aqut

describiremos algunos métodos para su evaluacién.

BEGGS /4/ (1972), desarrolld una ecuacién empirica para
determinar la fraccién volumétrica del Iliquido, la cual
depende de la prediccién del patrén de flujo para flujo
horizontal, de 1a fraccién volumétrica del Uquido para no
deslizamiento, del namerc de Froude y de un factor de
correccién para el angulo de inclinacion.

Los pasos a segulr para determinar la fraccién veolumétrica

del lquido propuesta por BEGGS son los sigulentes:

1~ Determinacién del patrén de flujo mediante el namero de
Froude y de los sigulentos paramotros:

v

NFrm <5
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~Parametro X

X = In )\L
~Parametros para determinar lo=s patrones de flujo
L1 = EXP [-4.62-3.757X-0.481X7~0.0207X"]
L2 = EXP [1.061-4.602X-1.609X*-0.179X"+0.635x10""X>]

2~ Daterminacién de la fraccién volumétrica del liquido para

flujo horizontal (RLCO)):

=Si el patrén de flujo es el segregado (Estratificado,

Ondutado, Anular) (NFr < L1

0.98 A . 4048
: L

RO =
L ©. 0808

NFr

para flujo ascendenta (+>

». 599
0.011 NLV ]

C+ = C‘-AL) in 3. 708 1.034
A 27O Npte

L
para flujo descendente (-
4.7 NLy®: 1246
C-m (i—xl_> In [ AL°"°°’ NF,O- 2930 ]



“S{ el patrén de flujo resultante es el Intermitente

{Intermitente, Alternante) (L1 < NFr < L2):

0.845 » ° 737

R CO) =

L NP'O.D!?I

2.96 AI-l).IOB NF'_O. op7e
C+ m (-2 D In
L N O-es7n
Lv
4.7 NLVC: 124¢
C = (l-)\‘_) In [)\Lo.lopz NFy O 8036 ]

~Si el patron de flujo resultante es el Distribuldo

(Burbujeante, Disporso) (NFr > L1 y NFr > L2):

1.068 »2: %074
RL(D) = O, 0c0p
NFr
C+ w0
b 4.7 NLv®: 1244
C = <1-xL> in [xbo. 36p2 yo ©.508d ]

8.- Calculo de 1la fraccién volumétrica del liquido a

cualquier angulo de inclinacién:

1 L]
RL(G) - RL(O) [ i+C [ssn 1.88 - 35— sen 186]]




KUBIE y GARDNER /B/ (1978) obtuvieron una ecuacién para el

estado uniformo de velocidad de drenado del liquido en tubos

inclinados en relacitn al flujo bifasico en una unién "Y' La

para dot

Quo proponon os:

KUBIE y OARDNER usan

("

¢ ©-%°

1a F 1 Volumétrica del Liquido

[ %

0.89 n

friccién f;. = 0008

{ cc025® gen 0>

T

un valor constante del factor de

MUKERJE y BRILL 19/ (1983) deosarrollaron tres correlaciones

VALOR DE LOS COEFICIENTES

DIRECCION DE PATRCN DE
FLWIO FLuIo C1 Cy Cy C4 Cg C6
FLUJO ASCENDENTE -
¥ HORTZONTAL TS 0.380113| 0.129875{ -0.1197881 2.343227) 0.475686| 0.288657
ESTRATIF. | -1.330282 4,808139| 4.171584{ 56.262268} 0,079951) 0.504887
FLUWO ASCENDENTE
OTROS -0.516644 ) 0.789805] 0.551627 15.519214{ 0.371771 0.393952|

TABIA II Ooeficientes para las ecuaciones de la fraccién volumétrica
del liquido.

para dot

[E . ¢

18, ica del Miquido, usando

un andlisis de rogresién. Una de estas correlaciones es para

flujo horizontal y para flujo ascendento. Las otras dos son




para flujo estratificado descendente y otros patrones de

flujo. La ecuacién general es:
R, = oxp {€C_+ O_ =en6 + C_ sen’6 + C N'>——_——-—N°“
L *P 1 2 a2 ) L

Los coeficientes do regresitn son dados en la tabla II.

CHEN y SPEDDING B/ (1984), propusieron una ecuacién para
determinar la fraccién volumétrica del liquido, la cual

proporciona una relacién de Rx_ y QL para cualquier valor de 8

.n.lran¢00°<8<90°.

c < b, P 4p._)'" cn pYLAT™ g (2-m

R" m
b 2¢(nb’/4)’-on6

dopde C y m son constantes gque asumen diferentes valores
dopendiondo del tipo de flujo. Para flujo laminar

Re & 2000 ,C= 160 y m = 10 ; Para flujo turbulento

Re > 2000 ,C = 0046 y m w 0.2 .

La correlactd prop ta, oR una solucién para las
condicionos de el sistema empieado por SPEDDING y NGUYEN
€1978>, donde casi todos los datos estan fuera del régimen
laminar y de transicién. CHEN y SPEDDING concluyeron que esta

ecuacién es de apiicaciéon general y que para un sistema

particular, He» P Y D son fijom, mientras que G y m toman el
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valor dependiendo del flujo p tad Las teristicas
en fas cuales se presentd esta correlacién son : G = 0.046, m

= 02, D= 455 am, p, = 10 gm em® y y = 001 gm Comsd"t,
11.2.3~- METODOS PARTICULARES

Los métodos particulares, son métodos desarrollados para un
patréon do flujo determinado; por lo tanto, es necesario primero
conocer el patrén de flujo qua se tiene en el sistema para poder
aplicar el método adecuado.

LLa carta del patréon de flujo 1(24), es una representaciéon
bidimensionai de los dominlos de existencia de las diferentes
configuraciones de fiu jo, las variables difieren Began los
autores. Actuaimente no existe ningan elemento real para decidir
por tal o cual variable ie, ninguna carta es actuaimente
matisfactoria, pero por lo menos dan clertas indicaciones que en

algunos casos pueden ser contradictorias de un diagrama o otro.

GOULD 14/ et. al. (1974), observaron los patrones de flujo
para tuberias horizontales, verticales o inclinadas
ascendentes a 45°. Los patrones de flujo Ilos definleron
similarmente a los de DUNS y ROS, con un patrén de filujo de
ambas fases continuas en flujo ascendente. GOULD et. al,
concluyeron quo la locallza‘clbn de los limites de tranmicién
para flujo anular y burbujeante disperso no varian

significativamente con -la inclinacién.



TAITEL y DUKLER 34/ (1976, en base a estudios semitedricos,
desarrollaron ecuaciones en forma adimensional para la
ubicacién de los diferentes patrones de flujo (figura 21> en
flujo horizontal y cerca de la horizontal. Las ecuacione=
para la ubicacién de lox patrones de flujo =me deducen de un
analisis dal flujo estratificado. Las ecuaciones
desarrolindas que rigen los cambioxs de patrén de flujo =son
las siguientes:

-Cambio entre flujo estratificado e intermitente a anular

disperso.
El bio se pr ta d
r’[ 1 B, di s dh ]
-_— =1
2
© xv
on donde:
h
t
G=1-5—-

y la tilde (~) scbre Ilas variables desigha ias cantidades

adimensionales. F es el namero de Froude modificado por un

tente de d idad:
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ESTRATIFICADO 1LISO

0:‘:‘—_ '-_‘;__‘ L e T T =2 D

ESTRATIFICADO ONDULADO -

DISPERSO O DE NEBLINA

Figura 2.1.- Patrones de flujo on tubos horizontales,

Taitel y Dukler (341

~Cambio entre flujo intermitente y anular-disperso

Este cambjo esta definido por el parametro de Martineili

(dP/dz)L
X= A3y

a9



Para que este cambio ocurra debe de haber un valor constante

que conlleva a un valor unico del

de hl_/n = 085 , lo
paraAmetro de Martinelli X.

-~ Cambio entre flujo estratificadc lso y estratificado

ondulado.
El cambio entre estos patrones de flujo ocurre cuando:
K2 2.0
7,
donde K es el producto del o de Froude modificado y ia

raiz cuadrada del numero de Reynolds del Iliquido cuando

fluye solo en el ducto:

2
PV VIV D vII.
K.-F:R'x.- [(pl‘-pv)htdole 7,

bu feant. di

~ Gambio entre fiujo intermitente y b 3 P

El cambio de patrén de flujo =me presenta cuando:

8 A
T 2 o2 ~ -0, 2
§_‘ Vv B>

<ll<

1di do como el coclente entre las fuerzas por

donde T es co

gravit

turbulencia y las fuerzas debido al P
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actuando sobre el gas:
.- | dPrd=z |
(pL—pvl & cos 6

Este modelo predice las relaciones entre las wsiguientes
variables : flujo masico del liquidc y gax, propiedades de
lam fases (¢ donsidad y viscocidad ), diametro del tubo y

angulo de inclinacién con ia horizontal

WEISMAN J. y KANG S, Y. /37/ (1981) presentaron datos para
sistemas alre-agua y atre-glicerina en fngulos de inclinacion
de 172, 2 y 7° en una tuberia de 1/2, { y 2 puigadas de
dismetro y para sistemas fredén~freén vapor en angulos de
inclinacion de 30°, 48° y 90°.

También proponen una correlacién empirica para ia transicion
de los patrones de flujo a anular, burbujeante disperso y

entro el intermitente y burbujeante.

La aparicitn de las tr 1cd pued =or predich por:

- Tramsicién a flujo anular:
Fr Ku = 25 [ —:!"—— ]sn
L

=~ Transicién entre flujo intermitente y burbujeante:

vlﬂ v0+vﬁ
—=2 _ = 045 = L (1~ 065 cos 8 [<b}
YeD Yeb
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S Fass ., 7,
TRANSICION A . - IAY UV R & il
. 1.0 (b 1311 )‘(—-5
I FLUJO DISPERS . : . ‘RT) ( ‘\% X A
e R (A’_’_ (_V_ D 1.0
INCLINADO FLUJO ANULAR A AN/ \ D,

¥ CERCA DK INTERMITENTE

FLUJO .95
TAL  TRA oE 1. O ( __'D_)

LA HORIZ. A SEFARADO
Fuuso TRANSICION DE (DQ)MH.”(P“‘“(M)“( G_g)‘m 10
esizimn i J(3) (7] (] 6 OF) 4
FLUJSD TRANSICION DE (%) (1 - 065 cos B) 1.0
INCLINADO BURBUJKANTE A .

¥ VERTICAL Nzozee o7/

# dencta condiciones <standar, Ds=4.0 pulg; p.°=0.001l } %%

INTERMITENTE

3 70 dynossem; V' =

Pl'r- £.0 Kgsii p‘7 = § clp; as sL 1, 0 piess,
Tabla IIf Propiedades y diametro de correccién de la tuberia para

todo el diagrama de patrones de fiujo.

MEZCIA LONGITUD DE ANGULO DE INCLINACION
BIFASICA IA LINEA RESPECTO A LA HORIZONTAL
ATRE-AGUA 1.2,2.5,5.1 an 0,1/2,2,7°
ATRE-GLICERINA 5.1 em 6,1/2,2,7°
(H=75 cp)
FREON-113~
FREONLL3 vapor 2.5 an 0,30,45,90°

TABIA IV Condiciones del trabajo experimental de Weisman y Kang.
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- Transicién a flujo disperso:

japsax| o 1T s © a4
Bl &, 2
(N Py W= Py ED

19

donde: Vla » V“s = velocidad superficial del gas y Mguido
respectivamente; Fr w» namero de Froude; Ku = nameroc de
Kutadelaze; |dP/dx| = valor absoluto de la caida de presién
por unidad do longitud.

En bass a lo anterior, o diagramas de patrén de flujo flos
dosarrollaron en terminos de Vsu/¢‘ y Vm‘/g{:z .

la correlacion 1, no puede =ser aplicada directamente a la
grafica propuesta, sin embérgo una aproximacién cercana ia
obtienen utillzando ol diametro de correccién <D/D" , donde
n es8 una funcién de la velocidad del ligquido. Por lo tanto

encuentran que para la transicién entre filujo intermitente y

burbujeante ¢l y d’z estan dados por:
¢, =10 5 é, = @/DO" 4 - 068 cosod

donde los wvaloros de ¢‘ y ¢1 se muestran, para cada una de
iag transictiones, en la tabia III.

WEISMAN y KANG concluyeron gque para la grafica propuesta se
debs tener culdado, puesto que estid limitada a fas

condiciones de su experimento (tabla IV).

BARNEA D., SHOHAM O. y TAITEL Y. /2~ <1982) presentaron datos

de la transicién de fos patrones de flujo en tuberia
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(-] (o]

inclinada d dente en el rango de O a =90 . Sus

resultados fueron obtenid utdild do una la bifssica de

agua~aire, en tubos transparentes de Plexiglasa de 28 y
814 om de didmetro. Los patrones de flujo fueron determinados
por observacién directa y, por medico de prusbas de
continuidad fueron desplegados en un osciloscoplo.

Paralslamente a =su experimento desarrollaron un modelo
matemitico para la prediccién de los patrones de flujo en el

rango complet de incl 4 d dentes., Este delo e=m

una modificacién al modelo propuesto por Taitel-Dukier
€1976).

Afrededor de fos 10° en “la horizontal e inclinaciones
pequelias”, la transicién de emtratificado iiso -

estratificado ondulado, esta dada por:

donde VL y hl‘ son ia velocidad y nivel del lquido
respectivamente calculados por el método presentado por
Taitel y Dukler.

Para la transicién intermitente-anular hacen la modificacién

do h:./D = 0.35 (en lugar de 053),

Para angulos mayores a los 10° desarrollaron io siguiente:
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~ La transicién burbujeante-disperso esta dada por:

1/2 /5 -n 42/8
2 0.4 ¢ P 2 c o y 3enss
(pl_- pv) o D L 7, ]

= 0725 + 4.45 [

3

U,y fmrsec)

32

oo -
om <2 o0
Uy [mssec)

Figura 22 Cartas de los patrones de flujo para flujo

inclinado ascendente (Barnea et. al. 1982).

bién un delo nuevo para predecir los jimites

tan ¢

P

de flujo anular y estratificado, definidos por:

3

2 gD C1 - h/D D) cos 8
v >
sL
L

La transicién de estratificado no-estratificado la predicen

igual que en el modelo para flujo horizontal de Taltel~Dukler
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€1976>, e indican que es aplicable a todo el rango de
inclinaciones.

Sus resultados, tanto experimentales come teorfcos son

representados en graficas las \! 121 como coord d
Vu Ve, Vu Cfigura 2.2).

BARNEA ot. al. y DUKLER 3/ (1995), presentaron datos de fa
{ranzicién de fos patrones de flujo en tuberia inclinada
ascendsnte en e rango de 0° a 490°, Sus resultados fueron
obtenidos de 1la misma forma, en los que obtuvieron Ilos
resuitados para flujo descendente en 1982,

Paraleiamente a sy exporimento desarrollaron modeios
mateméticos para Ia prediccion de la transicién de  los

patrones de flujo en el rango let de incii 4

ascendentes. Este modelo es una modificacién de los modelos
propuestos por Taitel-Dukler <1976) para tuberia horizontal y
cerca de la horizontal y el presentado por Taitel et, al.
€1980)> para tuberia vertical. Las modificaciones son
realizadas en el modelo vertical, y =me hacen simplemente
considerando que la componente de la fuerza de gravedad actoas
en Ja diroccién axial. En algunos casos no hay cambio en las

ecuaciones dado que la gravedad no entra dentro del

mecanismo.

- La ¢ iclé de burbujeante a intermitente la definen
como:

v ei-2ay -:.53<1-a>‘<P"-P°>au‘ sen 8
Le o so Puz
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donde a es la fracclén volumétirica del gas y es igual a 029,
Para a = 052 la curva que ocaracteriza esta condicién en la

grafica de los patrones de filujo es:

- La transicién a flujo anular ez dofinida por:

P,

14
Oy <P = P,) men @ ]
a

Vmia.i [ 3

Las demAs transiciones son determinadas por el modelo
propuesto por Taitel-Dukler,

Sus resultados, tanto experimentales como teoricos son

U,y fmrsec)

000

Uy fm7sec)

Figura 23 Cartas do los patrones de flujo para flujo
inclinado d dente (Barnea et. al 1989).
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representados en graficas las cuales tienen como coordenadas
V” vB. V;_s (figura 2.3). Concluyeron que para ciertas
condiciones dadas pueden existir diferentes formas para
doterminar {as transiciones en tuberias inclinadas. En {(a
transicién de flujo anular suglieren que o1 control es aquel

que pueda ocurrir en una proporcién baja de gas para una

proporcién dada de liguido.

MUKHERJE, H. y BRILL, JP. 720/ €1085), realizaron
experimentos en una mezcla bifasica petroleo-gas en una
tuberia transparente de 381 cm de diametro, inclinada a
diferentes angulos. Los patrones de flujo son determinados
por Ia observacitn directa tanto para flujo ascendente como
descendent.e.

En base - los datos obtenidos del experimento,
construyeron cartas de los patrones de flujo para diferentes

Angulos de inclinacién, utilizando como coordenadas Ilos

oa  adi si 1 de la velocidad del lquido y del gas,

¥ una escala log-log (figura 2.4,

Paralelamente a su pori to prop diferentes ecuaciones
empiricas para determinar lae transiciones de los patrones de
flujo.

Laz transicién de burbujeante-intermitente la encontraron
Hnoal vy a 48° con el eje. La ecuacitn para este conjunto de
lincas es:

Ns.v »s = 10 exp Iloc‘DCNuv)00.94000.07459!\8-0.85’5son’6+3.695ﬂl_]
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BURBUJEANTE,

LTI
ow * o

(XY L L D)

. . ta N s
-~ o se
' - .
Ed
e}
z a asn
cren T
10 INTEPMITENTE ASULAR
DISPERSO.S
3 L 1 [
' 1 1 1° 108 101
NGV
(a)
!
Ed
=

ANULAR
DISPEPSO
-1 ol ] L
= ' [ " w
nev
(b)

Figura 2.4.~ Graficas de los patrones de flujo obtenidos
por Mukherje v Brill (1985),. )
a)Keraoseno 30° Flujo ascendente.
b)Keroseno 70° Flujo ascendente.
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donde low os adl 1 H son definidos como:

ov 8o o
3
"x. =4 e
o
Py
~La transicién intermitente- i disperso }a determi de

igual manera que MANDANE para flujo hori tal. Sin barg
shcontraron que la viscocidad del liquido tiene un efecto
significativoe en esta transicién. La ecuacién de esta curva

de transicién es:
o. 820
Nnvnu = 10 oxp [ 1401 ~ 2'694"1. +* OSZQNLV 3

En flujo descendente y horizontal, la ecuacién para la

transicién burbujeante-intermitente es:

ans = 10 exp [0.431#1.132&9n8-3.003~|_-1.138(lo¢‘°NLv>sone
2
0.429(103‘0 NI.V) sond]
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FLUJD
ANULAR

NO

L
ANo {ASCENDENTE } rrLuso
BURBUJEANTE
NO
NOY
(FLUJO
HORIZONTAL FLUJO
¥ DESCENDENTE) INTERM I TENTE|
FLUSO
IBURBUS KANTE

e e e
> il o,
FLuJo NLV lml::l::""‘
ESTRAT IFICADO
LVST
NO
—— ey
FL.uJo FLuJo
BURBUJSEANTE ESTRATIFICADO

FLUJO
INTERMITENTE

Figura 28 Diagrama de flujo para determinar la
transicién de los patrones de flujo
IMUKHER JEE y BRILL, 1985],
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Para esta transicién se genera una familia de curvas para
diferentes angulos y viscocidades de liquido.
En flujo descendento y para flujo horizontal Jos limites de

la transicién estratificado estan dados por:

Nl_vsf = 10 exp (0.321 - 0.017N°v = 4.2678en8 - 2.972NLV

- o.oaalogwcnnv)’ - 3925 sen’ 8 1

Un diagrama de flujo para la prediccién de los patrones de
flujo utilizando las ecuaciones de transicién es mostrada en

la figura 283, Cada una de estas transiciones o5

correlacionada con los 7 os adi 1 1 de DUNS y ROS y

para ol angulo de inclinacién.

11.2.81.- Modelos Particulares

En tuberias inclinadas conduciendo flujo bifasico log
estudios ralizados para determinar un método de evaluacién de
pérdida de presién para un patrén de flujo blen establecido

son casl nulos oxcepto en tros y i1 te para

fiujo intermitente.

BONNECAZE, ERSKINE y ORESKOVICH /7/ (1969) estudiaron el
flujo intermitente (slugd en tuberia inclinada con angulos

(-]

raspecto a la horizontal de 0°, + 27, 2% 6°

y & 10°. Midieron

la fraccién volumétrica del liquido RL sy ¥ un nuevo factor de
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friccién fm_ es obtonlda de la correlacién de la pérdida de

prosién bifasica total:

1 -1 .
ﬁ“_-T[cos A-m)-d-9) /M@ ]

- 00,0048 + 3980
sF Re ''29°
T
donde:
ng = o8 fa relacién entre el nivel del liquide y el radio del

tubo.

La fraccién volumétrica del liquido es encontrada en funcién
de la fraccién volumétrica superficial del Iliquido, de 1la
donsidad dal‘ liguido, del namero de Froude y de 1a velocidad
awscendente de la burbuja. El factor de friccién esta en
Ffuncién del namero de Reynolds para el lquido. Establecen
que la velocidad ascendente de la burbuja y el cambio de 1a
fraccion volumétrica del lquido, aumentan conforme la
tuberia se inclina partiendo de la vertical Este fenémeno es
relacionadoe con la fraccién volumétrica, también observan que
en su estudlo, ésto tiene un maxime de ocurrencia a

aproxi ;| te + 50° respecto a la horizontal.
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El estudio del flujo intermitente en tuberia inclinada
reportado por SINGH y ORIFFITH 30/ en (1970)>, hacen las
medidas de la calda do presién y de la fraccién volumétrica
del liquido en tuberias de diametro de 0.626, 0822, 1.063,
1368 y 1.600 pulgadas con Aangulos de inciinacién de t 10°,

+ 8° y 0° . Una expresién es derivada para la velocidad
ascendente de la burbuja, de la cual puede calcularse la
fraccién volumétrica del liquido y la cual es independiente
del angulo de iInclinacisn., Establocjeron que la recuperacién
de presion en la seccién descendente de una tuberia inclinada
es del 100¥% . La caida de presiotn por friccién la calcutaron

usando ¢l factor de friccién de Fanning, la densidad del
liquido y la velocidad de la mezcla. La calda de presién por

aceleracién no la tomaron en cuenta.
dp -t
[dz ]’-zrnpx.v-rﬁub

El flujo intermitente bifasico en tuberias de 08 pulgadas
con angulo de inclinaclén de % 7° respecto a Ia horizontal y
para tuberias horizontales, fue manejado por VERMEULEN y RYAN
/47 <C4971). Presentaron un modelo para flujo Intermitente y
la caida do prosién por friccién la calcularon usando la
velocidad de no-deslizamiento, fa densidad y wun factor de
friceién calculade apartir del namero de Reynolds de la
mezcla. La caida de presién y la frecuencia del tapén fueron
medidos, pero la fraccion wvolumétrica del lNquido no fué

reportado. El ofecto de la inclinacién de la tuberia es
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establecido por el patrén de flujo, pero no concluyeron cual
os ol efecto de la inclinacién en la fraccién volumétrica del
liquido. La mayor consideracién de su estudio es que indican
que la mayor fluctuacién de presién ocurre en el flujo

intermitente bifasico.

11.3.- OBSERVACIONES

La mayoria de las investigaci snfocad » cuantificar la

pérdida de presién en tuberias iqcUnndu, han =sido desarrofladas
an condiciocnes limitadas y dirigidas principalmente a resolver un
problema especifico. Ademas gran parte de los investigadores han

preferido efectuar mediciones experimentales que desarrollar una

metodologia para P di el fend Por otra parte, la gama
de condiclones que cubren no es totalmente satisfactoria a las
condiciones requeridam a la geotérmia, ni por el tipo de fluido nd
por lam condiciones termodinamicas, ya que generalmente utilizan
agua-aire y aceite-gas, debido a la facilidad que presentan estos
fluidos para experimentar, Por lo que las correlaciones
desarrolladas no toman encuenta otros fenémenos propios de las
mezclas agua—vapor como son, ontre otras, la transferencia de
calor con e! medic ambiente y la transferencia de masa entre las
fages.

En realidad, pocos son los investigadores que toman encuenta
al patrén de flujo en la determinacion de la pérdida de presién,

entre estos me encuentran, BONNECAZE, SINGH Y VERMEULEU, los

cuales desarrollarcn su {nvestd 16 \|

para ol patrén de



flujo intermitente, y a BEGUS-BRILL quien comprende todos Ilos
patrones de flujo, proporcionando un modelo para el calculo de RL
1' Rv para cada patrén de flujo.

Generalmente la mayoria de los métodos no toma encuenta el
efecto del #éngulo de inclinacién en la fraccién volumétrica del

lquido, cuantificandola solo a partir del flujo horizontal,

Todo lo anterior, hace necesario efectuar mas investigacién,

principalmente en lo que concierne a las condiciones de nuestra

aplicacién, cuantifi do los fend propiogs de los wsistomas

agua-vapor y de esta manera tener una correlacién mas confiable.

Una correlacién completa deberia incluir los sigulentes

parametros para una mejor descripcién del fenémeno:

RL = £¢6,Fr,Re,We,Patrén de flujo.\'l'>

Patrén de flujo = f(G,V',V-L,V-a.Re,Fr,wo)

f“ - r(e,yl_,uv,Pa(.rén de ﬂujo.Qu.Q,.AL,VT.RL)



CAPITULO 11T

PERDIDA DE PRESION EN TUBERIAS INCLINADAS

111.1.- PERDIDA DE PRESION

En el caso m&s general de una tuberia conduciendo una mezcia
bifasica (figura 315, el balance de fuerzas en un eiemento de
volumaen CdA/dZ) es :

[P- [r&%;—dz]]u+ [a-. v - [em+;"-. le‘]dZ]]M
z

w7 ds dz + P, & sen 6 dAiL dz €3.4)>

13 41
P+ 3L sl
4 (et
G;“I* 4L

Figura 3.4~ Bal de f on el )}
dA/dZ,

ds control

Esta ecuacién se reduce a la sigulente expresion:

dpP ds d . dAi
3 "7 “a +—az—-.(6\vo¢p\ssene A 3.2




Que representa la pérdida de presiétn total en el volumen de
control ~ dA/dZ ~ y esta formada por los siguientes factores:
La pérdida de presién dobida a los esfuerzos de corte, tanto

on la pared del tubo como en ia interface liquido~vapor:

dP - de €3.3
dz Jr dA
La pérdida de presién debida al bi de tum que
provoca la variacion deo la v.locidadi on las fases:
3.4>

dP d .
—.rz‘-]. = a3z @

La pérdida de presién provocada por los efectos de la presién
hidrost&tica que sSe presenta en lam tuberias verticalos e
inclinadas:

d:)‘-p“l.ne dAL 35>

La suma de las tres aportaciones provoca que la pérdida de

presis te, t d: como cla: un ¢, 4 to

Y P

dinfmico de los fend de evaporaais instant&nsa, una
variacién de los patrones de flujo y de la fraccién volumétrica
(figura 3.2,

En la ecuacién ¢3.2> el momentum del flujo bifasico se puede
expresar como la suma del momentum de cada fase. Por Io tanto, ia
variacidn de momentum es:

) - v v

‘.- Para condiciones Geotérmicas el rango de velocidad recomendado

oz de 950 a 40 m/s,
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Separador de alta A% : [ /

figura 3.2 Diagrama que muestra las pérdidas de presion

en una linsa que conduce fluido geotérmico.

®min embargo, en la ecuacién anterior, se puesde definir

velocidad efoctiva (Vm) de 1a mezgla:

e
T T
Vmow — T - T
Pm P"I

Con osta definicién, como es un régimen estacionario

flujo tante) la : €3.6> s6 expresa de lIa

sigulente forma:

S AR R GRS Sl
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i
5
{
i
;

donds P, s ia donsidad de la mezcla Cecuacién 2.23)
Aplicando la regla de la cadena a la ecuacién €a.8 =e
tiens:
2
4 foylmag2dP d (1)..%r ar [%°n
dz Tm v dz dz P P 2 dz dP

. €3.92

donde, con la ecuacién €2.23>, la variacién de la densidad

de la la con pecto a la presién en ia scuacién (3.9

om:

dpn- ] R 4o R - dRL +R dpn’ de+R Py

dP dF [PuL Py PLdF L dP Py ar v dP
(310>

el lquido se puede considerar como incomprensible por 1o que =se

puade despreciar el término dpL/dP » obteniendose :

ap dR dC1-R > dap,
—aF " P gk + Py—aF—— + RV-T—d 3440
de donde :
dpm de_ dpv
" Awvar R @12

Py ™PL "~ P €343
Substituyendo la 16 €3.12> en la ecuacién 3.9
se determina el bio de tum en funcién de ia iacis

de la fraccién volumétrica del liquido y de la densidad del
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vapor con la presién, expr

2
4 (e v - - ?"_.. dp. a®, + R 4P
dz T m e 2z dz Py ~ap v —dP

(344>
Al substituir la ecuacién (314> en ia ecuacién 32> ia
pérdida de presién se indica de Ia sigulente forma :

o ? dR, dp, da
dP das T dP L v 3
B i W[Pw'zr”‘vv]ﬂpl‘ sen &~z

.. £3.18)

donde el cociente entre el Area transversal ocupada por la fase
4 y la total se defina como Ia fraccién volumétrioa de Ia fase
“’, cuya sxpresién es :
dA‘ €3.146>
T R
El término de pérdida de presién por variacién de nivel, s
puede representar en términos de ia densidad de la mezcla, em
decir : )
p“R‘nne = PLR;.""'G + pvR v‘-one - (PI.RL * pvltv) g send

€347

P e R‘ senf = l, & send €3.148)

El término de calda de presién por fricalén de Ia
scuacién €3.13) para tuberias, es :

ds fm %
M el 349
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substituyendo la ecuacién ¢348) y (347> en la ecuacién

€3.15), se tiene que la pérdida de presiéon es:

ftm Ox + p_ € sen 6
b 2;:\"l m
i~ z €3.20>

dR dp,
P, L v
P [ “""HP—""'RV":TF—]

La escuacién (3.20) proporcléna 1a pérdida de presidn en
una longitud diferencial dz. Esta ecuacién es génerica,
donde fm, e, v RL son  parametros a evaluar para flujo
bifasico.

En el flujo de mezclas bifasicas en tuberias existen,
diversas geometrias interfaciales, donde la configuracién no es

siempre clara y definida. Dada esta complejidad, se utilizan

te wvarios del oen el analisis del flujo bifasico, como

= Modelo del fiujo homogéneo

= Modelo de flujos separados

Modelo de flujos relativos

= Modelado de los patrones de flujo

El modolo del flujo homogéneo, asume un flujo monofasico
equivalente con propiedades modificadas bajo las sigulentes
suposicliones : (ad igual velocidad del liquido y dol gas, y

<> equillbrio termodinamico entre las fases. Esto se

62




complementa con el uso adecuado de un factor de friccién para

el flujo monofasico equivalente.

En el modelo de flujos P dos, me id a las fasnes
fluyendo solas en el ducto, por lo gue, esto rcquiel;. de un
modejo para lIa interacitn entre si, bajo las siguilentes
suposiciones : €a) velocidad constante pero no necesariamente
igual entre las fages y (bd> equilibric termodinAmico entre
lam fasesm. Esto requiere, el uso de correlaciones empiricas
para relacionar la pérdida de presién del liquido y del gas

¢  multiplicador de dos faces >, con las variables

independientes det flujo.

El modelo de flujos relativos, e= un caso particular del de

fiujos m=meparados, en donde, Ia t 16 o8 enfocada al
movimiento relativo entre las fases, bajo lar sigulientes
supogiciones : Cad el esfuerzo cortante en la pared del ducto
es deapreciable, <b) equilibric termodinamico entre las fames

y (2 ef flujo es basi te unidi {ional.

Por dGitimo, el modelado de los patrones de fiujo, representa
la geométria y la distribucién de las fases dentro de lom
ductos, en el cual se genera un modelo matematico valido

Gnicamente para ef patrén de flujo modeliado,

La experiencia ha mostrado que la pérdida de presién en las

tuberias bifssicas no sigue una tendencia uniforme con respecto a

1a

lidad de la ia {26). Esto se debe fundamentalmente a la
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existencia de configuraciones cadticas que conducen - un
comportamiento diferents de la pérdida de presién en cada uno de
inos patrones de flujo. Por ejemplo: en el caso de flujo

burbujeant® = gue =olo =e pr ta a 1ocd dmdy del Mquido

1atd te grand t y bajos flujos de vapor = la pérdida de
presién debida a ia friccién es menor gue en un patrén de flujo
anular o intermitente para el mismo flujo mawmico. Esto me debe s=sin

duda, a que la diferencia ds velocidades es muy marcada,

provocando una pérdida por friccié y debido a la interface

rugosa y moévil. Algunos autores han reportado pérdidas de presidén
sn flujo anular, varias veces mayor que en flujo burbujeante, y
aftm mayor que en flujo monofssico gmseomo, para jom mismos flujom
masicos totales. La diferencia tan notoria que existe entre Ia
pirdida ds presién en los diferentes patrones de flujo hacen
imprescindible msu consideracién en el célculo, por o que se
selecciona este dltimo método de anAlizis para nuestro estudio

261,

111.2.~ PATRONES DE FLUJO

El patrén de flujo representa la geomsiria y la distribucién
de lax fases dentro de lom ductos. Una mezcla bifssica pueds fluir
a través de una tuberia en una gran varisdad de distribuciones

sspaciales de lam fagem o patrones de flujo . Es necesario conocer

ol patrén de flujo para poder 3 ade o te la pérdida de
prezién, ya que los modelos aplicables a un caso pueden no ser

aplicables a otro. Como a Io largo del conducto existe un
’.- Velocidades de] liquido saturado mayores a 0.6 m/=.
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gradiente de presién, ¢ste provoca que ol gas mse expanda, dando
por congecuencia que el patrén de flujo se modifique.
Los patrones de flujo dependen de los flujos masicor, la

d idad y vi cidad de law fases, la presién, Ia tensién

superficial, ia geometria y ia orientacién del ducto, sentido de
log flujom, anguio de inclinacién de la tuberia, etc.

El namero de configuraciones de]l flujo bifasico en tuberias

hopd

tales es Y que para el caso vertical y aun para flujo

inclinado; emsto wme debe a que el gravitaci ] tiende a

separar las fases, lo cual provoca ia estratificacién de las

mismas, En flujo inclinado, al incrementarse el 4&ngulo de

inclinacién respecto a la hori tal, lam fue de g dad

actusn en el lquido do un i to o un d to en la

velocidad € dependiendo del sentido de flujo y del acercamiento de
Ia inclinacién con la vertical > que trae como consecuencia un
incremento o un decremento en el deslizamiento y la fraccién
volumétrica; parametros estos que modifican al patrén de flujo.

Depandiendo de 1a geometiria y distribucién que ocupen las
fases en la tuberia sme pueden identificar los smigulentes patrones
de flujo (201

1134~ Flujo Burbujeante

En flujo horizontal, cuando la proporcién de Uquido-gas
disminuye, ei flujo burbujeante se caracteriza por la formacién de
pequefias burbujas de la fase gaseosa, que se desplazan a una

locidad lig te mayor que la del liquido, fluyendo a lo

largo de Ia superficie superior de la tuberia, debido a Ia
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segregacién de la gravedad. Cuando la wvelocidad del Iliquide se

incrementa , las burbujas se dispersan mas, f d finat e

un flujo b de pequefias burbujar de gax distribuidas
uniformemente en la fase liquida, como =e muestra en la figura

3.3¢ad.

figura 93~ fiujo burbujeante. (ad horizontal,(b) transicitn

de burbujeante a intermitente en flujo inclinado.

En tuberia inclinada, para flujo ascendente, a bajas

velocidades de ‘-’. ol flujo burbujeante es discreto a través de

ia parte superior de ia tuberia de la 16n Ly 1, Cuand,

la velocidad del gas =me inc t lam burbujaz de gam tienden a
incrementar el volumen gue ocupan en ia seccién transversal de ia

tuberia; como se muesira en la figura 3.39(b). Cuando el #&ngulo de

incli 46 se incy ta, las burbujas de gas se distribuyen
sobre el ancho de Ia =seccién transversal , requiriendo una
velocidad del gas superior, para incrementar Ia concentracién del

gar y las fuerzas de coalicién.
‘.- Velocidades de gas menores a 30 m/s Cen aplicaciones

BGeatérmicas).
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En flujo te, la velocidad de la burbuja incrementa

ia componente de la velocidad de ia fase gaseosa, la cual es
siempre a contracorriente a Ia direccién del flujo. Esto causa
colision de las burbujas de gam contra la masa de lquido, dando

con esto un rompimiento y deg i6n de las burbujas en unas

pequefs Ademb ia 18 y deg ol 6 de ilas burbujas causan

una considerable dispersién, comparado con el flujo ascendente.
Esto también explica ia ocurrencia de la transicién de burbujeante
a intermitente a altas velocidades de ‘-2 on filujo descendente.

132~ Flujo Intermitente

Cerca de Ia transicié de burbujeante a fntermitsnte, Ia

burbuja =e expande en la direccién del flujo por el gradients de
prexién creado. Esto causa en el liquido una aceleracién frente a
ia burbuja de gas y un deslizamiento continuo del liquido hacia el
contorno del fondo de la burbuja, provocando inestabilidad. En

figura 34~ flujo intermitente en tuberia inclinada

amcendente.

2.- Velocidades de gas mayores a 40 m/=.
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ia figura 3.4 se muestra una configuracién tipica del flujo

intermitente en tuberia inclinad donte.

En flujo descendente, el fluj intermitents es observado
Gnicamente a altas velocidades del liquido. El flujo intermitente
ocurre cuando la velocidad del liguido es capaz de empujar Iia
burbuja larga de gasz, hacia la parte inferior de la tuberia El
flujo intermitente también es caracterizado por fluctuacionss en
ia presién y en el contorno de la fraccién volumétrica del
Mquido. La frecuencia de estam fluctuaciones depende de Ia

velocidad del flujo de lax fases.

11123~ FPlujo Estratificado

En flujo horizontal y para la mayor parte ds log angulos en
fiujo demcendente, el flujo estratificado es observado cuando
ambas velocidades de gas y {quido =on bajus. Al hacerse mas
grandes lam burbujaxs de gam, estas llenan por completo la parte
superior del tubo, donde la separacién de las fases debide al
campo gravitacional es completa; para veiocidades bajas del gas la
interface lquido-gar es plana (figura 358Ca)). Durante ef flujo
estratificado, el gradiente de la velocidad en e! nivel del
lquido, es estabjlizado deosde la pared de Ia tuberia a fa
interface lquido-gas. A angulos excesivos en flujo descendente,

oste gradiente de focidad me incr t y ol Hiquido cerca de ia

interface ®me convierte en turbulento. Esta y otras causas de
inestabilidad en la interface dan por resultado oscilaciones en ef

Mguido. Estas oscilaciones son también incrementadas por

9.- Velocidades de gas menores a 30 m/s y velocidades del MNquido

menores a 0.6 m/s.
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(a)

(b)
figura 35.~ flujo estratificado; (a) interfaz plana,

b interfaz ondulada.

velocidad yores de la fase pecto a im locidad de

ia fase liquida.

El incremento en la velocidad del gax hace que la interface
sea porturbada por la formacién de olas en la superficie del
Hguido (figura 3.8 (b)).

11124~ Flujo Pulsante

Si las olam orecen, estas interrumpen el paso del flujo de
gas, formandose tapones de liquido. La fame liquida fluye como una
fame continua, pero existe un gran namero de burbujas de gas que

entran on éi.

11128~ Flujo Anular

Al incrementarse el flujo de la fase g , lam fu
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gravitacionalos coden ante las fuerzas superficlales, entonces el
liquido forma una pelicula alrededor de 1a pared superior del

tubo, La pelicula de liquide en la parte suparior del tubo es mas

figura 3.6.- Flujo anular en una tuberia inciinada;

delgada que en la parte inferior. El flujo de gas puede contener
pequefian gotas de Uliquido. Para toda inclinacién de ia tuberia en

ambos wmentidos do flujo, d dent y donte, se pued

observar eventualmente al flujo anular, incrementando la velocidad -
del liquido. En flujo anular, la fase gaseosa escontinua a Jo
largo do la tuberia. La continuidad del gas s en esencia

excéntrica o concéntrica en la tuberia, dependiendo de la

inclinacién del tubo. En flujo veortical la continuidad del gas es

I ¢ At

cor {ca. Una configuracién tipica de este patrén

de flujo os mostrado en la figura 3.6.
111.2.6.- Flujo Disperso o do Neblina
Cuando e! flujo do la fase gaseosa se hace mas importante,

arrastra gotas de la pelicula de lquido , hasta que ia mayor
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parto del liquido es arrastrado por ia fase gaseosa, entonces

ambas fases =se encuontran mutuamente dispersas (figura 3.7). El

Figura 3.7.- Flujo disperso o de neblina

iquido en forma de pequefias gotas fluyen con ia misma velocidad
que el gas. Este patrén de flujo se caracteriza por la alta

velocidad de la corriente de gas.

Los patrones de flujo mostrados no son los anicos, existen
mas clasificaciones, pero estas vienen a ser subclamificaciones de

las aqui descritas.

Para unas condiclones de flujo ie. calidad, flujo masico
total y presién, el diametro de la tuberia y el angulo de
inclinacién, es8 nocesario predecir el tipo de patrén de flujo.
Para esto, se cuenta con diagramas, los cuales son una
representacion bidimensional de las diferentes distribuciones de
las fases, las variables utilizadas como coordenadas difieren
segGn los autores. Sin embargo, dos tipos basicos de coordenadas
son usadas; uno que utiliza coordenadas dimensionales como smon,
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volocidad superficial, flujo de momentum, etc., éste tipo de
diagramas esta MlMmitado al rango de datos y condiciones de flujo
bajo los. cuales fué elaborado. A pesar do esta lUmitacion es
ampliamente usado por su simplicidad. Ei otro tipo de diagramas

usa coord ) di ionales, tales, comc el numero de Reynolds,

némero de Froude, otc. Existe aun un tercer tipo en el cual se

combinan las coordonadas adimensionales y dimensionales.

El probloma bagico con todos los diagramas, es Ia
imposibilidad do representar los‘ cambios de patrén de flujo en
términos de un simple juego de paramétros. Ademas, los diagramas
muestran serias deficlencias cuando se extrapolan a sistemas de
alta presién y tubos de diAametro grande. El tratamiento mas

completo para los camblos de regimenems de flujo en sentido

hori tal e inclinado sobre una base semitedrica es el presentado
por Taltel y Dukler /B/. Este método da buenos resultados en un
intervalo bastante amplio de condiclones del =sistema, y utiliza

varios grupos adimsnsionales para expresar los cambios, los cuales

rolaci i Gnd te las variables independientes del sistema.

€1 modeslo predice lag relaciones entre las sigulentes
varibles: flujo masico del liquido y gas, propledades de lac fases
(donsidad y viscocidadd), diametro del tubo y angulo de inclinactén
con 1a  horizontal. Cinco patrones basicos de flujo son
considerados, a saber: anular-disperso, burbujeante disperso,

estratificado liso, estratificado ondulado e intermitente.

Cuando la teoria oé desarroilada en forma adimensional,
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aparecen los sigulentes grupos adimensionales:

U_dA_ / dh
M= 5 L o b L 259
[+] A
2 ]
N 2
2
Kmw Pa <U-a> o un. €2.86>
R (pb - pa) D g cos 6 VL
172
4C u p " p Cu_»H?
t sL L st
T= 5 [ V;, ] [ ) ] €257>
dond-:ob X 0046 yn = 02
X B Au
N= < — 258>
S‘ 1] <UI.DI.)
L= 2 @59

0.1 /ﬁ“ Ua

donde: U- s la velocidad superficial en la direccién X y v, es ia

velocidad normal desde la direccion X.

En la lteratura se encuentra una gran variedad de disgramaw
para predecir el patrén de flujo en tuberias inclnadas. Estos
didgramas, generalmente utillzan como coordenadas las velocidades
superficiales de! liquido y del gas <(figura 38>, El desarrollo de
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figura 3.8.- Efecto de la inclinaci6tn en los patrones de flujo
(a> Agua—Aire, 25°C. 1 ATM, 5 om. Dia. Flujo descendente

(b> Agua-Aire, 25°C, 1 ATM, S cm. Dia, Flujo ascendente
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estos didgramas se basa eon lag ecuaciones para predecir la
transicién de los patrones de flujo, manteniendo una de las
velocidades fija mientras la otra es incrementada hasta que se
cambia de patrén. AdemAs estos disgramas son  utilizables
anicamonte para las condiciones del sistema en el cual fue

desarrofllado.

Es dificil determinar un disgrama general para predecir los
patronos de flujo que pucden aparecer en una tuberia inclinadas
conduciendo flujo bifasico, ya que ostos dependen del &angulo de
inclinacién y del sentido del flujo. Por esto para el desarrollo
de este trabajo, emplearemos el diagrama de flujo que aparece en
la figura 39, correspondiente a Taltel-Dukler, por ser el mis
apropiado en un amplioc rango de angulos de inclnacién, de
diametros de tuberias, de presiones, de sentido de flujo y de

propiedades fisicas.
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Figura 3.9.- Diagrama de flujo para determinar los patrones

de

flujo en tuberfia inclinada y horizontal,

utilizando los criterios de Taitel-Dukler (34).
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I15.3~METODOS DE CALCULO DE LA PERDIDA DE PRESION

BIFASICA EN TUBERIAS INCLINADAS

Los métodos que se comparan en el presente trabajo, fueron
seleccionados principalmente por su consistencia teérica y su

aplicabilidad a los sistemas agua-vapor,

f11.3.4.- METODO HOMOGENEO - DRIFT

Este método C(ver anexo III), consiste en considerar el patrén
de flujo que se desarrolla en la tuberia y, dependiendo des ésto se
aplica ol modelo Homogéneo para los patrones de flujo burbujeante
y anular y, ol modelo Drift <o de arrastre) para los patrones de
filujo intermitente y transitorio. El diagrama de patrones de flujo

que se emplea en este Lrabajo es el de Taitel-Dukler.

A) Si el patrén de flujo resultante es el burbujeante,
anular, dispsrso o estratificado, el modeio que me debe utilizar
ez el HOMOGENEO. La ecuacién para el calculo de la pérdida de

presién total por unidad de longitud en el ducto es:




Esto moadele es dosarrollade bajo las siguientes suposiciones:
® Las fases estan homogéneamente mezcladas en cualquier punto.
& Ambas fases fluyon a la misma velocidad.
® La mezcla es un pseudo flulde en una fase, cuyas propiedades

son un promedioc de las propledades de las fases.

B) Si el patrén de flujo resultante es el intermitente, el

modelo que debera emplearse es el RELATIVO (Drift):

f (<]
5~ e * Se,ene
dP Prp hid
d= o ? dp, R,
1- 2 Rv dP + Prv dp
Pyr

Este modelo es desarrollado bajo las sigulentes suposiciones:
& Equilibrio termodinAmico entre fases.
® Flujo unidimensional.

® Es un modelo de flujo separado.
111.3.2.- METODO DE BEGGS - BRILL

Este método Cver anexo IV> abarca inclinaciones desde 90° a
-90°, Emplea una eocuacién desarrollada para flujo horizontal, la
cual es afoctada por un factor de correccién por Inclinacién en la
fraccién volumétrica del lquido:

RL(B)
Yo e
. RL(O)
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La ecuacitn que proponen para calcular la pérdida de presién

en tuberias inclinad depend principalmente de la fraccién
volumétrica y del factor de fricciéon de la mezcla, ambos
parametros son afect.ados por el patrén de flujo desarrollado y por
el Angulo de {nclinacién de la tuberia. E! método fue concebido
para aplicaciones petroleras, Este método se aplica para tuberias

con flujo ascendente y descendente.

111.3.3.- METODO DE BEGGS MODIFICADO

Puesto que el método de Beggs-Brill tiene como base Ia

fraccién volumétirica del lquido desarrollada para flujo

horizontal y mezclas agua-aire, sco bi6 esta i6n por Ia
ecuacién de la fraccién volumétrica propuesta por Harrison, la
cual fue desarrollada para mezclas agua-vapor y concebida para
aplicaciones Gootérmicas. Por lo tanto, la scuacién para
determinar la Fraccién Volumétrica del Liquido es la siguiente:

RL(O) =1 - RVCO)

1

BT T

L

R (0> =
v

I11.3.4.- METODO DE DUKLER_II
El método de Dukler seleccionado, (ver anexo V), es el caso
11 que considera un deslzamiento constante entre fas fases vy,

calcula la fraccién volumétrica del lquido empleando el criterio
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de HUGHMARK. Este método fue desarrollado en base a la teoria de
la similitud (ver anexo II), por o cual no tiene restriccitn
alguna para cualquier tipo de flujo y para cualquier patrén de
flujo desarrollado.

La pérdida de presién total dada por el método de Dukler_ II

o5:
2
f" G-r " pﬂ_ & sen ©
. _aP - 3] 2pre
9z e’ dR_ dp,
1- N Py "dF * Ry dF

Tr

111.8.8.- METODO DE FLANIGAN-DUKLER

Este método consiste en calcular la pérdida de presién por
fricclén y por aceleracion por medio del método de DUKLER II y la
pérdida de prosién por elevacién utilizando el método de FLANIGAN,
Este moétodo no hace intervenir al patrén de flujo y, la fraccién
volumétrica del lquido se calcula por medio de la correlacién de
HUGHMARK.

La pérdida de presién por efevacién es determinada por:

donde: ¢ o8 el factor de correccién por {nclinacién de Flanigan y

s0 obtieno de la figura 3.0,
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Figura 3.10.- Grafica para obtener el factor de coreccidn por inclinacién

de Flanigan.
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111.3.6.- METODO DE HARRISON

Esto método o8 desarrollado ba jo las sigulentes
consideracliones:

a) El flujo es unidimensional; !la componente normal de Ila
velocidad promedic en la direcciéon normal del flujo promedio es
considerada cero.

b) Las fluctuaciones turbulentas en el flujo =e desprecian.

©) Los gradientes de presiétn y temperatura en la direccion
normal dsl flujo promedio son despreciables.

Adoma&s este método no toma encuenta el patrén de flujo
desarroliado, ni los efectos de la inclHnaclén en el calculo de la
fraccién volumétrica. Este método e concibld para mezclas
agua - vapor, en centrales Geotérmicas. La ecuacién que se utiliza

para calcular la Fracci6n Volumétrica del Vapor es:

i

|+[l;x]°"[z:]

donde:
® La donsidad do la mozcla es
pm-gvpv+(‘—gv)pu

® El namero de Reynolds do la mezcla es

G'D(l - X
Re_ =

™ [N
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® El factor de friccién del flujo de la mezcla es
Con Ro" y la rugosidad relativa se determina del diagrama ds
Moody, o utilizando la siguiente ecuacién:
1 < 2.51
—_—— = =~ 20 log [ + ]
VS Sumn o | T7I0 Re YT _.

™ ks 4 ™




CAPITULO 1V

BANCO DE DATOS EXPERIMENTALES

1v.1.- DESCRIPCION DE LOS DATOS EXPERIMENTALES

Una prueba definitiva de cualquier correlacion depende de ia
validez de los datos usados para hacer la comparacién. En ia
lteratura aparecen repetidos ejemplos de que una correlacitn
muectra una excelonte armonia con lom datos de un investigador,
sin smbargo, haciendo ia comparacién con otros datos
experimentales, muestran desviaciones muy marcadas. Esto se
Justifica, ya que las correlaciones para determinar pérdidas de
presién en flujos bifasicos, estan basadas en los datos=
experimentales utilizados por sum autores, con excepcion de las

1act H 4

corr en ol delo homogéneo.

En teoria estas correlaciones no debertan ser ompleadas en
condiclones fuora de la gama de los datos originales. Sin embargo
en la prictica , la extrapolacién de dichaw correlacionre es una
alternativa muy comin.

Con al objeto de cuantificar los orrorer que wse pueden
cometer al extrapolar, es necesario contar con un banco de datos
experimentales, de diferentes fuentes que pueda cubrir una amplia
gama de condiciones, y quo permita determinar las desviaciones en

Ia prediccién de la pérdida de presién.
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Las fuentes a las que se recurrio para formar el banco de

datog experimentalss son:

ad El banco de datos de HARWELL.

b> Datos de publicaciones técnicas.

En goeneral los datos oxperimentales puoden ser obtenidos

dentro do tres clases [9) :

~ Datos experimentales de laboratorio
- Datos experimentales obtenidos de pruebas de campo

- Datos comercialos de operacién

Los datos experimentales de laboratorio son en su mayor parte
confiables y, en general, son totalmente complatos. Sin embargo,
en Ila mayor parte de Ios casos, los datos mon tomados de
bibllografia, la cual presenta ausencia de informacién
considerablemente significativa.

Los datos experimentales obtenidos en el campo bajo
condieicnez de prucba son de  particular valor. La cantidad de
ostoz datos  eco muy Hmitada y para dotorminar la calidad de ellos
dopendo en 1a mayoria de los casos de que se informe del equipo
roquordido gque se utillzé para realizar las mediciones de las
prucbas. En muchos casos Importantes hay datos que no son
ruportadoz, tales conw, perfil de la linea, flujo masico bajo las
condiciones termodindmicas imperantes en la tuberia, y propledades

del fluido.
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Los datos do operacién comercial son proporcionados por
compafiias, para una varjedad de condiciones de flujo en la tuberia
y goneralmente para flujo vertical ascendente en pozos de
produccién. Estos datos usualmente consisten de un resamen diario
de la hoja de registro. Mientras que las condiciones que cubre son
de considerable Interés, ia  faita do informacion en flas
condicionos de medicién de flujo y presién, la frecuencia con lam
que son tomadas fas mediciones, etc, hacen dudar de su
confiabilidad.

La informacitn obtenida de los tres tipos de datos
sxperimentalex son clasificados por Dukier (9], en tres ampliom

grupos:

a) Informacién referente al quip peri tal; talem
datos incluyen diametro, longitud y contorno de Ia
linea, rugomidad, existencia de valvulas y accesorios, y
otrax caracteristicas semejantes.

b) Informacién referente a las condiciones de operacién de
un experiment.o especifico. Estas condiciones =on
establecidas por el Investigador cuando realiza su

" € el

P , ® 4 y por ejemplo; proporcién de flujo

de las fames, sus propiedades, etc.

c> Informacién obtenida del experimento; incluye aqueilas
mediciones cuantitativas que no estan sujetas al control
del investigador, tales como caida de presiétn, regimen

de flujo, ostabilidad de flujo, etc.
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Las fuentes de los datos experimentales que forman el banco
de datos utilizado en nuestro estudio son:
~Walrakei (datos de campo)d
-Otake <(datos de campod

-Baldina_Peterson (datos de laboratorio)

IV2~ DESCRIPCION DE LOS MONTAJES EXPERIMENTALES UTILIZADOS PARA

LA OBTENCION DE LOS DATOS QUE FORMAN EL BANCO

IV.2.1- MONTAJE EXPERIMENTAL DE OTAKE

El arreglo experimental de Otake (394), consiste de tres
secciones: horizontal, vertical e inclinado (figura 4.1). Cada
secaién tiene un diametro interno constante de 02013 m, ¥y una
longitud total, de lam tres secciones, de 700 m. El orificio de
entrada del arreglo experimental, esta instalado al cabezal de un

pozo geotdérmico, y eil orificic de salida es unido al separador

ciclénico  principal. El arreglo xpori tal ta con un
separador ciclonico auxliar, que sirve para variar las
condiciones de la mezcla, cuando es necesario, El control de la

proporcién de flujo, de la presién de la i1a y lom b1 de

dHr 16 dent y d dente, =me T por medio de
valvulas, como se muestra on la figura 4.14.

La mseccién inclinada, consiste de una tuberia con una
inclinacfon de 7.25 grados respecto a la horizontal, una longitud
de 2398 m y un diametro interno de 02013 m.

La presién es medida en varios puntos del arreglo
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Direccidn|, ;2 1Estado de las valvulas
del Flujo|¥otacidn "o e s T Ahiercas

Ascendente | ———-» Vi, V4,V6,V7{V2,v3,v5 V8
Nescendente | —==—e V2,V3,V4,V7)VL,V5,V6, VR

Seccién Inclinada.

Seccidn Horizontal.

Separador cicldnico nrincimal.
Senarador ciclénico auxiliar.
Tanoue colector de awua.
Tanaue de flaseo,

Comnuerta rectangular.

.- Placa de orificio.

Figura 4.1.- Montaje Experimental de Otake (Japédn)

SSECCIIN HORIZONTAL

,wsa.., 290m, 7350 J'_ £.0m _'_33l6_1
2 Py R Py

Figura 4.2.- Tomas de presidn en el monraje experimental
de Ocake.
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experimental, a una distancia entre puntos (¢ o P’ de alredoedor
de 800 m , como &e muestra en la figura 4.2, La diferencia de
preaion entre Po y PL G = 1,2,3) en la seccién horizontal, y
sntre Po’ y P’ ' = 1,2,3) en la seccion inclinada, son medidos
por modic de manémetrom diferenciales do mercurio C(tipo "U"), y la
prosién estatica en ia tuberia es medida en los puntos Po y Po’,
por manémetros de Bourdon.

La proporcién do fiujo de la mezcla (gasto masico totald es
controlada por fa valvula V4, y la presion estatica es controilada

por ia valvuia V8. El nivel del agua en a! P dor ciclond

principal e controlada y mantenida constants por ia vAlvula V9,
Cuando las condiciones son uniformes y el sistoma se ha

estabilizado, se procede a tomar ilas mediciones.

V.22~ MONTAJE EXPERIMENTAL DE WAIRAKEX

Bl arregio experimental de Walrakel (12, es alimentado por
la mezcia bifésica producida por un pozo geotérmico. Este pozo
geotérmico, tiene una produccitn maxima de 20.00 Kg/=, con una
calidad del 20.00 X y una prowién de B.6 bar.

41 arreglo experimental, figura 43, conwiste de Ins
sigulontes seccionem: codo en "U“, codo en "S", codo en S a 450,
codo a 90°, seccién borizontal, seccién vertical y  seccién
inclinada.

La tuberifa y accesorios del arreglo expsrimental son de

medidas estandar y estan soidados a tope, excepto en la seccién

BY



a6

SECCION
INCLINADA

e ¢,

@D * 1&,6 C 3 éb <

SILENCIADOR
HORIZONTAL
Pase
e,
(dpnk
SEPARADOR
CICLONICO
— PASO DE AGUA AGUA
[
SILENCIADOR T
VERTICAL 3 D
18
© TOMAS DE PRESION
HORIZONTAL 50 - 54 INCLINADO 61 - 6&
cono EN "U" 5 - 10 copo 90° 30 - 40 nﬂ*'g?- P
copo EN "s" 14 - 18 . copn 90° 43 - 47
450 0 - 24 TEE 54 - 57

Figura 4.3.- Montaje Experimental de Wairakei (N.Z.)



del codo combinado, donde =se unen por medic de  bridas para
permitir longitudes variables.

La mezcla bifasica tomada del pozo geotérmico, es conducida
primeramente a un separador ciclénico convencional Weber. El agua
fluye dentro de los dos depositos de almacenamiento en la parte
inferior, mientras que el vapor es extraido por la parte superior
del separador. Las fases son conducidas separadamente, hacia los
dos silenciadores por medic de la tuberia de .20 m de diametro. La
proporcion de flujo es controlada por vﬂvuh.ns de compuesrta y las
dos fasem wmon mediday seoparadamente por medio de placas de
orificio. El agua es inyectada dentro de la linesa de vapor de
020 m de didmetro, mezclandose antes de pasar por una
contraccién, provocada por la reduccién del dismetro de la tuberia
de 020 m a 040 m.

La meccién inclinada del montaje experimental, pueds tomar
inclinaciones de 20.73, 44.00, 6390 y 9000 grados respecto a la
horizontal. £f didmetro de Ia tuberia es de 0.2032 m, con una
Iongitud de 385 m. Estos parametros sion conmtantes para lom

diferentes Angulos.

La presiétn estatica es medida por manémetros de Bourdon, y

para modir la diferencia de presién, fueron utilizad Smet.
diferenciales de mercurio~agua y manSmetros {invertidos de aire

comprimido-agta.

Coma se menciono anteriormente, lJlos flujos maAsicos son

medidos por placas de orificio de fa Britsh Standar.
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1v.2.3.- MONTAJE EXPERIMENTAL DE BALDINA-PETERSON

£l montaje experimental <(de laboratoriod wutilizado por
Baldina-Peterson [38], fue desarrcllado principalmente para el
estudic de la presién de saturacién y de la resistencia de los
tubos, utilizados en las calderas.

El  arregio oxperimental consiste de tres secciones de
estudio; una.horlzonta!, una vertical y una inclinada. El montaje

experimental permito instalar simultancamente y en forma sucesiva

¢ A no lentad a diferentes angulos, que permiten
su esLudio simultanco. Ademas, es posible reemplazar ia tuberia,
utilizando otras de mayor diametro y longitud, asi como, Ia
variacién del angulo de inclinacién. La figura 44, {lustra el
montaje para un arreglo de 1la tuberta y la tabla XV, muestra las
longitudes y didametros utilizados en las diferentes corridas
experimontalos, asl como los angulos de inclinacién estudiados.

El montaje oxperimental utiliza una mozcla de agua-vapor,
generada en  un calentador eléctrico de simple-tubo con una
capacidad maxdima de 250 KW. El flujo de calor en la superficie del
calentador esta limitado a i25x103 K\':lzx/m2 hr, gque corresponds a
un calentador Nicrom, con una temperatura entre 1030 y 1070 °G. La
potencia del horno fue controlada por cambios de direccién, en lom

1 fos fontadores fueron conectados al suministro; estas

fueron siete diferentes salldas: 25, 38, 45, 79, 130, 200 y 280 KW
Ef flujo fue controlado por una valvula de mariposa y medido,
dopondiendo dol flujo de circulacién y del diametro de la tuberia

para una sorie de pruebas  particulares, por medio de un tubo de
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Figura 4.4.- Arreglo General del equipo. !,horno;2,tubo calentada
3,tanque;4,seccidn de prueba vertical;5,seccidén de -
prueba inclinada (15°2);6,seccifn de prueba inclinada
(459);7,seccifn de prueba horizontal;8,tubo de Venty
ri;9,vilvula;10,tuberia de vapor a condensador;il,re

torno al condensador;l2,niveladores.
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123

Didmetro

Angulo de

Longitud

Bistancia desde la
resistencia loecal
en et didmetro de

interior inclinffiﬁn total de Naturaleza de la tuberia
de la re:pﬁ;-u la seccidn la rQSiSFE“Cia local a-el primer | a el segundo
tuberfa horizontal de prueba en 1a seccidn de prueha punto de la{ punto de la
toma de toma de
{ mm ) (grados) (mm) presidn presidén
56.2 90 2000 Reduccidn desde 78 mm de d.i. 24 42.4
a 54 mm de d.i.
54.5 36 2000 Codo a 300 33 51.4
54.4 14 4500 Cado a 73° at.2 86.4
56,4 4] 2000 Code a 459 28 46.3
55.9 90 1200/600* Reduccidn desde 78 mm de d.1i 11.6/22.5 -
a 56 mm d.i.
55.9 64.5 2000 €odo a 350 11.5 29.5
55.9 30 4500 Codo a 60° 3t.5 58.5
55.9 4 3000 Codo a 30° 43.0 70.0
30.0 30 2000** Reduccidn desde 78 mm de d.i 30.0 63.3
a 30 mm en d.i.
30.0 90 1829** Espesor de pared del cabezal 41 76.5
108 mm d.i. X Y mm.
30.2 45 2000 Codo a 130° 22 55
30.0 I3 4500/3000 Codo a 759 64 114
29.5 o** 2500 Codo a 450 65.2 107
29.5 [l 2500 Codo a %00 89 -
148 90 2840 Expansidn repentina desde 0.6 -
77 mm d.i. a 148 mm d.i.

* La Jongitud de la seccidn es cambiada en las diferentes corridas.
*% La resistencia local antes de la seccidn es alterada en las diferentes corridas.

Tabla XV.- Condiciones utilizadas en las diferentes corridas (Baldina-Peterson)




Voniuri o por placas de orificio y, en ocasiones por ambos.

Para medir la cantidad de calor ¢ ) b 1a L
agua-vapor, el vapor de baja presion, el cual fue formade en la
caraza del condensador, fue conducido a un condensador secundario,

desdo el cual el condensado fluye hacia el tanque de medicién.

Entro las diferentes pruebas, el sistema de enfri to dari
se saco de serviclo y, el vapor de baja presion fue arrojado a 1a
atmésfera por venteo. El nivel de agua eon el tanque fue medido por

un émetro diferencial, el cual fue instalado como un indicador

de nivel. Al principio del trabajo esto me midic por un tubo
plozométrico. Para ol remplazo defl agua =se utilizé una bomba
hridaulica mane jada eléctricamente.

La pérdida de presion fue modida princlpalmente en lam
secciones de no calontado, de acuerdo a las normas dsl Instituto
central de turbinag y calderas, por medlo de manSmetros
diforonciales de alta presion, los cuales utilizan como fluido de

trabajo cloroformo, tetracloruro y mercurio.

3.~ CRITERIOS DE SELECCION DE Los DATOS

EXPERIMENTALES.

Dobido a la necesidad que se tienn de contar con un método de
cAlculo confiable para disefiar tuberlas conductoras de mezclas
agua-vapor, se sclacclonaron datos experimentales, los cuales
doben tener la informacién necesaria para =er comparados con el
programa de cilculo, cubrir Jla gama de condiciones en ia que

operan los sistemas de . tuborias bifasicas en las plantas



geotérmican y ademas, ser confiables desde el punto de vista de su
obtencién.

Las caracteristicas principales que =xe requieren de loz

pPunt peri tales son:
Fluido mezclas agua-vapor
Conductos Tubos seccién circular
Dismstro del tubo 254 - 6096 cm
Presion 0.50 - 38.00 bar
Densidad de flujo masico 100,00 - 3000.00 Kg/m’s
Cailtdad 0.00 ~ 100.00 %X
Longitud mayor de 100 m
Velocidad 20 - 60 m/=

En la Uteratura técnica existente y en lom bancos de datos,
®8 muy coman encontrar datos para mezclas agua~aire y aceite-gas,
debido Y i facilidad qus pProsentan estos fluidos para

experimentar. Sin embargo, in experimentacion con mezclas

AgUA-VApOr quieren un y idado, debido a que =e presentan
otros fendmenos como son, ia transferencia de calor con el medio
ambiente y la transferencia de masa entre las fases. Por esta
razén, se tuvo mucho culdado en esmcoger Gnicamente los datos

obtenidos en sistemas adiabaticos, es decir, sistemas que no =se

les suminigtrara calor y que eéstuvieran correct te aislad on
la zona do observacién.

Evidentemente, la infor :1.1)3 disponibl con ostan

(N

caracteristicas es muy sin g0, ®e logro reunir una

cantidad aceptable de datos para los fines que persegulmos.
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Por Gltimo, se efectuds una seleccidn de los datos disponibles
identificande orrores de algunos parametros. Tal es el caso de los
datos reportados por Wairakel, el cual proporciona la cantidad de
flujo masico por fase a la entrada del montaje experimental,
siondo que la secclén de interés para nuestro estudio <Jinclnado)
se localiza en la altima seccién del montaje. Este tipo de errores
fuoron corregidos, considerandoc un proceso isentrépico. Por otra
parte, se desecharon los datos que no tienen 1a informacidn

complota.

IV.4.~ ARCHIVOS DE DATOS EXPERIMENTALES

Una vez seleccionados Jos datos, estos se agruparon en
archivos manteniendo constante el angulo de inciinacion L3
identificandolos por ! nombre del autor asf como por el angulo,
quedando de este modo formados 10 archivos.

En vista de que la mayoria de los datos sme obtuvieron de

HARWELL, me smeleccl 1y los formatos de sus archivos.

Parn que todos los archivos fueran uniformes, tanto en el
formato como en el sistema do unidades, se reallzaron programas de
cémputo, en lenguaje FORTRAN-77, los cuales capturan los datos de
Wairakol y Otake en el gmistema de unidades en e cual son
reportados.

El programa captura los datos por pantalla, para
posteriormente llamar a la subrutina de conversion de unidades, la
cual regresa al programa principal, los parametros en las unidades

requeridas, para que finalmente, éste forme el archivo de datos.



LINEA No. 1

COLUMHA, FORIMATO| ~ PARAMETRO UNIDADES | opgERuACTONES)
1~ 4 14 NUMERO DE ARCHIVO
5~ 8 14 NUMERO DE CORRIDA
9 - 10 12 TARJETA
11 - 20 E10.3 | DIAMETRO m R
21 - 30 E10.3 | LONGUITUD m
31 - 40 E10.3 | canipap MEDIA
41 - 50 E10.3 | DENSIDAD DE FLUJO 2
MASICO, Kg/m*-s —
51 - 60 E10.3 | PERDIDA DE PRESION |} Pa/m TOTAL
61 - 70 E10.3 { RUGOSIDAD RELATIVA
71 - 75 15 ANGULO DE INCLINACION) GRADOS X100} FIGURA
LINEA No. 2
COLUMNA FORMATO PARAHETRO INIDADES NBSTRYACIONES
1 -4 14 NUMERO DE ARCHIVO
5 -8 14 NUMERO DE CORRIDA
9 - 10 12 TARJETA 2
11 - 20 E£10.3 | DENSIDAD DEL LIQUIDO | Kg/m? S —
21 - 30 £10.3 | DENSIDAD DEL VAPOR Kg/m3
31 - 40 E10.3 |VISCOCIDAD DEL LIQUIDY Kg/m-s —_—
41 - 50 E10.3 |VISCOCIDAD DEL VAPOR Kg/m-s
51 - 60 E10.3 [TENSION SUPERFICIAL Ka/m-s —_—
61 - 70 E10.3 PRESION N/m —_—
71 - 75 15 | paTrRoN DE FLUJO *
Tabla V.- Identificacidn de lo datos experimentales

en el archivo.




En todos los archivos experimentales de pérdida de presitn
formados, cada punto osta definido por dos lineas de datos; en
la primera linoa se proporciona: el numero de identificacion del
archivo, el namero de corrida, el namero da ia linea, ol
didmetro, ia longitud, la calidad, la densidad de flujo masico, ia
pérdida do presién, la rugosidad relativa y Ia iInclinacién del
tubo, En la sogunda Itnea se proporciona: el ndmero do
identificacién del archivo, el numero de la corrida, e namero de
1a Unea, la densidad del liguido, la densidad del wvapor, Ia
tonuién muperficial y la presién media del fluido. Tabia No. V.

Como los datos de Walrakel y Otake, no reportan las
propiodades del agua y del wvapor, estas fueron calculadas por
medio de wuna subrutina, tomando como base la presitn media y

considerando ambas fasoes en equilibrio termodinamico.

La cantidad de datos colectados hacen un total de 822 puntos

perd tal de los 1
La proporcién de puntos de Baldina-Peterson es 1 86.68 %
La proporcién do puntos de Wairakei es : 998 X
La proporcién de puntos de Otake es : 134 %

1V5.~ ORCANIZACION DEL BANCO DE DATOS EXPERIMENTALES

Las condicionos del banco de datos estan representadas por
1a tabla No. VI, donde se muestra a cada uno de los archivos

proporcionando: el nombre de! autor, ol tipo de dato experimental,
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. PARANETRO

f TIP0 DE ANGULO PATRON DE FLUJO

_— DATO :;Tzz cmvos) | VALOR MINTHO VALOR MAXIMO DOMINANTE
Exp_. b m) (xﬁ) X (%) WT(;E%E) ﬁ‘éiﬁii@ﬁ”?ltbar ﬁ(%(CARTA TAITEL-DUKLER)

mioma | v | e | ueo Q0RSRR 05 03 TaeT 1L20 0000 | wrmmarmeve
BALDINA L | 120 | 15,0 e o0 e geqs ] INTERMITENTE
BaDINA | L | 118 | 30.0 Yo garirSred e T T S osf oyt TVISRNITENTE
BALDINA L | Tus | asoo PR b S e S T P00 | iwTwRwITENTE
wie | [ [we e B R
BALDINA L [z s e e e T I AT T ayye | INTERMITENTE
WAIRAKEI c 29 [20:73 R R ST 0502 INTERMITENTE
it || o o T
e | e e
we | o | n [r W S A T L | o

L = Laboratorio
C = Campo

Tabla VI.- Condiciones de los datos experimentales



ol namero de puntos, e! angulo de {inclinacién respecto a Ia
horizontal, el didmetro del tubo, la Jongitud del tubo, la calidad
minima y maxima, el flujo masico minimo y maximo, la rugosidad
relativa ds 1a tuberia, presién minima y médma, la pérdida de
presién experimental minima y maxima, asi como el patron de flujo

doterminado con la carta de Taitel-Dukler (figura 3.9),
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CAPITULO V

ANALISIS DE RESULTADOS

V4.~ RESULTADOS OBTENIDOS

Los resultados de la comparacion entre la pérdida de presién
obtenida experimentalmente y la obtenida por medio de! calculo,
m.dlanu. los métodos: Homogéneo-Drift, Beggs-Brill, Dukler_JIT,
Flanigan-Dukler, Baggs-Modificado y Harrison, =me muestran en las
graficas 1 a 30. En eostas graficas los puntos (¥, estan definidos
por dom valores de pérdida de presitn, que son: en el efe
horizontal la pérdida de presién experimental , mientras que en
ejo veortical la pérdida de presién calculada mediante e! método
que se emla comparando.

La Ilinoa a 48° de las graficas representa el eje de
referoncia, para el cual, el valor de la pérdida de presién
experimental es igual a la pérdida de presiétn calculada, por lo
que los puntos quo coinciden con esta linea, representan un error
de cero porciento. En las graficas también se Indica: el error
promedio de Jos corrores entre la pérdida de presién calculada
respecto a Ia pérdida de presién experimental, la desviaciéon

ostandar de los errores respecto al X P dio, el Q4 de

puntos graficados C(nameroc total de puntos que contiene el archivo

do datom), el angulo de Incli 16 pectc a la horizontal, ia
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longitud y diametro de la tuberia.

Los calculos para obtener ia pérdida de presién, para cada
uno de jos métodos, fueron realizados con la ayuda de programas
desarrollados on la VAX-11-780 en lenguaje FORTRAN_77. De la misma
manera, para la obtencién de las graficas se desarrolld un
programa, smpleando el paguete grafico computacional PAGRA.

En goneral, los métodos arrojan mejores renultados para el
archivo de Otake (graficas 1 a 6 y tablas VIII y IX), mostrando
una tondencia logica y cercana a la linea de error cero. Siendo e}
modelo Homogénoo-Drift el que proporciona ias mejores prediociones
(grafica 15, mientras quo el método de Dukler II (grafica D,
presenta loa puntos mas alejados de la linea de error cero con una
dispersién mayor.

L.os métodos presentan sus mayores desviaciones dentro de los
archivos de Walrakel (graficas 7 a 30), siendo este archivo, para
todos los métodos, el do 44°. La tendencia de sus predicclones

sigue siondo légica aungue un poco mas alejadas de 1a linea de

error cero, El método que pr t lasm yores desviacionea es el
de Flanigan-Dukier, no obstante, se puede observar (tablas VIII y
IX), que este método em consistente en su prediccién.

De Jas graficas <1 a 24), se puede observar que los métodos
subpredicen la pérdida de presion, excepto Jom métodos de
Dukier_II, que para algunos puntos la sobrepredicen (graficas 3 y
4).

Todos los métodos muestran, para ol archivo de
Baldina-Peterson, predicclones contrarias a las esperadas, esto es

debido, probablemente, a la estructura matematica de Jos métodos.
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ARCHIVO ANGULO HOMOGENEO ~ DRIFF BEGGS - BRILL DUKLER_II
(GRADOS)| Emint |Emax%| Eprom%| Ostd| Emin% | Emax%| Epromt{ 0'std| Emint% {Emax?®| Eprom%| Ostd
BALD-PETER 14.0 ~135.02{93.56|- 2.34}1.763]|-155.17{ 97.63|- 5.33[1.684{~128.99](98.25j~ 9.03(2.306
BALD-PETER 15.0 -155.20195.55{~210,10(13.51}-142.57 | 95.84|~221.14]16.00|~149.07{92.08;-321.2121.81
WAIRAKEI 20.73 - 8.20]65.65 33.1310.219 30,49 80.15 67.86(0.114 37.77|86.57 63.3810.113
BALD-PETER 30.0 -158.55{87.06|-~158.01{12.26{-159.15( 95.57|-144.52]11.52{-158.28/96.83)-150.86[11.87
“WAIRAKEI 44.0 23.45|64.02 43.15|0.103 56.43] 83.05 74.7210.075 66.80 82.84 75.9310.04
BALD-PETER 45.0 -156.79(92.19]-115.1214.283|-158.61 |111.75|~ 94.36|3.829|~159.70|93.71|~158.76|5.418
BALD-PETER| 46.0 [-155.85[82.04]|~ 46.28)1.460{-157.33} 94,25/~ 36.06]/1.523|~150.85|96.07|- 30.14[1.401
BALD-PETER| 64.5 |-149.32)77.39|- 81.72{1.821|~154.83| 92.47({- 71.63 1.76& -159.29(95.64(- 69.61)1.723
WAIRAKEI 65.90 - 16.87(47.12 29.89|0.138 57.06) 82.10 73.05]0.065 67.70181.86| 74.68{0.039
OTAKE 7.41 )~ 17.39]338.17 12.44}0.149 6.82| 54.58 31.01|0.144{-140.30/45.59|- 19.11|0,559

Tabla VIII.- Resultados Estadisticos Obtenidos de
Vs APC

AP

exp

al

la Comparacidén entre




FLANIGAN - DUKLER BEGGS - MODIFICADN YARRISON

ARCHIVO ANGULO
(GRADOS)| Emint |Fmax$| Eproms|05td | Emins% |[Emaxs| Eproms| (fstd | Emin® | Emaxs|Eproms |Tstd
BALD-PETER 14.0 |- 86.47|99.62| 64.,02(1.406|~160,0 [97.31|- 25.45| 2.2544|-140.8 | 97.39|- 13.89]1.99

BALD-PETER 15.0 -151.95(98.79|-161.81|15.23 |-154.94 {94.58[-273,78[18,2589|-148.06} 94.44}-223.91|15.6

WAIRAKEI 20.73 48.30{94.65 77.0410.123 |- 6.39[72.06 51.22( 0.1913 19.69| 75.72 57.36(0.14
BALD-PETER 30.0 ~ 16.43}99.18 60.79|1.259 {~156.93(94.63}-210.58/13.9687|~160.60] 94.54{~179.98(12.8
WAIRAKETI | 44,0 83.45(95.02 90.71|0.032 21.45(69.53 54.60( 0.1356 21.45/ 69.53 58.25(0.08

BALD-PETER 4§_0 ~158.58(98.19 |- 15.15/3.055(~150.59}-114 |~183.80| '5.3374(-132.69/90.91(-138.82|4.67

BALD-PETER 46.0 7.34]99.25 82.91)0.172|-153.69(93.10j- 85.03 1.9b71 -151.00{ 93.07|~ 62.72]1.56
BALD-PETER 64.5 0.0 }99.03 74.7710.217{-151.43190.80|-129.96 2.1356|-145.76/ -90.6|~105.31{1.87
WAIRAKEI 65.90 84.06]95.79 90.87|0.034 21.50|68.09 49.49] 0.1214 38.64)| 68.44 52.17(0.08

OTAKE 7.41 -82.72|74.70 20.8§ 0.476 ) 76.42 36.59 20.13{ 0.0902 7.971 40.50|- 2.85|0.84

Tabla IX.- Resultados Estadisticos Obtenidos de la comparacidn entre

Apexp vs APcal'




Por otra parte, sstos datos experimentales son obtsnidos para un
dismetro entre 1.0 y 25 pulgadas, los cuales no mon aplicables a
centrales Geotérmicas, wmiendo estas el interes principal de
nuestro estudio. Por 1o que para este archivo solo se presentan
los resultados obtenidos con el modelo Homogéneo-Drift (graficas
2% a 30>, debido a que es el método que muestra una distribucién

més uniforme.

V.2.- ANALISIS ESTADISTICO DE RESULTADOS

El analisis estadigstico consiste en determinar; el error
entre el valor experimental y el valor calculado do la pérdida de
presién, el eorror promedio o media aritmética, la desviaciton

estand y la bondad de cada método [ver anexo I).

Las tablas VIII y IX, muestran el porciento de error y la
desviacién estandar para la pérdida de presién, en cada uno de los
angulog de inclinacién analizados. tUn valor negativo del error
indica que hay una sobreprediccién en el célculo, Jocalizandose el
punto arriba de la linea deo error cero.

Se oncontré que la distribucion de los errores se aproxima a
una normal, por lo cual la estimacién de la probabilidad de los
resuit.ados se hace bajo la curva de la distribucién normal.

Las tablag X, XI y XII, muestran los intervalos de confianza
de los orrores de los resultados para los niveles de confianza o
probabilidades del 99.73%, 95.00X y 90.00%.

En flujo bifasico obtener un error entre t 20 X en la

prediccién do la pérdida de presion, se considera como buena. Por
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HOMOG-DRIFF BEGRS~BRILL DUKLER_II FLANIG-DUKLER BEGGS-MODIF HARRISON
ANGULO P
{GRADOS) (%) Ic ic I . xe ic I1c
LI(%) : LI(%) LS{%}| LI(%) LS (%) | LI(%) LS{%)| LI(%) LS (%) | LI(%) L5({%
99,73] -49.47| 44.75| -50.33| 39.67| -70.46| 52.60 26.45)101,59| -85.70| 34.80| -67.14] 39,36
14.0 95.00{ -33.13] 28.45] -34.73| 24,07} -49.30| 31.23 39.47| 88.57| -64.81) 13,91] -48.68] 20.90
90.00] -28.10| 23.42/ -29.43]| 19.27] -42.72] 24.66 43.48) B84.56) -58.39 7.49) -43.00] 15.22
99,73 |-580.00{159.80[-659.42{217.14{-918.50|276.08{-578,.82255.20|-773.82]|226.26|-651.04]203,22
15.0 95.00|-451,77} 31.57{-507.49} 65.21|-711.44} 69.02,-434.25]|110.63|-600.47] 52.91(-502.97| 55.15
90.00;{-412.31} -7.89|-460.74| 18.46|-647.73 5.31.-389.77| 66,15{-547,14] -0.42(-457.42 9.59
99,731-496.68/180.66;-464.80(171.76{-478.72|177.00 26,00 95.58|-596.36{175.20|~532.24]172.28
30.0 95.00]-379.27) 63.251-354.46! 61.42]-365.06| 63.34 38.06| 83.52|-462.62) 41.46|-410.12| 50.16
90,00 [~343.15] 27.13|-320.51! 27.47{-330.09| 28.37 41.77, 79.81(-421.47 0.31]|-372.55| 12.59
99,73 [-233.40 3.16(-200.10| 11,38|-308.40] -9.12] -99.52 69,22|-331.20(-36.40{-267.74] -9.90
45.0 95.00-192.40(-37.84{-163.45[-25,27[-256.52|-61.00 -70.27! 39.27{-280.10}-87.50]-233.05|-54,59%
90.00~-179.78|-50.461-152,17|-36.55|-240,56(-76.96| -61.27! 30.97|-264.38]-103.2(|-209.29/-68,35
99.73{ -85.01| -7.55! -76.44 4.32| -67.28 7.00 78.35;: 87.47|-135.60|-34.46}-104.11|-21,33
46.0 95,00 -71.58(-20.98 -62.44| ~9.68| -54.41{ -5.87 79.43) 85.89(-118.07{-51.99{ -89.76{-35.68
90.00! -67.45]-25.11; ~58.13{~13.89{ ~50,44] -9.84 80.42} 85.40}-112.67|-57.39| ~85.34{-40,10
99.731-131.80|-31.64{-120.13|-23.13|-166.99{-22,23 68.76| 80.76|~188.69}-71.23|-156.61|-54,01
64.5 95.00 [-114.44|-49.00(~103.32|-39.94|~100.57{~38.65 70.83| 78.63)-168.33{-91.59|-138.83]~71.79
90.00 {-109.10|-54.34) -98.14|-45.12} ~95.51|~43.71 71.46] 78.00(~162.07[-97.85(|-133.36-77.26
Tabla X.- Intervalos de confianza en el archivo de Baldina-Peterson

para diferentes probabilidades con la distribucidn normal,




HOMOG-DRIFF BEGGS-BRILL DUKLER II FLANIG-DUXLFR | BEGGS-MODIF HARRISON
ANGULO P =
(GRADOS)| (%) Ic ic Ic Ic C I
LI(%) | LS(%) | LI(%) { Ls(%) | LI(%) | LS(%)| LI(%) | LS(%) | LI(%) | Ls(%) | LI(%¥) | LS(%)
20.73 99.73] 20.88( 45.38 | 61.52) 74,20) 57.08 ) 69.68] 70.17 | 83.91{ 40.56 | 61.88 ) 49.49 [ 65.23
95.00| 25.13( 41.13 }63.72| 72.00| 59.27 | 67.49{ 72.55; 81.53 | 44.26 | 58.18| 52.22 | 62.50
90.00] 26.43| 39.83 | 64,39 71.33| 59.94 | 66.82| 73.29{ 80.79 [ 45.39 [ 57.05| 53.06 | 61.63
99.731 37.10} 49.20| 70.31| 79.13| 73.58 | 78.28| 88,82 | 92.60 ] 46.62 | 62.58] 53,37 ] 63.13
44.00 95.00{ 39.20| 47.10 ] 71.84 | 77.60 | 74.39 | 77.47} 89.68 | 91.94 | 49.39 | 59.81 ] 55.06 | 61.44
90.00f 46.46| 39.84 | 72.31| 77.13 | 74.64 | 77.22] 89.68 | 91174 | 50.24 | 58,96 | 55.58 | 60.92
99.73| 21.91| 37.87 | 69.28 | 76.82 | 72.42| 76.94| 88.91 | 92.83 | 42.48 | 56.50| 47.42 | 56.92
65.90 95.00| 24.681} 35.10| 70.59 | 75.51( 73.20 | 76.16| 89.59 | 92.15 | 44.91 { 54.07| 49.07 | 55.27
90,00| 25.53| 34.2570.99| 75.11}+75.92 } 73.44| 89.80 | 91.94 | 45.66 | 53,32| 49.58 | 54.76
Tabla XI.- Intervalos de confianza en el archivo de Wairakei para
diferentes probabilidades con la distribucidn normal.
HOMOG~-DRIFF BEGGS~BRILL DUKLER-TII FLANIG-DUKLER | BEGGS~MODIF HARRISON
ANGULO P Ic IC ic Ic IC Ic
(GRADOS)| (%) LI(%) | LS(¥) | LI{(%) | LS(%)| LI(%) [ LS(%)| LI(R) | LS(%) | LI(%) | LS{%)] LI (%) LS (%)
99,73] -1.10( 25.98 | 17.97 | 44.05 -69.73 | 31.51|~-22,23 | 63,95} 11.97 | 28.29{-79.27 | 73.57
7.11 95.00 3.59¢ 21.29 | 22.49 | 39.53/ -52.18 | 13.96|- 7.29 | 49.01 | 14.80 | 25,46{-52.78 } 47.08
90.00 5.03] 19.84 | 23.88 | 38.14| -46.78 8.56|- 2.70 | 44.42 | 15.67 | 24.59{-44.63 | 38.93
Tabla XTI.- Intervalos de confianza en el archivo de Otake para

diferentes probabilidades con la distribucidn normal.




PROBABILIDAD (%)
ANGULO HOMOGENEQ | BEGGS DUKLER | FLANIGAN BEGGS HARRISON
{GRADOS) DRIFF BRILL II DUKLER MODIFICADOC
14.0 79.08 79.10 62,26 0.0233 38.20 60.5
15.0 3.08 3.43 2.19 5.88 2.51 3.28
30.0 5.41 S.88 5.57 0.0236 3.27 4.23
45.0 0.78 1.7 0.25 46.19 0.02 0.28
46.0 2,12 11.70 20.60 * 0.003 0.13
64.5 0,02 0,125 0.135 * * 0.00003

Tabla XI1l.- Probabilidades para obtener un error dentro del
intervalo de + 20 %, utilizando el archivo de -
Baldina-Peterson.

PROBABILIDAD (%)
ANGULO HOMOGENEO BEGGS DUKLER FLANIGAN BFEGGS HARRISON
(GRADOS) DRIFF BRILL II DUKLER MODIFICADO
7.41 95.25 0.57 50.97 47.38 48.01 56.45

Tabla X1V.- Probabilidades para obtener un error dentro del
intervalo de * 20 %, utilizando el archivo de
Otake.




lo quo aplicando esto crilerio a los resultados, las tablas XIII y
X1V, muestran la probabilidnd de obtene:r un error entre * 20 X en
cada una de las correlaciones analizadas, asf como, para cada
archivo de datos, excepto para el archivo de Wairakei, en e! cual,
la probabilidad de obtener un error entre * 20 X en su prediccién
es muy cercana a cero, lo que indica que el error en su prediccién

es generalmente mayor a + 20 X,

V.3.- COMPARACION ESTADISTICA ENTRE LOS METODOS

La comparacion se harad solo para los resultados obtenidos con
los archivos de Otake y Wairakel, ya que comc se menciond
anteriormente, los resultados obtenidos con Q‘Qs datos
experimentales de Baldina-Peterson, son obtenidos para diametros
fuera del interés principal de este estudio Caplicaciones
Geotérmicas)d, por 1o que nos Llimitaremos unicamente a presentar
sus roesultados estadisticos por medio de tablas.

Las tablas XIII a XIV, muestran los diferentes resultados
ostadisticos obtenidos para cada método y cada archivo, por lo que
las tomaremos como base para realizar la comparacién.

De las tablas antoriores se puede observar que el método
Homogéneo-Drift, es ol que mé}or predice en todos low archivom,
siondo su mojor prediccién la obtenida con el archivo de Otake,
donde el orror promodio es do 1244% y, su peor prediccién la
obtiens en el archivo de Walrakel, eon o! angulo de -14°, siendo =u
error promedio de 43.189%. El mejor resultado estadistico que

proporciona éste método, es la probabilidad de que =su prediccién

{10



este en el intervalo de % 20X de error, siendo esta del 95.25x%
C(tabla XIV),

El método de Beggs-Brill, proporclona su mejor prediccién en
el archivo de Otake, donde su error promedio es de 31.01%, y su
peor prediccién la obtiene en el archivo de Wairakei, en el angulo
de 44°, donde @l error promedio es de 74.72X. Este método tienec
una probabilidad cercana a cero <0.57), de que en su prediccién
obtenga un error dentro del intervalo de *20%.

Los resultados estadisticos del método Dukler_II, muestran un
compertamiento corcano al método de Beggs-Brill, excepto para el
archivo de Otake, donde ademas de proporcionar su peor
prediccién, no obstante su error promedico es el menor respecto a
los demas archivoes, muestra inconsistencia, subprediciendo vy
sobroprediclendo ia pérdida de presién. Su mejor prediccion la
proporciona en el archivo de Wairakei, en el aAngulo de 20.730.
donde el arror promedic es de 63.38%.

£l método de Flanigan-Dukier, muestra un comportamiento
semejante al de Dukler_II para el archive de Otake, aunque este
método tlende mas a subpredecir que a sobrepredecir. Por otra
parte el método de Flanigan-Dukier, muestra consistencia para los
archivos de Wairakei, no obstante, que es el método que presenta
loz mayores errores promedic en su prediccion. Este método
proporciona su mejor prediccién en el angulo de 20.780, donde el
error promedio os de 77.04%.

El método de Beggs-Modificado proporciona su mejor prediccidn
an ol archivo de Otake, siendo @l error promedio de 20.43%, y su

peor prediccién la obtiene en el archivo de Watrakei, en el angulo
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de 6390°, donde el error promedic ss de 49.49%. Cabe hacer
mencién que éste método proporciona mejores predicciones qus ef
método original de Boggs-Brill, como se puede observar en las
tablaz VIII a XI y XIV, ademas Ila probabilidad de que su
prodiccién se encuentre en el intervalo de % 20X de error, se
increment.o considerablemente (48.01%).

Finalmente, el método de Harrison, al igual gque los métodos

de Dukler 1l y Flanig Dukler, pr ta |1 sigtencia en =su
prediccién, en el archivo de Otake, no obstante, el error promedio
que proporciona es de -283X. La mejor prediccién que proporciona
el método de Harrison es en el archivo de Wairakei, en e! sngulo

de 65.90‘?. donde el error promedio es de 52.47X.
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- CAPITULLO VI
CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES
V1.t~ CONCLUSIONES

En base a la comparaclén efectuada en el presente trabajo, el
método que mejor predice la - pérdida de presi6n bifasica en
tuberias inclinadas para of d!soﬁovt de lneas con aplicacién
Gaotérmica os el Homogéneo-Drift.

Algunas de las ventajas que é¢sta correlacién presenta

iobrn fag otras, son las siguiontes:

.- Proporciona mo jores predicclones con un eorror global,
on base a los datos geotérmicos, de 2 2087 X%,
Cgoneralmont.e subprediciendo).

2~ Sum correlaciones dependen de} patrén de flujo, lo que

implica el modelado de cada uno de ellos,

Cabe mencionar, quo debido o 1a OBCASOS de datos

expery t.al con diclones similares a las geotérmicas, lox

datos recoloctados portenccon al patrén de flujo intermitente de
acuerdo a! método de Taitel-Dukler. Por Io que del modelo
Homogénoo-Drift, en realfdad solo se compars ia parte
correspondiente a flujo relativo (Drift). Ademas la escases de los

datos es mas critica para flujo descendente.



Los resultados obtenidos demuestran que actualmente no existe

un método totalmonte confiable para determinar ia pérdida de

prasién en tuberias inciinadas ya que con los métodos existentes

sofo se puedo obiener una prediccién cercana a la real que puede

ser o no satisfactoria. Por esta razon, se debe tomar un criterio

de correccién qus permita determinar el diametro requerido por ia

Luberia.

Finalmente =so puede concluir gue el objetivo planteado al

inicfo do este trabajo se cubriéd satisfactoriamente.

V13~ RECOMENDACIONES

Para poder obtenor una correlacién mas confiable, e=

necesario realizar las aigulontes recomendaciones:

Encontrar una constante que permita corregir la
correiacién ya existente CHomogéneo-Drift). Esta
correcciétn me harfa en la ecumcitn de la fraccién
volumétrica del Hquido, mediante »l sigutente
procedimionto:

~Primoramente tomar de los datos esxperimentalos
(geotérmicosd, ol valor de la pérdida de presion total,

con lo cual se tendria qua:

- AP
TEORICA EXPERIMENTAL

De ta wocuacién genaral para calcular la pérdida de
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presién total, de oste método, ef Lérmino de aceleracitn
o8 muy cercano a cero. por lo que se desprecia, guedando

la ecuacién como sigue:

2

a
T
PO 3
AP = fﬂ, ZDpT' [ e

Py 4 telad

o5 (a

donde, la anlca incégnita de asta e
do la mezcla Prpr jla cual se despeja y se determina su

valor.
Abora bien, Py esta dada por la ecuacién:

P,

T -'RL PLEA RO P,

Nuevamente, de esta ecuacidén se tliene sojo una incdgnita,
quo es la fraccién volumétrica del ligquido RI_, Ja cual ya
detorminada, es la gue debe ajfustar a ia pérdida de
presién Lotal.

Por otra partoe, RL est.a dofinida por la ecuacién:

sv
3
L TE W TRV S e AT
Por lo tanto, e! factor a corregir dentro de esta
ecuactén es € ¥ g D, slendo C el parAmotro a evaluar, y

que pucde estar definido por una constante o por un

pold jo on funch del angulo de inclnacion.
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2~ Otra forma de corregir esta correlacién, es mediante el

desarrollo de un andlisis ional, t . n ba  las

fuerzas de gravedad y friccién , ami como la tensién superficial,

cuantificando sus efectos en los numercs adi 4 3 de Weber,

Reynolds y Froude.

3~ Efectuar ma&s experimentacién en fas condiciones de la
aplicacién que se busca, observando la influencia de cada unc de
log parametros <(principalmente: calidad, flujo, presidtn ,velocidad
Y angulo de inclinacién), y poder desarrollar una correlacién en
base a los resultados gue se obtengan. Esto es debido a que la
mayoria de los autores, experimentan en condicionws limitadas a =u
problema especifico, haciendo variar més de un parametro en cada
corrida.

En la figura 64, s muestra el montaje experimental
propuesto, el cusl permite la variacién y control de los
pardmetros de estudio para obtener la informacién requerida, como
es: Ia presién, la calidad, el flujo, el sngulo de inclinacién, la
pérdida de presion, la velocidad y el patrén de flujo desarroliado.

£1 montaje experimental propussto debe eatar instalado en un
pozo geotérmico el cual debers estar funcionande normalmente.
Entre lom puntos b-b y c-c, y entre d-d y e-e (Zonas de prueba),
la tuberia debs smer de pirex para visualizar el desarrollo del
flujo y tener una longitud por cada zona de 1.4 metros. Asi mismo,

para lograr que el flujo se estabilice antes de entrar a las zonas

PR

de prueba y obtener lecturas correctas, se r fenda que ol
punto en el que la mezcia entra a Ia “omega" (codod hasta el punto

b=b, exista una longitud de por lo menos 8 metros. Esta misma
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fongitud debe existir desde el cambio de direccién (codo) hasta eaf
punto d-d . Por otra parte, como el montaje oxporimontal tiene

como objeto analizar condiciones Geotérmicas y tomando encuenta

Z0NAS
DE
PRUEBA

<
)

P-4

Silenciador

Figura 6.4.~ Esquema del Montajo Experimental Recomendado

las longitudes anteriores, se debe utilizar un diametro de la

tuberia deo 1524 centimetros <6 pulgadas). Asi misme, el rango de

locidad

que se r jenda para op r el montaje es de 30-40 m/s.
La variaciéon del angulo se podra hacer por medic de bridas
deslizantes (Lap Joint Flanges) lo que permitira realizar los

b de incl ) sin r todo el s=sistema. Para

evitarnos estar tomando lecturas tanto en tuberlas ascendentes

e



como dosccondentes, se debe construlr una "omega" que permita tener
angulos positivos y negativos al mismo tiempo.

El tanque TS, es para el control de las condiclones de carga
a la linea bifasica, ol cual es un separador de fases; el vapor
soparado es cuantificado por la placa de orificio OV y la cantidad
de agua por la placa de orificioc OL. Para controlar fa presién
deseada , asi como ol nlvel de agua en el separador, se cuenta con
las wvalvulas Vi, V3 y VM, las cualos se operan manualmente. EIl
separador es calentado por medio de la purga en VPS y la valvula
VM. Para controlar el flujo requerido =se manlpulan las valvulas
VRi, VR2, V4 y V2, volviendose a mezclar Ilas fases en el punto
a-a. La valvula V8 es para alslar la zona de prueba.

1.a medicién de los parAmetros de estudio se podran efectuar
como sigue:

La calidad es controlada por la presién de saturacién en el
ssparador, con Iy cual y por medio de las tablas de vapor saturado
se conocord la entalpia de la mezcla del pozo. Conocida la
entalpla y las cantidades de flujo del liquido y wvapor que se van
a inyoctar al sistema, se puede calcular Ja calidad de la mezcla
en cualquier punto, puesto que podemos considerar al sistema en
equilibrio tormodinanico y al proceso como Isoentalpico, mediante

la siguionte ecuacién:

Como so meonuiond anteriormente, el flujs masico se medira por

separado antes de mezclarse, por medio de placas de orfificios,
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ampleando mandémetros diferenciales sobre las bridas, segan las
normaz de metrofogia dol ASME, lLos manSmetros difersnciales
ogtaran formados por tLubos de vidrio en ‘U™

Para cuantificar la pérdida de presion se sugieren tomas de
proaiétn aestatica (PI). Para no perturbar ol flujo con la toma de
prosidn , el dismetro del orificto de la toma debe guardar una
relacidn do h/d > 2, dondo ’h’ os ol espesor de la tuberta y 'd’
¢l didmetro dol orificio do la toma de presion. Todas las tomas se
doben de localizar on la parte infeorior del tubo y contar con una
camara do amortiguamlento antes de hacexr uso de la sefial de
presion.

Por Gitimo, at arroglo det montaje experimental aqut
propuesto permitirad controlar adecuadaments lox parametros
sometidos a estudio, facilitande la obtencién de las condiciones
exporimeontalos reogquoridas, garantizando la repetitividad de los
fendémenos. Esto Gitimo es muy importante en la realizacién

correcta de un estudic experimental 1271,
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ANEXO 1

PARAMETROS ESTADISTICOS

Logs parametros estadisticos utilizados en

analisis de

resultados son el orror entre el valor experimental y el wvalor

caloulade de 1a pérdida de presiétn, el error
dosviacién ostandar, el intervalo de confianza para
de significancia y la probabilidad.

El error CE), as calculado en porciento,

ocuacdidn:

APexp - APcal

%E = LPexp

x 100

promedio, la

varios niveles

utilizando la

El error promedioc 6 media aritmética ¢ E ), proporciona una

idoa de los valores de la variable alrededor de los cuales tienden

a aglomerarse los puntos de la grafica, y es

modio de la sigulente ocuacién:

L
2 % Ei
of =

N

donde N oz ol ntmero total de errores.

calculado por

La desviaciétn estandar de los errores en porciento, es una
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lida do disp i6n de las modiciones a ambos lados de la media,

y es calculada por:

Sa encontid que la distribuclén de mediciones de ia poblacién

analizada se aproxima a una normal, por lo cual la estimacion de

la probabilidad de los resultados obtenidos se hace bajo 1a curva

de lo distribucién normal (Clgua 1D,

f(y)

u
-26/2 Zvl/Z

Figura l.- La funcidn de densidad de probabilidad normal.

La estimacién del parametro error <(E) de la poblacién,

mediante un par de naGmeros entre los cuales se encuentra, con

cierta probabllidad, el valor de dicho parametro, se llama

estimacién dof intervalo mismo Cntervalo de confianza) (18l
Sea la meodia ¢ E ) una estadistica obtenida de una muestra de
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tamafio N, para estimar el valor del parametro E, y s=mea °g ia
desviacién estandar (conocida o estimada) de su distribucién
muestral. La probabilidad, 1-a, de que el valor de E sme localize
on e! intervalo do E - Zc o a E + Z og » donde Zc es una
const.antoe, se eoscribe en la forma:

P[E-ZcOESESE'chaE]-i-a

Si me fija ol valor de i-a, se puede ocbtener el valor de 2Zc
necosario para que se satisfaga la ecuacién anterior, con lo cual
quoda definido el intervalo de confijanza del parametro E
CE ~ Zc g £ + 2 aE), correspondiente al nilvel de confianza
1 - o), La constante Zc que fija el Intervalo de confianza se
conoce como valor critico. Como !a distribucién de E es normatl, el
valor de Zc¢ correspondiente a uno de a se obtiene de la tabla de
aAreas bajo la curva normal.

Para una distribucién de mediciones que es aproximadamente
normal (forma de campanad, el Intervalo:

E z og  contlenc aproximadamente 68% de las mediclones.

3 ?.aﬁ contione aproximadamente 95 2% de las mediciones.

(13

SOE contiene casi todas las mediciones.
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ANEXO II

ANALISIS DE SIMILITUD

El principlo de Similitud establece que =i dos sistemas son
similares, al cncontrar una rolacion entre las variables de uno de
los sistomas, la miszma relacion existe en el olro sistema.

fa Similitud Geométrica oxiste solo cuandn puede establecerse
una epscala particular para cada figura semejante a aguel y exista
una correspondencia total de longitud, de tal manera que cuando es
medldo on su oscala propla resuften iguales.

La Similtud Cinematica exisle si se puede mostrar gqgue hay
una escaia de velocidad para el sistema "A", V y una para "B",

SA
Vs‘. tal que la wvelocidad de tLodos los puntos homdlogos sean
iguates cuando son modidos en su rospectiva escala. St se designa
la velocidad local de un punto A como \/'A y a un punto homologo B
como VB' ontonces el estado matematico de la similitud cinematica

[:2-H

v v
_A - B
v v
SA £3 )

La sSimilitud Dinimica existe =51 para tLodos los puntos
homélogos oxisto una misma escala de fuerza en la cual puedan ser

medidos todos estos puntos, St FA es la fuerza que actua en el
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punto M‘ y Fn es la fuerza yue actia en el punto homologo M_, Ia

relacién matematica de ta similitud dinamica es:

F F
A ]

._‘.‘....- i
BA

Duklor (91 aplica estos principios del anallsis de similitud
al problema do la prodiccién de la pérdida de presion por friceién
an flu jo bifasico, Y establecid entonces las siguientes
rolaclones:

Fuerza lnercial A = Fuerza inercial B
Fuorza de presién A = Fuerza de presion B

Fuerza viscosa A ® Fuerza viscosa B

Estas rolaciones son puntuales y aplican a todos los puntos
similares.

Con costas rolaciones Dukler demostre gque los numeros de
Raynolds y de EBuler wmon guales en dos sistemas similares. A .
partir de la similitud cinemAtica y suponiendo que las cantidades
on log dos sistenias en su escala respectiva son independientes de
ia posicién, Dukler relacionéd las cantidades puntuales a
cantidades promedio.

Por otro lado, haclendo también la suposicién que Ia
similitud clnomatica oplica a las velocidades Individuales de las
dos fases, asif como aplica a la velocidad de la mezcla. Dukler
ampllé las relaclones al flujo en dos fases y finalmente relaciont
las fracciones volumen de gas y liquido puntuales a unas promedio

basandose on jos requarimientos de la similitud geométrica.
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tos numeros de Reyihwlds y Euler . obtenidos por Dukler =son

entonces:
22 a-x0?
) + p [+
1 [:] 5 1
Re a ¢y ka
TP m RV S B S =
Euruzr-[‘”:/"‘ ][ : 1 . ]
¥ ¢ ¢ P x + o u:u c,
Ru 9 R
donde:
» 2
¢ u Ro L V‘_ Vv, @V, sz
M Ros Ru \Tu v, a 70z
2 2
¢ - Ra R V.. a'vV_ san
' Ro  Ru v a’v. sa%n
a L
dondo:

n es la distancia a la direccién del fluido, ¢ es la

escala de longitud y 2z os la direccién de flujo.
Basandose on la similitud dinidmica, las propledades en las

dos fases se definen como:

“o A e Sm

Rr g Ro '

pfl’

+ -
Hep ™ Mo A+ p <=2 C,

Ef problema que gqueda entonces por resolver, despues de este
planteamionto matomatico, es el de determinar los grupos G‘ y C:,
los cuales camblaran scgan ¢l tipo de flujo que se considere.

Dukier

hace varfas suposiciones para obtener los términos C

y cz.
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CASO {: Se tlone un flujo sin desUzamiento y homogéneo. En

este caso so tiene:
C =mC =1
Y 2
CASO 2: Hay deslizamiento pero c, v Cz se suponen iguales a
1.

CASO 3: G‘ y (3l se suponen iguales a cero (Ra es pequefia).

CASO 4: ¢ yC = ¥ ~ 7.
1 2 L o
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ANEXO TI11

METODO HOMOGENEO -~ DRIFT

Para ol calculo da la pérdida de presién se utilizan las
ecunciones genarales, pero considorande dos casos:

1) Modelo flomogénco, se considera que no existe deslizamiento
entre las fases y se utiliza para los patrones de flujo
anular - disperso y burbujeante

2) Modelo de flujos relativos, se considera que existe
deslizamiento ontre as fasos y se utiliza cuanjo =e tiene el

patrén do flujo intermitente.

METODO HOMOGENED

A continuacién so desacribe Ia secuencia de caleculo para
utilizar osnte modelo:

ad Fracaién volumétrica suporficial del vapor :
X p
L

A =
v

X p * WX p,
b Fracclén volumdtrica superficial del Uquido :
A m 1~
L v

@) Donsidad de la mozcla homogenea

1
Pus © X oTF GO 6
v L
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4> vi idad de ia la homogénea

Hys = M B Y Ay Hy
©) Niinero de Reynolds de la mezcla homogénea :

Re = _

f> Factor de fricciéon de la mezcla homogénea empleando la ecuacion

de Colobrook.
i £ 2.51
= - 20 log [ + ]
e 10 3.71D Rous o S -

NS N

£) Pérdida do presion total por unidad de longltud:

l'—'{s G-r pngsenB
. .ar o [) ZPNS
&= 1+e’[<u-ux::+x‘r"]

METODO DE FLUJOS RELATIVOS

A continuacién se describe fa secuencia de calculo para este
método:

a> Fraccion volumétrica del vapor

v
R = sv

v +
1.2¢¢¥_+ V_ D> £ 0.48 Y g D

+ para flujo ascendonte
~ para flujo descendente
V.“_ oz la volocidad superficial del liquido.

an oz la velocidad supeficial del vapor.
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b) FPracclén volumétrica del fiquido ;

RL = { - RV
c) Densidad de ia mezcla:
p‘!"

&> Viscocidad do {a mezcla :

+
= RL Pl. RV pV

.

e = Ry Mo TR, By

a2 B} numero do Reynolds de la mezcla es:
a b
Re = T

> Hep

£ Efl factor de fricelén del flujo de la mezcla esm:

1 & 2.91
——————— | =~ 2.0 log [ + ]
g 10 3.71D Re
L4E N VO

§) y flnalmoente fa pérdida da presién total por unjdad de fongitud

o

le' 01‘
—— —eee + £ P sen &
dr b 2p," T

M 2
- a dp IR,
1~ T R Y.+ p L
2 v ~dP LV dF

p'l‘l'
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ANEXO [V

METODO DE BEGGS - BRILL

l.a forma do aplicar este método es la siguiente:
Primeramente se debe ldentificar s} patron de flujo en flujo
horizontal. Beggs agrupa los patrones de flujo en tres grupos:
ESTRATIFICADO
FLUJO SEGREGADO ONDULADO
ANULAR
FLUJO INTERMITENTE INTERMITENTE
ALTERNANTE
FLUJO DISTRIBUIDO BURBUJEANTE
DISPERSO
t.a forma do determinar el patrén de flujo se basa en el

nGmero de Froude:

donde:
~ La velocidad suporficlal de la mezcla es:
vm - VSL + vsv
= Detorminacién del parametro X
X = in A
- paramétros para los patrones de flujo :

L, = oxp [-4.67. - 3787X - 0.481X° - 0.0207%" ]

L, = exp [ 1061 - 4.602X - 1.609X% - 0.479X" + o.essmo"x’]
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Doterminacién del patrén de flujo desarrolfado en un flujo

horfzontal :
NFr < L‘ flujo Segregado
sl NFe > L
y Flujo Distribuido
Y NFr > Lz

L‘ < NFr < Lz Flujo Intermitente

Determinacién de la frauccién  volumétrica del liquido para
flujo horizontal:

Flujo sogregado
0.08 A O-4840
L

Rx.“’) -
NEp©- o8 nn

0.0ttt N _?°%%
I e ey
XL ‘ NFp -~

".7 N 0. 1244
C- = C1-x O In LY
| 5 )\0. 3692 NFI‘O‘ 5030

L
Flujo Intormitente
0.mas A - 2P0t
R (0> = L2
L NF‘PO' c179
2.96 )\ Q. 303 NP"D. o078
C+ = (-2 ) m[ L ]
= N O. 4473
LY



0. 3034

Xo. ase2 NFD

4.7 N O, 1244
C- = A-A D ln{—- L4 ]
L

3.

Flu jo Distribuldo

o.05824
1.065 AL

RL(O) - O, 000
NFp °

C+ = 0.0

4.7 N 0.1244
€ = A m[ LY ]

0, 8402
N

0. B0%0
r
L

NF

- Namoro de la velocidad del Mquido :

P, 0. 28

L
Nl.v e Vsl. [ g © ]
« Namero de la velocidad del vapor :

P yO-23
Moy = Yoy (o5 )

~ GCalculo de la fraccién volumétirica del liquido a cualguier
aAngulo do fnclinacién:

1 2
R (@ = Rl_co)[ 1+ [sen 180 - J smen" 180 ]]

para;

RL(°> =2 AL

0z RL(B) £ 10
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= Correlacidén para e! factor de friccién

factor de fricaién para flujo homogéneo.

NRe -2
r = |2 log = NS
NS 4.5223 log NR!';Ns ~ 3.8215

)

s = AL_“L A H

factor de friccién para la mozcla bifasica.

£ IN
r'rr ar { 1 }
ns (R _co>1?

ki NS

in ¥

Sm

-0.0823 + 3.182 1ln Y - 0.8725 Cin Y>* + 0.01853 cIn V>*

I
Y=

z
lRL(B)l
St 10 < Y <12

S =in 22 Y - 1.2



Empleando las ecuaciones previas, fa evaluacién de ia pérdida

do presion total se hara emploando la siguiente ecuacién:

r a?

TP L P £ sen 8
L - D 2071 b e
Z 2
.- o, dr . R dp,,
2 Pry TP v dF
Pry

Prp ™ RL(B) Py + vae) P,

P,

w AL T A

1 3 v
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ANEXO VvV

METODO DE DUKLER_II

La pérdida de presién total dada por el método de Dukler _II

es:

= Densidad de la mezcla bifasica:

pﬂ - ?

= ParAmotro de Dukler

= Calculo de la Doenaidad do {a mezcla homogénea:

Pus B PL N TR N

- Qalculo de la Fraccién volumétrica superficial del vapor:
X p
A, = e
s
v™® X p;‘i‘ a=X> s,

- Fraccién volumétrica superficial del jiquido:

.XL-‘-AV



- Densidad de flujo mésico:

Calculo de la Fracclén Volumétrica del Liquido (HUGHMARK)D

- Caloulo del factor de Hughmark

Re s/a NPPI/'

TP
[ —
s 174

L

- Calculo del paramotro de Bankoff:
St 6 £ 100
k = ~0,16367 + 0.310375 ~ 0.035255% + 0.0013666’
St &> 100
K = -0.75545 + 0.0035856 - 0.1436x10 *5”
~ Calculo de la fraccién volumétrica del liquido:
R =41 ~C1-~- AL > K

L

Calculo del Factor de Fricclén (DUKLER)

~ Namero de Reynolds de la mozcla:

Roﬂ‘ -3 Rens

- Factor de friccién ecuacién de Colebrook:

Re -2
f = 2 log Lid
o 4.8223 log Ro"’ - 3.8215
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= Factor de friceién de la mezela bifasica:
f,' - !‘° a (XL)

- Factor de 16n dol factor de friccién:
in A

t

uth D> = 10 -
L

I = 1.7,8“0.4781(\).l¢ 0.444(1:\)&' >+ 0.094(IML)’+ 0.00“43(111);‘-)‘
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