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RESUMEN

Luis Carlos Leal Lemus (Ingeniero de Petréleos)

“ Modelo Mecanistico del Perfil de Presiones para Flujo Multifasico en Tuberias
Horizontales e inclinadas ”

Director de Tesis: Dr. Faustino Fuentes Nucamendi

Se desarrollé un modelo mecanistico para simular el flujo de dos fases en tuberias
horizontales e inclinadas. El modelo esta basado en el trabajo de Xiao J.J de 1990 “A
comprehensive mechanistic model for two-phase flow in pipelines’. En el presente
modelo se utiliza para el célculo del patrén de flujo la teoria de Barnea D. de 1987 “A
unified model for predicting flow pattern transitions for the whole range of pipe
inclinations” para obtener un rango completo de los angulos utilizados en la industria del
petroleo. Para la determinacion del factor de friccién interfacial para flujo estratificado,
se implantd una subrutina con base a la teoria de Chen y colaboradores de 1996 “Gas-

liquid stratified-wavy flow in horizontal pipelines’.

Para el calculo de la velocidad de traslacién en el modelo de fiujo intermitente se
utiliza la teoria de Fabre Y. y Line A. de 1994, “Advancements in two phase siug flow
modeling’.

El modelo se evalud con algunos datos de la base de TUFFP para flujo estratificado
horizontal y las correlaciones mas utilizadas en la determinacion de la caida de presion
para flujo de dos fases en tuberias horizontales e inclinadas.

El programa determina el patrdn de flujo para todos los dngulos de inclinacion bajo
condiciones estacionarias, pero se evallia solamente para el rango de + 45°. El modelo
primero determina el patrén de flujo, para posteriormente predecir las caracteristicas
hidrodinamicas, como el colgamiento y el gradiente de presién en flujo de dos fases

para los patrones estratificado, intermitente, anular y burbuja dispersa.
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Se evalua el efecto del factor de friccion interfacial en el calculo del patron de flujo y
el gradiente de presién bajo condiciones de flujo estratificado. Las tendencias

obtenidas con el modelo y las correlaciones empiricas, son comparadas de acuerdo a
las teorias presentadas en este estudio.
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CAPITULO 1

INTRODUCCION

El flujo de dos fases se presenta en Ia industria petrolera durante la produccion
y transporte de aceite y gas, tanto en lineas horizontales como en inclinadas y
verticales. En la produccion costa afuera se utiliza grandes longitudes de tuberia
antes de alcanzar las instalaciones de separacion.

Los problemas de disefio que implican el uso de correlaciones para flujo
multifasico, se encuentran de manera frecuente en el campo de operacion de la

ingenieria petrolera.

Por otro lado, la tecnologia del flujo de dos fases es gran de importancia para la
industria quimica, dado su estrecha relacion con el manejo de calentadores,
condensadores, intercambiadores de calor, reactores, etc. El disefio de estos
equipos requiere métodos que son necesarios para la prediccion de los procesos
de transferencia de masa, calor y de caida de presidén en las tuberias de

produccion.

Es comln que muchos de los conceptos y correlaciones que originalmente
fueron desarrollados para su aplicacién dentro de la ingenieria petrolera, sean
generalizados para su empleo con otros fluidos diferentes al aceite y gas natural,
lo que ha favorecido que tengan actualmente diversas &reas de aplicacion y una
amplia investigacion sobre el tema (lineas de conduccion de petréleo y gas de
gran distancia, la explotacion de la energia geotérmica, la produccion de petrdlec y
gas en plataformas marinas, la investigacion sobre la explotacién de recursos de

los suelos marinos, etc.).
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Para el control del flujo en estas lineas se utilizan diferentes accesorios, que
junto con la inestabilidad del flujo y rugosidad de la tuberia causan caidas de
presion a lo largo de la linea de flujo, a la vez, estas inestabilidades son
indeseables, debido a que causan dafios a los equipos de produccion y
procesamiento del crudo.

El flujo de dos fases involucra un gran numero de variables, entre las cuales se
encuentra los gastos de flujo, las propiedades fisicas, los didmetros y angulos de
inclinacion de las tuberfas. El problema se complica a causa de la presencia de
muchos procesos como el deslizamiento entre fases, los patrones de flujo, el
movimiento en la interfase del gas - liquido y la posible transferencia de calor y
masa.

Debido a la complejidad del proceso se han hecho correlaciones empiricas en
el cual se encuentre una aproximaciéon a la solucién del problema, estas
correlaciones han contribuido al disefio de los sistemas de dos fases. Las
correlaciones, sin embargo, fueron disefiadas inicialmente a partir de
experimentos practicos, usualmente sin ninguna base fisicas, que aunque con
ayuda de las computadoras, no lograron dar soluciones a varios problemas, sobre
todo aquellos que involucran variables tales como los gastos de operacién, la

geometria del flujo y las propiedades de los fluidos.

Ademas se consideré las dos fases como una mezcla homogénea y por
consiguiente, el colgamiento era inadecuado para los diferentes tipos de flujo. Asi,
la tecnologia del flujo multifasico fue tomando importancia y se Il'egé a la
conclusion de que requeriria de un andlisis combinado de los aspectos tedricos y
experimentales, para lograr un mejor entendimiento de los mecanismos dinamicos
complejos existentes en flujo muitifasico, dando asi la pauta al desarrollo de los

modelos mecanisticos.
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Los modelos mecanisticos consisten basicamente en el planteamiento de un
modelo fisico simplificado del problema, al gue se le aplica un analisis matematico,
desarrollando las ecuaciones que representan el fenémeno, introduciendo el
mayor numero de variables de control que permitan las simplificaciones. De esta
manera, al sustentarse estos modelos en teorias previamente establecidas, es
posible tener mejor control sobre dichas variables y ademas los rangos de éstas
solo estaran limitados por las simplificaciones planteadas por el modelo mismo.

En el modelado del flujo multifasico estratificado, el factor friccion interfacial,
juega un papel muy importante, desafortunadamente, el conocimiento de las
caracteristicas de la onda interfacial no ha sido claramente interpretada. Xiao J.J.
en su trabajo de 1990, concluye que ninguna de las correlaciones existentes
predice satisfactoriamente el factor de friccion interfacial, debido a que depende
principalmente de la caracteristica de la onda interfacial, incluyendo la amplitud y
longitud de la onda.

En un estuerzo por auxiliar a la comprensién del fenémeno, se expone en este
trabajo, la utilizacion del modelo elaborado, con base a la teoria presentada por
Chen X. en 1996 para la determinacion del factor de friccién interfacial y observar
su comportamiento con caida de presién calculadas en tuberias horizontales e
inclinadas utilizando el modelo de Xiao J.J. de 1990, ampliado con las teorias de
Barnea D. de 1987, la de Fabre J. y Line A de 1994.

Ei modelo mecanistico asi calculado y establecido sera la principal aportacién

de la presente tesis, con el objetivo de contribuir al mejoramiento de la elaboracién
de modeilos para flujo multifasico en tuberias horizontales e inclinadas.
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CAPITULO 2

HISTORIA DEL MODELADO

Desde un punto de vista general, la mayoria de los pozos en los primeros
campos fueron capaz de fluir a gastos extremadamente altos, el grado de
turbulencia en los pozos fue suficientemente aito para que los fluidos multifasicos
existieran como mezclas homogéneas, asi el liquido y el gas viajaban a la misma
velocidad.

Las ecuaciones de flujo de una sola fase en estado estable, fueron
modificadas y reemplazadas por variables fisicas de flujo y de mezcla. Las
primeras correlaciones de este tipo despreciaron el efecto de la energia cinética y
la ocurrencia del deslizamiento entre las fases gas y liquido, vy la complejidad de
los patrones de flujo, hizo que se desarrollaran nueves conceptos.

Un incremento en la actividad de exploracién y produccién costa fuera mostré
que los métodos desarrollados para la prediccion del patrén de flujo y el
colgamiento liquido en flujo vertical, fallaban frecuentemente al utilizarlos en pozos

direccionales.

Consecuentemente, con el desarrollo de las primeras correlaciones empiricas
generalizadas, muchos investigadores trabajaron en el fenémeno fisico
refacionado con el flujo multifasico, tal como ia velocidad de ascenso de la burbuja
de gas y el mecanismo para la transicion del patrén de flujo, generando asi,
correlaciones empiricas generalizadas, la mayoria de las cuales hicieron
importante uso del trabajo de Griffith y Wallis de 1961 y Niklin y Colaboradores de
1962.
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Las correlaciones empiricas generalizadas simplemente no direccionaron el
complejo fendémeno fisico que ocurre durante el flujo multifasico en tuberias. Las
correlaciones empiricas presentan un rango de error de + 20 % en la prediccién

de la caida de presidn.

Se han logrado mejoras importantes por medio de la observacién, estudio y
modelado matematico del mecanismo fisico que gobierna el flujo muitifasico en
tuberias, el modelado mecanistico incorpora todas las variables importantes.

Técnicas de Modelado

Soluciones rigurosas para sistemas de flujo de dos fases son complejas y no
son posibles actualmente. Esto es debido al gran nimero de variables asociadas
con las dos fases y debido también a la naturaleza compleja del flujo. Entonces,
es natural que los primeros modelos desarrollados para sistemas de dos fases
fueran independientes del patrén de flujo. Estos modelos simplemente ignoran la
complejidad de [a configuracion del flujo, y trata el flujo con herramientas
desarrollada para flujo de una sola fase. Algunos de estos primeros modelos son

presentados a continuacién:

Modelo de flujo homogéneo. - Suministra la mas simple técnica para el analisis
del flujo de dos fases. Para este caso la mezcla de dos fases es tratada como una
pseudo-fase, independiente, con velocidad y propiedades fisicas promedios, que
son determinadas desde las propiedades del gas y liquido de una fase a través del
colgamiento del liquido.

Las suposiciones bajo el cual el modelo de flujo homogéneo se basa son:

» No existe deslizamiento, velocidades de liquido y vapor iguales.
» No existe transferencia de masa entre fases, se alcanza un equilibrio

termodinamico entre las fases.
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» Se utiliza el factor de friccion de una pseudo-fase para el calculo del gradiente
de presion para flujo de dos fases.

Modelo de flujo separado. - En el modelo de flujo separado, las fases gas y
liquida se suponen que fluyen separadamente una de otra. Asi cada una de las
fases puede ser analizada utilizando métodos de flujo de una sola fase, en el cual
se utiliza el concepto de diametro hidraulico para ser aplicados a cada fase. El
modelo de fiujo separado toma en cuenta el hecho de que las dos fases pueden
tener diferentes propiedades y velocidades.

Las suposiciones bajo el cual el modelo de flujo separado se basa son:

+ No existe deslizamiento entre fases.

¢ No existe transferencia de masa entre las fases, se considera un equilibrio
termodinamico entre las fases.

e El uso de conceptos o correlaciones simplificadas para determinar el

colgamiento y el gradiente de presion.

Andlisis dimensional. - Es una exitosa técnica para desarrollar soluciones
universales a partir de datos experimentales, el cual es llevado a cabo por la
generacion de grupos adimensionales gobernantes, que controlan un sistema de
flujo dado. EI andlisis dimensional ha sido utilizado exitosamente para varios
problemas de flujo de una sola fase, sin embargo, en el flujo de dos fases, debido
al gran numero de variables involucradas, el andlisis dimensional puede no ser
aplicado en forma correcta. Se requieren algunas suposiciones de mas para

reducir el numero de grupos adimensionales.

Modelo de flujo deriva. - Como lo describe Wallis en 1969, el modelo de flujo
deriva es esencialmente un modelo de flujo separado en el cual la atencion esta
enfocada en el movimiento relativo de las fases individuales. Aunque la teoria
puede ser desarrollada en una manera general, es particularmente util si el

movimiento relativo es determinado por pocos parametros claves y a la vez
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independiente del gasto de flujo de cada fase. Por ejemplo, en flujo burbujeante a
bajas velocidades y tuberias verticales grandes, el movimiento relativo entre las
burbujas y el liquido es gobernado por un balance entre las fuerzas de arrastre y
flotacion; que es una funcién de la fraccion de volumen pero no del gasto de flujo.

El modelo trata las dos fases como una mezcla homogénea, pero permite el
deslizamiento entre la fase gas y liquido. La teoria del flujo deriva es utilizada
para el modelado del flujo burbujeante, burbuja dispersa y bache, en flujo de dos
fases gas y liquido.

Propiedades Fisicas de los Fluidos

Todos los procedimientos para el calculo de la caida de presién en flujo
multifasico de fluidos multicomponentes, requiere métodos para predecir la
transferencia de masa entre la fase gas - liquido y las propiedades fisicas de cada
fase. Dos tipos de modelos de transferencia de masa han sido usados
frecuentemente en la industria petrolera, dependiendo de la composicién de la
mezcla de fluido y del rango de temperatura del yacimiento. Estos modelos son
referidos como modelos de aceite negro y el modelo composicional.

El modelo composicional es mejor para la prediccion del comportamiento de
sistemas de aceite volatil o de gas y condensado, los cuales no se pueden

manejar con el modelo de aceite negro.

El modelo de aceite negro se basa en asumir que la mezcla de hidrocarburos
esté formada por dos componentes solamente (aceite y gas), cada uno con una
composicion fija. El gas se encuentra disuelto en el aceite y disminuye a medida

que la presion disminuye.
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El término composicional es utilizado en la ingenieria de yacimiento para
denotar que el promedio o composicion del fluido in - situ varia punto por punto
con la distancia. En el presente estudio se utilizara el modelo de aceite negro.

PREDICICION DE LA TRANSICION ENTRE LOS PATRONES DE FLUJO

Desde el pasado los investigadores han trabajado en la definicién y clasificacion
de los patrones de flujo, algunos han definido muchos patrones de flujo y otros
tratan de obtener el minimo nimero, ia discrepancia entre ellos es debido a la
complejidad del fenémeno de flujo y al hecho de que los patrones fueron
inicialmente elaborados subjetivamente por observaciones visuales. Otro aspecto
es el hecho de que los patrones de flujo son dependientes del angulo de
inclinacion y ellos inicialmente fueron reportados solamente para una inclinacién o

un rango limitado.

Asi se ha sugerido un gran nimero de clasificaciones, como la de Hubbard y
Dukler en 1966, quienes proponen tres patrones basicos como son el separado, el
intermitente y ei distribuido, no se hace diferencia entre el flujo estratificado y

anular o entre flujos dispersos.

Baker en 1954, desarrolla empiricamente un sistema aire - agua, en las cuales
las coordenadas son funcién de los gastos de flujo masico de ambas fases,
combinados con parametros que relacionan algunas propiedades de los fluidos.

Govier y Aziz en 1962, sugirieron que las coordenadas para un mapa de
patrones de flujo eran las velocidades superficiales de ambas fases. Govier y
Omer en 1962 modificaron las coordenadas del mapa, combinandolas con
propiedades de los fluidos para mejorar las predicciones con sistemas diferentes
al aire-agua. Mandhane y colaboradores en 1974 extendieron el trabajo

ampliando los rangos de aplicacion.
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Beggs y Brill en 1973, desarrollaron de manera empirica un mapa de patrones
de fiujo horizontal, definiendo los tres patrones basicos y una zona de transicion
entre flujo intermitente y separado. Este mapa establece como coordenadas el
colgamiento de liquido sin resbalamiento y el nimero de Froude.

Taitel y Dukler en 1976 y Taitel y colaboradores en 1980. Identificaron ios
mecanismos que gobiernan en el flujo transicion y con esa base realizaron el
modelado. Para flujo horizontal se identificaron cinco patrones basicos de flujo:
(ES) estratificado suave, (EQ) estratificado ondulado, () intermitente, (AD) anular
con liquido disperso y (BD)} burbujas dispersas. Como resultado de estos analisis,
se encontrd que el control de estas fronteras de transicion, se puede establecer

mediante la utilizacién de variables adimensionales.

Después Barnea y colaboradores en 1982 y 1985 generalizaron el modelado
para otros angulos de inclinacion. En 1987 con la combinacion de todos los
modelos existentes forma un modelo unificado, el cual abarcé el rango completo
de angulos de inclinacion de tuberia.

Ef modelo mas reciente en esta area es el de Xiao en 1990, donde se tuvo en
cuenta los trabajos de Taitel y Dukler de 1976 para flujo estratificado, Taitel y
Barnea de 1990 para fiujo intermitente, Ansari de 1988 para flujo anular y Kokal y
Stanislav de 1989 para flujo burbuja dispersa.

En su trabajo Xiao evallia el modelo para los diferentes patrones de flujo

comparandolo con los resultados obtenidos con los modelos de Beggs y Brill,
Mukherjee y Brill, Dukler y Dukler y Eaton.
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MODELADO DEL COMPORTAMIENTO HIDRODINAMICO

La existencia de patrones de flujo debido a su configuracion se pueden
clasificar para flujo horizontal y cercanos a la horizontal como flujo estratificado
(estratificado suave y ondulado), flujo intermitente (flujo bache y burbuja
elongada), flujo anular y flujo burbuja dispersa. Con el fin de predecir las
caracteristicas de estos patrones de flujo, varios trabajos se han elaborado en los
Glitimos afios, algunos de los cuales se presentan resumidos a continuacion.

Flujo Estratificado

Es uno de los patrones dominantes en el flujo de dos fases, varios modelos con
diferentes grados de complejidad han sido propuestos para este patron de flujo.
Los trabajos mas recientes incluyen los modelos de Taitel y Dukler de 1976,
Shoham y Taitel de 1984 y Issa de 1988.

Un modelo generalizado biféasico unidimensional fue usado por Taitel y Dukler
en 1976, donde las fases fueron consideradas como flujos completamente
desarrollados. Este modelo puede ser aplicado tanto a condiciones de flujo
inclinado como horizontal. Con estas aproximaciones el modelo se enfoca a la

prediccion del factor de friccion interfacial principalmente.

Cheremisinoff y Davis en 1979 plantearon su modelo considerando flujo
turbulento en las fases liquida y gaseosa, donde la fase liquida fue tratada usando
el concepto de fiujo monofasico turbulento. El problema se simplificé suponiendo
los esfuerzos de corte constantes en la region liquida.

Shoham y Taitel en 1984, propusieron que el modelo de Cheremisinoff y Davis
se podria limitar a flujo con colgamiento de liquido bajo, debido a las suposiciones
hechas para este modelo. Ellos usaron un modelo de dos dimensiones para la
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fase liquida y trataron la fase gas como un flujo totalmente desarrollado, por lo
tanto el modelo puede dar un perfil de velocidad para la fase liquida, el cual es dtil
para el flujo estratificado inclinado.

Issa en 1988 sugiere que la estructura de la fase gas no puede ser despreciada.
El amplia el modelo de Shohan y Taitel usando ecuaciones de momento en dos
dimensiones para ambas fases, gas y liguido, ademas, enfatiza que el tratamiento
en la interfase juega un papel significativo en el modelado.

En un estudio de evaluacion, Kokal y Stanislav en 1986, muestran que los
modelos que consideran el perfil de velocidad de la fase liquida no
necesariamente dan mejores resultados. Esta puede ser unas de las razones por
las que el modelo de dos fluidos en una dimensién por Taitel y Dukler en 1976 sea
el mas cominmente usado.

Flujo Intermitente

El primer estudio analitico detallado fue llevado a cabo por Dukler(y Hubbard en

S
1975. Ellos estabiecieron varios conceptos basicos en el flujo intermitente. En
este trabajo, la zona de pelicula fue tratada como un flujo canal abierto, resultando

despreciable las perdidas de presion en la pelicula.

Las caidas de presion en la unidad bache se calculd considerando solamente la
caida de presion en el cuerpo del bache liquido, mas las pérdidas de presion
debido a {a aceleracion del liquido en la zona de mezclado al frente del bache.

El modelo de flujo intermitente de Nicholson y colaboradores en 1978, es una
modificacion y ampliacion del modelo original de Dukler y Hubbard. El tratamiento
de la zona de pelicula por Dukler y Hubbard fue ampliado tomandose en
consideracién el flujo burbuja elongada. Se generalizd el célculo de la velocidad
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de traslacién del frente del bache considerando el efecto de turbulencia. Se
usaron correlaciones empiricas para evaluar la longitud del bache y el colgamiento
en el cuerpo del bache.

Kokal y Stanislav en 1989, amplian los estudios de Dukler y Hubbard y los de
Nicholson y colaboradores, a flujo intermitente inclinado. Adicionalmente, los
esfuerzos de corte interfacial fueron considerados en el modelado de la zona de

pelicula, asi, las perdidas de presién son incluidas en los calculos para dicha zona.

Taitel y Barnea en 1990, presentaron una aproximacién general para determinar
la hidrodinamica de la pelicula de liquido de una unidad bache usando un modelo
detallado de flujo unidimensional. Ellos expusieron que despreciar la caida de
presion en la zona de pelicula de liquido podia ocasionar inexactitudes
importantes, sobre todo para zonas de peliculas de considerable longitud.

También mostraron que el calculo de la caida de presiéon en la zona de
mezclado era inconsistente, la desventaja de este modelo es que requiere de un
proceso de integracion numérica. Sin embargo, un modelo simplificado que
suponga un espesor constante y que calcule la caida de presion en una unidad del
bache generaria resultados similares a la solucién detallada.

Zheng (1989) y Daza en 1990, por su parte efectuaron revisiones muy
completas de un gran nimero de correlaciones 0 modelos para el colgamiento de
liquido en el cuerpo del bache asi como para la frecuencia o longitud del bache.

Flujo Anular

El tratamiento clasico para flujo anular ha sido el uso del conocimiento de la

interrelacion entre el gasto de flujo, el espesor de la pelicula de la misma vy el
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gradiente de presion. Asi, se requieren correlaciones para determinar el factor de
arrastre de liquido y el factor de friccién interfacial para completar el modelado.

La ampliacion de la aproximacion clasica usada por muchos afos a angulos de
inclinacion diferentes al vertical es cuestionable, debido a que se ignoran
importantes cambios en el fendmeno fisico. Estos cambios incluyen efectos
secundarios del flujo, variaciones circunferenciales del espesor de pelicula, la
depositacion de liquido y el ritmo de arrastre. Estos fendmenos son importantes
tanto para flujo anular inclinado como para el horizontal.

Unos de los modelos utilizados es el presentado por Oliemans y colaboradores
en 1986, luego el de Alves y colaboradores en 1988, para flujo anular vertical,
trabajando con un modelo bifasico unidimensional. Ansari en 1988, aplica esta
aproximacion en su modelo mecanistico para flujo de dos fases ascendente y
obteniendo excelentes arreglos con los datos de campo. Ademas de sus firmes
bases fisicas, la sencillez del modelo unidimensional es su mayor ventaja.

No se ha hecho un estudio especifico para flujo anular en tuberias inclinadas, ni
se ha hecho medidas de las caracteristicas de flujo en tuberias inclinadas.

Flujo Burbuja Dispersa

El flujo burbuja dispersa ocurre a gastos de flujo de liquido relativamente altos
con gastos de flujo de gas relativamente bajas. La aproximacidon mas
comunmente usada para este patrén de flujo es el modelo de fluido homogéneo o
el modelo de flujo deriva.

Govier y Aziz en 1972 asumen no - deslizamiento de fases en el flujo burbuja
dispersa, es decir que las velocidades del gas y del liquido son iguales. Todas las
propiedades de la mezcla fueron basadas en el no - deslizamiento de la fraccién
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de vacio del gas. Considerando el perfil de la velocidad encontraron una
expresion para el colgamiento.

Ansari en 1988, también usé el modelo de fluido homogéneo sin deslizamiento
entre fases para flujo burbuja dispersa, utilizando una expresién diferente para
calculo del colgamiento del liquido.

E! modelo de flujo deriva fue usado en el modelo de Kokal y Stanislav en 1989,
para flujo burbuja dispersa. La justificaciéon de esta aproximacion es la
observacidn experimental del deslizamiento entre el gas y liquido. Otra
justificacion seria que para flujo bifasico en tuberias inclinadas debe existir un
resbalamiento inducido por el efecto de gravedad, por lo tanto podria existir flujo
burbuja, ademés del flujo burbujas dispersas. Una aproximacion similar fue hecha
por Taitel y Barnea en 1990, para modelar el cuerpo del bache en el flujo
intermitente.
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CAPITULO 3

CONCEPTOS Y DEFINICIONES BASICAS

El flujo simultaneo de dos fases en una tuberia complica considerablemente el
proceso de transporte. Las condiciones tipicas de flujo incluyen los gastos de flujo
masico o de volumen de las dos fases, sus propiedades fisicas, el diametro de la
tuberia y el angulo de inclinacion. Estos datos son suficientes para calculos de
flujo de una sola fase, sin embargo, para sistemas de flujo de dos fases se
requiere una informacion adicional.

Patrones de Flujo

La diferencia basica entre el flujo de una y dos fases es que en el flujo de dos
fases, el gas y el liquido pueden ser distribuidos en la tuberia en una variedad de
configuraciones de flujo. Cada una de estas configuraciones presenta una
distribucion relativa de una fase con respecto a la otra, constituyendo asi un patrén
o regimen de flujo. EI régimen de flujo resultante dependera principalmente de
variables como la inclinacién de la tuberia, densidad de los fluidos, viscosidad y
velocidad de las fases, relacién gas liquido y tension superficial.

La configuracidn del flujo existente en la tuberia no es conocida como dato de
entrada y difiere una de otra en la distribucién espacial de la interfase. La
distribucion de la interfase determina la fraccion de vacio del gas o el colgamiento
del liquido, para las secciones transversales o las fracciones volumétricas de las

fases gas y liquido.
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El movimiento relativo de las dos fases permite que el esfuerzo de corte
interfacial se presente y bajo algunas condiciones de flujo, el esfuerzo interfacial
contribuye en gran parte a la caida de presién del sistema y una fraccion del flujo
de liquido puede ser arrastrado por la fase gas, ademas, la determinacion de las
pérdidas de presion friccional entre las dos fases mezcladas y la pared de la
tuberia, no son tan claras como en el caso de flujo de una sola fase, lo mismo
ocurre para las perdidas de presidn gravitacional el cual es determinado por el
colgamiento del liquido.

Cualquier esfuerzo para tener una solucién general y Unica para el problema del
flujo en dos fases de todas las configuraciones existentes, es imposible de lograr,
sin embargo, se ha observado que aunque las dos fases se distribuyen en una
variedad de formas, parece haber un agrupamiento natural de los patrones de
flujo, es decir, que para cada patrén su comportamiento es algo similar.

Esto hace que para el problema de flujo de dos fases se puedan analizar cada
patron de flujo por separado. Asi, el método general seria primero suponer la
existencia del patrén de flujo en la tuberia y una vez que el patrén de flujo es
determinado se debe desarrollar un modelo por separado, el cual prediga las
caracteristicas del flujo tales como caida de presion, colgamiento del liquido y el
coeficiente de transferencia de calor.

Modelado

El concepto de modelado puede ser entendido haciendo una revision de los

métodos fundamentales para solucionar problemas de Ingenieria.

Método Experimental. - Son correlaciones empiricas que se desarrollan
cientificamente. Estos métodos podrian ser basados en analisis dimensional para

liegar a una solucién universal. Las correlaciones que fueron desarrolladas sin
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analisis dimensional pueden ser aplicadas con confianza solo en los rangos de
condiciones similares a los cuales los datos experimentales fueron tomados.

Método de Solucién Exacta o Rigurosa. - Este método requiere la solucién de
las ecuaciones de conservacién con las condiciones limites propias. Es el método
mas exacto, pero desafortunadamente existen muy pocos sistemas los cuales
puedan ser tratados rigurosamente.

Método de Modelado. - Es un método intermedio entre el experimental y el
riguroso, en el cual se construye un modelo fisico simplificado para describir el
fenémeno. Este modelo fisico es expresado matematicamente para suministrar
una herramienta analitica, para propdsito de prediccién y disefio. El primer
objetivo de este método es predecir la existencia del patrén de flujo para un
sistema dado, entonces para cada patrén de flujo se desarrolla un modelo
separado el cual prediga las transferencias hidrodindmicas y de calor.

El flujo de dos fases es caracterizado por un gran numero de variables, su
configuracion también es muy compleja. Esto es especialmente cierto para el
sistema gas - liquido con una fase compresible y una interfase deformable, lo cual
hace al método empirico y al de solucion exacta impracticos.

Para un gran numero de variables se necesitan varios grupos adimensionales,
cuando se aplica el analisis adimensional. Para un caso simple de flujo horizontal
se necesitara por lo menos seis grupos adimensionales, esto requerira de un gran

numero de corridas experimentales y por lo tanto un mayor costo.

Por otro lado la solucion exacta o rigurosa, es practicamente imposible a causa
de la complejidad del sistema. Usualmente la forma y la velocidad de ios limites
de las dos fases, por ejemplo, en la interfase, son complejas y no se conocen,
para el cual el proceso de transporte de momentum de masa y calor a través de la

interfase aumentan la complejidad del sistema.
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Inicialmente el medio predictivo para el flujo de dos fases fue a través del
método empirico. Esto fue debido a la naturaleza compleja del sistema y la
necesidad de construir métodos de disefo para la industria.

Por lo general los grupos adimensionales para los datos correlacionados fueron
Supuestos sin ninguna base fisica. Este método fue muy Util para solucionar
problemas de flujo de dos fases por méas de treinta afios con un error de (mas o
menos) 30%.

El método de modelado aparecid en los ultimos afios, y un postulado
fundamental en este método es Ia existencia de varias configuraciones o patrones,
en flujo de dos fases.

En el estado del arte de la industria del petréleo, actualmente se utiliza ambos
el método empirico y el de modelado. El método empirico es usado
principalmente para disefio, sin embargo toda investigacién es hecha por el
metodo de modelado.

El flujo de dos fases obedece a las leyes basicas de la mecanica de fluidos y las
ecuaciones son mas complicadas y numerosas que para flujo de una sola fase.
Terminologia Utilizada

Gasto de Flujo Masico Total, W (kg/s). - Es la suma de los gastos de flujo del
liquido y el gas, y es representada por el simbolo W.

W = WL + We ..(1)

Gasto de Flujo Volumétrico, q {m?¥s). - Esta dada por la relacién entre el gasto
de flujo masico y la densidad para cada fase.
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qu= Gasto de Flujo Volumétrico del liquido
Oc = Gasto de Flujo Volumétrico del Gas
g = Gasto de Flujo Volumétrico Total

aQ=qL + qa ..(2)

Velocidad Superficial (Flujo Volumétrico), (m/s). - La velocidad superficial de
una fase es la velocidad la cual se presentaria si solo fluyera una sola fase en la
tuberia.  La velocidad superficial es llamada también flujo volumétrico, y
representa la tasa de flujo volumétrico por unidad de drea de cada una de las

fases.
_qL
U, = As (3)
_ Y6
Use = Ap --(4)

Velocidad de la mezcla. - Es el gasto de flujo volumétrico de ambas fases por
unidad de area y es dada por:

Uy FUs =—— =V +Uqq ..(5)

Flujo Masico, G (k_glmzs). - Para un elemento pequefio en el cual la densidad de
cada componente es constante, el flujo masico es igual al gasto de flujo masico de

cada fase dividido por el area de la tuberia.

W ..
GL= —AL = Flujo masico de liquido ...{6)
P
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W
Ge = TG = Flujo masico de gas A7)
P

3 WL + Wg

G Ap

= GL + Go = Flujo masico total ...(8)

Velocidad actual (In situ), V (m/s). - La velocidad superficial definida arriba no

es la velocidad real de las fases, cada una de las fases ocupa solo una fraccion de
la seccion transversal de la tuberia. Asi las velocidades reales de las fases liquido
y gas son respectivamente:

Vg
v, =
L H. ...{(9)
Usg
D~ =
G 1-H ...(10)

Velocidad de deslizamiento, V. (m/s). - Las velocidades de las fases gas y el

liquido son usualmente diferentes. La velocidad de deslizamiento representa la

velocidad relativa entre las dos fases.

Ug. =V = =

Vg ..(11)

Velocidad de deriva, Vp (m/s). - La velocidad de deriva de una fase es la
velocidad de la fase relativa a una superficie moviéndose a la velocidad de la
mezcla (centro de volumen).

Up =0 —Uy ..(12)
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Ugp =Us — Uy ..(13)

Flujo deriva, J (m/s). - El flujo deriva representa el gasto de flujo de una fase a
traves de la superficie moviéndose a la velocidad del centro de volumen.

J.=H_ (s -v) .(14)

Jo =(1-H )G —vy) ...(15)

Velocidad de difusion (m/s). - La velocidad de difusion es la velocidad de una
fase relativa a una superficie moviéndose a la velocidad de! centro de masa.

v —v _g
LM L On ...(16)

Uovy = U G

M — G - -
Dy ..(17}

Donde G es el flujo mésico total y pum es la densidad promedio de la mezcla

Pm = pLHL + pc(l - HL) ...(18)

Calidad x. - La calidad es la relacion del gasto de flujo masico del gas al gasto de
flujo masico total a través de un area dada
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Concentraciéon mdsica c. - La concentracién masica es la relacién de la masa de

una fase a la masa total en un volumen dado.

H
CL= —2Pt .(20)
P M
Cq _ (-Ho)pe ..(21)
PM

Deslizamiento y colgamiento. - El colgamiento de liquido es la fraccién de un
elemento de volumen en el flujo de dos fases ocupado por la fase liquida.
Fisicamente para condiciones en las que no existe deslizamiento ambas fases
viajan a la misma velocidad, el colgamiento liquido es simplemente igual a la
relacion det gasto de flujo volumétrico del liquido a la relacién total.

Condiciones en las que no existe deslizamiento se presentara por ejemplo, en
flujo homogéneo o flujo burbuja dispersa, con altas tasas de flujo de liquido y bajas
tasas de gas. Bajo estas condiciones de flujo la fase gas es dispersa en pequefias
burbujas en una fase liquida continua. Debido a la alta tasa de flujo de liquido, las
burbujas de gas son llevadas por la fase liquida a la misma velocidad resultando el
deslizamiento como cero. Para este flujo el colgamiento del liquido original es

igual a cuando no existe deslizamiento liquido, es decir H_ = A,

_Yu 3, ..(22)
USG + vSL

H. =

Sin embargo, el gas y liquido no se mueven a la misma velocidad y el

deslizamiento se presenta entre las dos fases.

En flujo horizontal e inclinado ascendente, la fase gas se mueve a una
velocidad mayor que la fase liquida, debido a la flotacién y las bajas fuerzas de
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friccion. Para flujo descendente, bajo algunas condiciones de flujo, la fase liquida
se mueve mas rapidamente que la fase gas debido a la gravedad.

Debido a las consideraciones de continuidad, si la fase gas se mueve mas
rapidamente que la fase liquida, el area de seccién transversal de la fase gas se
reduce, mientras que el area de seccién transversal del liquido se incrementa.
Esto permite una acumulacién de liquido en la tuberia, y el colgamiento del liquido
original comienza a ser mayor que para cuando no existe deslizamiento del
liquido. Un ejemplo de este caso es el flujo burbuja en tuberias vertical, a bajas
tasas de flujo de liquido. Bajo estas condiciones de flujo, debido a la flotacién, la

fase gas se mueve mas rapidamente que la fase liquida, esto permite que H_>A,.

Fraccion de Vacio del gas, a. - Similarmente, la fraccién de vacio del gas, es la
fraccion del elemento de volumen ocupado por la fase gas, y es igual a 1 - Hy.
Para flujo de dos fases O <a 6 Hy < 1, donde para flujo de una sola fase H, es
0061.
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CAPITULO 4

MODELO MECANISTICO

El modelo propuesto primero determina los diferentes patrones de flujo,
posteriormente, lo caracteriza hidrodinamicamente. Estos patrones incluyen el
flujo estratificado, intermitente, anular y flujo burbuja dispersa, los cuales se
definen mas adelante.

Clasificacion de los Patrones de Flujo

El término patron de flujo refiere a la configuracién geomeétrica de las fases gas
y liquido en la tuberia. Las distintas configuraciones difiere una de otra en la
distribucién espacial de la interfase, lo cual origina caracteristicas hidrodinamicas
distintas para cada patron de flujo, tales como perfiles de velocidad y colgamiento.

La existencia de patrones de flujo en un sistema de dos fases depende de las

siguientes variables:

- Variables operacionales, es decir los gastos o velocidades superficiales de
ambas fases.
- Variables geométricas, incluyendo el didmetro de la tuberia y el angulo de

inclinacion.
- Propiedades fisicas de las dos fases.
La determinacién de los patrones de flujo, es un problema central en el andlisis

del flujo en dos fases. Ademas, todas las variables de disefio del flujo dependen
enormemente de la existencia del patrén de flujo, siendo las variables de disefio
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por ejemplo: EI gradiente de presién, los coeficientes de transferencia de masa y

calor, el tiempo de residencia y el tiempo de reaccién quimica.

Durante mucho tiempo parte del problema ha radicado en el desacuerdo por
parte de los investigadores, para clasificar y describir de manera precisa los
diferentes patrones de flujo, dada la naturaleza un tanto subjetiva de esta tarea.
Asi, Shoham en1982 clasifica y describe los patrones de fluio de manera
fundamentada utilizando datos experimentales obtenidos sobre un rango completo
de angulo de inclinacién, abarcando flujo ascendente y descendente.

La figura 1 muestra los patrones de flujo que ocurren en tuberias horizontales y
cercanas a la horizontal los cuales han sido clasificados como flujo estratificado
(suave y ondulado), flujo intermitente (flujo bache y burbuja elongada), flujo anular
(niebla y ondulado) y fiujo burbuja dispersa. A continuacion se definen y
caracterizan los patrones de fiujo.

Flujo Estratificado

Este patron de flujo se presenta relativamente a bajos gastos de gas y liquido,
para el cual las dos fases son separadas por efecto de la gravedad, donde el
liquido fluye en el fondo de la tuberia y el gas en la parte superior. El patron de
flujo estratificado se subdivide en estratificado suave (ES), donde la interfase gas-
liquido es suave y el estratificado ondulado (EQ), que se presenta a gastos
relativamente altos con presencia de ondas estables en la interfase.

Flujo Intermitente

El flujo intermitente es caracterizado por el fiujo alternado de liquido y gas,
fluyendo sucesivamente tapones o baches de liquido ocupando completamente el
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area transversal de la tuberia, separados por bolsas o burbujas de gas, el cual
contiene una capa estratificada de liquido que a su vez se desplaza en el fondo de
la tuberia.

Este tipo de flujo es consecuencia de la inestabilidad hidrodinamica de una
interfase estratificada liquido gas bajo ciertas condiciones donde el mecanismo de
flujo consiste de una pelicula de liquido que fluye a lo largo del fondo de la tuberia
a una velocidad menor que la del bache, el cual crece al arrastrar liquido de la
pelicula en su parte delantera, pero a la vez va perdiendo liquido por su parte
trasera en una misma proporcion, para el caso, las velocidades de burbuja de gas
y liquido son esencialmente idénticas.

El liquido en el cuerpo del bache puede ser aireada por peguefias burbujas las
cuales son concentradas hacia el frente del bache y en la parte superior de la
tuberia. El flujo intermitente es dividido en burbuja elongada (BE) y bache (BA), y
el comportamiento del flujo bache y elongado son los mismos con respecto al
mecanismo de flujo, y por lo tanto, por lo general no existe distincién entre ellos.

El patrén de flujo elongado es considerado como el caso limite del flujo bache,
cuando el bache de liquido esta libre de burbujas, lo cual ocurre a gastos de gas
relativamente bajos cuando el flujo es menos turbulento. A altos gastos de gas,
donde el flujo en el frente del bache estd en forma de un remolino (debido al
recogimiento del movimiento lento de la pelicula) se denomina flujo bache.

Flujo Anular

El flujo anular se presenta a muy altos gastos de flujo de gas. La fase gaseosa
fluye como un nucleo a alta velocidad, el cual puede llevar gotas de liquido
atrapadas. La fase liquida fluye como una pelicula delgada pegada a la pared
interna de la tuberia, generalmente, esta pelicula es mas gruesa en el fondo que
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en la parte superior de la tuberia, dependiendo de la magnitud relativa de los
gastos de flujo de gas y liquido. A gastos de gas relativamente bajos, la mayor
parte del liquido fluye sobre el fondo de la tuberia presentandose ondas inestables
que ocasionalmente alcanzan la parte superior de la tuberia. Estas condiciones
Son muy cercanas a las cuales ocurre la transicion de flujo anular a estratificado
con ondas o a intermitente y se clasifican como un subtipo de flujo anular llamado
flujo anular con ondas.

Flujo Burbuja Dispersa

Este tipo de flujo se presenta a gastos de liquido altos, ocasionalmente la fase
liquida fluye como una fase continua y la fase gaseosa como una fase discontinua
en forma de burbujas dispersas. Las condiciones de transicién para este patron
de flujo se dan ya sea para cuando las burbujas de gas puedan fluir suspendidas
en el liquido, o cuando las burbujas elongadas, las cuales fluyen en la parte
superior de la tuberia, son incorporadas a la fase liquida en forma de pequefas
burbujas, cuando esto ocurre, la mayor parte de las burbujas de gas se dispersan

mas uniformemente en toda el &rea transversal de la tuberia.
Bajo condiciones de flujo burbuja dispersa, debido a los altos gastos de

liquido, las dos fases se mueven aproximadamente a la misma velocidad y el flujo
puede ser considerado como flujo homogéneo.
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Figura 1. Patrones de flujo en tuberias horizontales y con poca inclinacién.

PREDICCION DEL PATRON DE FLUJO

Las primeras aproximaciones para predecir el patrdon de flujo fueron hechas
empiricamente. La determinacion del patrén de flujo fue llevada a cabo por

observaciones visuales principalmente, con los datos obtenidos se construyeron
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mapas en dos dimensiones y luego se determind los limites de transicién entre los
diferentes patrones de flujos. En la mayoria de los casos las coordenadas fueron
escogidas arbitrariamente dentro de unas bases fisicas y asi cada mapa es
confiable solo en rango de condiciones similares a los cuales los datos fueron
adquiridos, y la ampliacién para otras condiciones de flujo es incierta.

Varios sistemas de coordenadas han sido propuestos, la mayoria de los
sistemas coordenados son dimensionales, tales como los gastos de fiujo masico,
el flujo de momento, o las velocidades superficiales usadas por Mandhane en
1974,

Varios investigadores han tratado de generalizar la validez de sus mapas de
patrones de flujo escogiendo coordenadas o factores de correccién para las
propiedades fisicas de los fluidos. Un ejemplo de un mapa de patrén de flujo con
factor de correccion para propiedades fisicas es el de Govier y Aziz de 1972,

desarrollado para flujo vertical.

Coordenadas adimensionales también se han utilizado como en el mapa de
Griffith y Wallis de 1961. Ellos demostraron que la transicién para flujo bache a

flujo anular es gobernada por dos grupos adimensionales.

El trabajo de Baker en 1954, ha sido el pionero en esta 4rea y es

probablemente unos de los mas duraderos.

Modelos unificados aplicados a todos los dngulos de inclinacion también se han
presentado y estan basados en los mecanismos fisicos los cuales determinan la
transicién entre los diferentes regimenes de flujo. Una vez que el mecanismo de
transicion es definido, se desarrolla un modelo teérico y expresiones analiticas
para los limites de transicién. Estos modelos incorporan el efecto de variables de
entrada, tales como los gastos de liquido y gas (parametros operacionales) y las
propiedades fisicas de los fluidos por lo tanto la prediccién de los patrones de flujo
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bajo diferentes condiciones de flujo puede ser llevada a cabo en una manera mas
confiable. Un ejemplo de estos modelos mecanisticos es el de Taitel y Dukler en
1976 y el de Taitel y colaboradores en 1980.

El mapa de patrén de flujo generalizado de Taitel y Dukler en 1976 tiene 4
coordenadas adimensionales, que se basan en el fenémeno fisico y el mecanismo
de flujo de los limites de transicion.

Después Barnea y colaboradores en 1982 y 1985 ampliaron el modelado a
otros angulos de inclinacion. Luego combinando todos los trabajos existentes,
Barea en 1987 construye un modelo unificado para el rango completo de angulos
de tuberias, el cual al igual que el de Taitel y Dukler en 1976, sera la base para la
determinacion del patrén de flujo en este trabajo.

Gould y colaboradores en 1974, publicaron mapas de patrones para flujo
horizontal, vertical e inclinado a 45°. Se concluye que la localizacion de los limites
de transicion para la burbuja dispersa y el flujo anular no varian significativamente

con la inclinacion.

Se encontré que pequefias inclinaciones desde la horizontal tienen un mayor
efecto en la transicion de estratificado a intermitente o anular. La transicion de
estratificado a intermitente es muy sensitiva al angulo de inclinacién.

En resumen, las desviaciones pequefias desde la horizontal tienen efectos
profundos en los mapas de patrones de flujo, mientras que desviaciones pequefias
desde la vertical tienen efectos pequefios en el patron de flujo. A grandes angulos
desde la vertical se observan cambios importantes.
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Modelo para Predecir la Transicion de los Patrones de Flujo segun Xiao

Uno de los objetivos de este trabajo es construir un método general completo,
que permita la prediccion de los patrones de flujo a partir de los gastos de flujo, la
geometria de la tuberia, el &ngulo de inclinacion y las propiedades del fluido.

Para este trabajo se implanté el modelo de Xiao utilizando la teoria de Barnea
de 1987, para abarcar todo el rango de inclinacidn, pero se valida solamente para
inclinaciones de +45. Se utiliza la teoria de Chen de 1996 para la determinacion
del factor de friccion interfacial en flujo estratificado y la de Fabre y Line de 1994

para la determinacién de la velocidad de traslacién en flujo intermitente.

Transicién Estratificado - No Estratificado (E - NE)

Se utiliza la teoria de Taitel y Dukler de 1976 basada en la de Kelvin-Helmhotz,
que analiza la estabilidad de ondas finitas en tuberias.

El analisis anterior permite el siguiente criterio para esta transicion:

1/2
e > (1 '%L—] (PL - Ps)g costAy ...(23)

(dAL]
Pe “dne

Esta ecuacion predice satisfactoriamente la transicion estratificado -

intermitente. Sin embargo, Lin y Hanratty en 1987, mostraron que para la
transicion estratificado-anular, el mecanismo de crecimiento de onda es
predominante para diametros pequefios (D< 0.127 m), no asi para didmetros
grandes (D>0.127 m) donde el mecanismo dominante es el conocido como
arrastre-depositacion. No obstante ain no ha sido desarrollado un modelo

confiable basado en este mecanismo.
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Transicién Intermitente - Anular (I - A)

Cuando las ondas son inestables, el flujo puede cambiar ya sea a flujo
intermitente 0 a anular, dependiendo si existe o no él suficiente suministro de
liquido.

El nivel critico propuesto en el modelo de Taitel y Dukler en 1976 fue de una
fraccion de 0.5 y luego fue modificado por Barnea y colaboradores en 1982, para
tomar en cuenta la posible fraccién de vacio en el bache de liquido cerca de la

transicion. Este criterio de transicion esta dado por:

HUD <0.35 ..(24)

Transicion Intermitente - Burbujas Dispersas (I - BD)

Considera que los mecanismos que gobiernan esta transicion son por un lado el
proceso de turbulencia, el cual separa las burbujas de gas evitando su
coalescencia y por otro los efectos de la fuerza de tensién superficial actuando
para preservar la configuracion de flujo burbuja. EI criterio de transicion es

expresado como:

4A; gcosa P 12
1 -
VL>[ S fL ( PL]jl (25)

Transicién Estratificado Suave - Estratificado Ondulado (ES - EO)

Las ondas pueden desarrollarse debido al esfuerzo interfacial o como resultado
de la inestabilidad debida a la accién de la gravedad. Para ondas inducidas por el
efecto de venteo sobre la interfase, Taitel y Dukler en 1976 proponen el siguiente

criterio;

45




ve > {4’““(’0“ pr)e COSO‘}” ..(26)

SPLOeVL

Andritsos y Hanratty en 1987 mostraron que un valor de S = 0.06 se ajustaba
mejor a los datos experimentales.

Por otro lado se ha observado que para el caso de flujo inclinado descendente
es posible la generacion de ondas por efecto de la fuerza de gravedad, aun sin el
efecto de la corriente de flujo de gas, Barnea y colaboradores en 1982 plantearon
el criterio como:

.{27)

VL
Fi=—/—>15
f +ghu

Donde F, es el Nimero de Froude de la fase liquida.

Modelo para Predecir la Transicion de los Patrones de Flujo segtin Barnea

Barnea en 1987, utiliza los siguientes criterios y mecanismos para identificar y
modelar las principales fronteras de transicion entre patrones de flujo.

Transicién para Burbuja Dispersa (BD)

El flujo disperso se presenta usualmente a muy altos gastos de liquido. Existe
sin embargo, condiciones donde pequefias burbujas discretas aparecen a bajos
gastos, estas burbujas son a veces designados como flujo burbuja o flujo
burbujeante. La diferencia entre flujo burbujeante y burbuja dispersa no siempre

es claramente visible. El flujo burbuja dispersa se observa sobre un rango
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completo de inclinacién de tuberia, mientras que el patron de flujo burbujeante es
observado solamente en vertical y tuberias de diametro relativamente grandes.

El mecanismo para burbuja dispersa primero sugerida por Taitel y
colaboradores en 1980, para flujo vertical ascendente y posteriormente modificado
por Barnea en 1986, para tomar en cuenta el angulo de inclinacion tiene como
resultado:

De> {0.725+4.1s(%1) }(i) (2f’” VMBJ_ ..(28)

M

Donde Vu es la velocidad de la mezcla y fy es el factor de friccién basado en la

velocidad de la mezcla.

La frontera de transicion es valida para 0 <0<0.52, ya que en el {imite superior
se alcanza la maxima densidad de empacamiento volumétrico de las burbujas y la
coalescencia ocurre aun a altos niveles de turbulencia. Esta condicion puede
expresarse como:

-

Vis = Vos ...{29)

donde og = 0.52

D¢ es el diametro de la burbuja en él limite de la transicion es decir el diametro

maximo,

El valor de D¢ es tomado como él mds pequefio entre Dep y Dcg, donde Dep es
el tamano de burbuja critica arriba del cual la burbuja es deformada,
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Dcp = 2':—0"2*0-—j] ...(30)
(o~ po) |

Dce es el tamafio de burbuja critica abajo del cual se previene la migracion de
las burbujas a la parte superior.

2

pr }f’”v‘" ..(31)

3
Des = gl:(pL — pg) g Ccosd

Transicion Estratificado - No Estratificado (E - NE)

Para tuberias inclinadas y suavemente inclinadas, Taitel y Dukler en 1976
sugieren que la transicién para el equilibrio de flujo estratificado es debido a la
inestabilidad de Kelvin-Helmholtz, la cual analiza que las ondas finitas en tuberias
son aplicables para predecir la preservacion de flujo estratificado en el rango
completo de angulo de inclinacion.

Ellos consideran flujo estratificado con ondas finitas en la superficie sobre el
cual fluye gas y como el gas se acelera sobre |a cresta de la onda, la presion en la
fase gas disminuye debido al efecto de Bernouili y la onda tiende a crecer.

Para inclinaciones ascendentes despreciables el flujo estratificado se encoge
substancialmente aproximadamente 12 y practicamente desaparece a angulos de

inclinacién intermedio de 309,

Cambios en la inclinacion descendente también tienen un efecto profundo en el
régimen de flujo estratificado, el cual se expande considerablemente a medida que
el angulo de inclinacion incrementa, hasta angulos grandes aproximadamente 809,

para desaparecer totalmente a anguios cercanos a - 90.
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Este criterio puede expresarse segun Taitel y Dukler de 1976 en términos
adimensionales como:

r -

- dA-L
(vo)? ——

) -
[l-—hLJ Ag

F2

donde F es el nimero de Froude modificado expresado como:

F=/ po___Uss ..(33)
pr—pe JDgcosa

Las variables adimensionales estdn normalizadas, tales como: las longitudes

para el diametro de tuberia, las areas por el area de la tuberia y las velocidades
reales por las velocidades superficiales de cada fase. h. es la altura del nivel de
liquido, considerando condiciones de fiujo estratificado en equilibrio.

Transicion Estratificado - Anular (E - A)

El mecanismo de transicion mostrado en la ecuacion 32, presenta un criterio
bajo el cual fa onda finita en flujo liquido estratificado es esperada a que crezca
resultando ya sea flujo bache o anular. Sin embargo, para condiciones de flujo
descendente otro mecanismo entra a jugar un papel importante, por el cual el flujo
estratificado estable cambia a flujo anular, para gastos de gas relativamente bajos.
Esta transicion es aplicable solamente para la regién definida como flujo

estratificado por el criterio visto anteriormente.
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A altos angulos de inclinacién descendentes aproximadamente —80°, el nivel de
liquido es pequefio y la velocidad real del liquido es alta, bajo estas condiciones
puede ocurrir la separacién de gotas de liquido desde la interfase turbulenta, de tal
forma, que al depositarse sobre la pared superior forme alrededor de la pared, una
pelicula anular.

La transicion para flujo anular es dada segun Barnea y colaboradores en 1982
como:

gD(l -h ]cosa
v’ > ...(34)

L I

o en términos adimensionales:

(E’EJ N2

d A ~

PRRLLTING ) I /o) ...(35)
pLg coso A S

Donde f. es el factor de friccion de la fase liquida empleando el diametro de
liquido y la velocidad real del liquido, mientras que fis s el mismo factor, pero
considerando que solo fluye liquido y (dp/dx).s es el gradiente de presion si fluyera

solo liquido.
Transicion de Anular - Intermitente (A - 1)

Un modelo unificado que incorpora los efectos del angulo de inclinacion fue
propuesto por Barnea (1986), para la transicién de flujo anular a intermitente.
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Esta transicion se supone que ocurre cuando el nicleo de gas es blogueado en
cualquier lugar por la fase liquida. El bloqueo del nucleo de gas puede ser debido
a dos posibles mecanismos:

a) Inestabilidad de la pelicula de liquido, debido al descenso parcial del
liquido cerca de la pared causando el bloqueo en la entrada.

b) Blogueo del nucleo de gas como resultado de un suministro grande de
liquido en la pelicula, suficiente para formar y mantener estable un
“‘puente” de liquido.

En este modelado se determiné que la inestabilidad de la pelicula de liquido en
flujo anular se obtiene de la solucion simultanea de las siguientes expresiones
adimensionales:

1+ 750w X
Y="7""F7—"-— ...(36
(l_m)slzm aLa ( )

donde X y Y estan definidos como:
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(pL - po)gsina

(&)
dx /.

Donde fas y (dp/dx)es se definen de manera analoga que para la fase liquida.

Y= .(39)

De la ecuacién 36 puede obtenerse la solucién para flujo permanente del
colgamiento de liquido E., en flujo anular, mientras que el valor de E, que
satisface la condicion de inestabilidad de |a pelicula se obtiene de la ecuacion 37.

La condicién para bloqueo del niicleo gaseoso por alto suministro de liquido fue
presentada por Barnea en 1986:

AL 2 505 ...{40)
AR S RSm

Donde Rsm es el colgamiento minimo de liquido dentro del bache de liquido
formado para permitir el puenteo del paso del gas, este valor minimo esta
relacionado al empaguetamiento volumétrico maximo de la burbuja en el bache de
liquido, es igual aproximadamente a 0.48. Valores mas bajos de Rs hacen
imposible el bacheamiento, debido a la alta fraccion de vacio.

Subregiones en Flujo Estratificado
Los criterios para fiujo estratificado (estratificado suave y estratificado ondulado)

son los mismos a los utilizados en el modelo Xiao en 1990, pero para el rango
completo del angulo de inclinacién.
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Subregiones en Flujo Intermitente

El flujo intermitente generalmente es dividido en flujo burbuja elongada, bache y
cadtico. Basicamente, estos tres tipos de flujo tienen la misma configuracion
respecto a la distribucién de ambas fases, es decir la presencia de baches de
liquidos seguidos de largas burbujas de gas en forma de bala.

En flujo bache, el cuerpo de liquido contiene pequefias burbujas de gas. El flujo
burbuja elongada se considera como el caso limite de flujo bache, cuando el
bache de liquido esta libre de burbujas segun Barnea y Brauner en 1985, mientras
que el flujo cadtico se presenta cuando la fraccion de vacio en el cuerpo de liquido
alcanza un valor maximo, arriba del cual se presenta el colapso ocasional del
bache de liquido.

Barnea y Brauner en 1985, propusieron un modelo fisico para la prediccién del
colgamiento de liquido en el cuerpo del bache cgs, sugiriendo que la fraccion de
vacio dada por la transicién del flujo burbujas dispersas ecuacion 38, es el maximo
valor que el bache de liquido podria contener en forma de burbujas dispersas, a

una velocidad de la mezcla dada, resultando ags de esta misma ecuacién como:
2 f 25 o 345 2
tcs = 1— Rs = 0.0SSI:dC(FVMz'] (;) - 0.725j] ...(41)

Segun Barnea y Brauner en 1985, para ogs=0 se obtiene la transicion burbuja
elongada - bache, mientras que, segun Brauner y Barnea en 1986, para 0gs=0.52,

se obtiene [a transicion bache - cadtico.
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CARACTERIZACION HIDRODINAMICA DE LOS PATRONES DE FLUJO

Después de calcular el patrén de flujo a partir de las condiciones de operacidn,
es necesario determinar las caracteristicas hidrodindmicas para el patrén de flujo
determinado, por eso se desarrollan modelos separados.

Modelo para Flujo Estratificado

En el flujo estratificado, la gravedad causa que liquido fluya en el fondo de la
tuberia y el gas en la parte superior como se muestra en la Figura 2. La fase
liquida puede ser laminar o turbulenta, la fase gas es generalmente turbulenta.

Debido al esfuerzo inducido por el flujo de la fase gas y el efecto de la gravedad
en la fase liquida, la interfase puede ser suave o ondulada y conforme se
incrementa la velocidad del gas y el flujo se acerca a la transicion estratificado -
anular, pueden generarse gotas de liquido que son atrapadas o arrastradas por la
fase gaseosa. Sin embargo, no se han publicado métodos para predecir este
fendmeno, por lo que no se considera en el modelado que se hace en el presente
estudio.

Pocos estudios han aparecido en la literatura para flujo estratificado ondulado
de dos fases, y los tépicos no han sido adecuadamente estudiados.

Taitel y Dukler en 1976, proponen un modelo mecanistico para flujo
estratificado gas - liquido en tuberias horizontales y cercanas a la horizontal. En
este modelo, la interfase gas - liquido se supone a ser suave y plana, y el factor de
friccion interfacial es calculado por el factor de friccion de la pared - gas. Oliemas
en 1987, modificé este modelo separado de interfase plana de Taitel y Dukler en
1976, para describir el flujo ondulado estratificado en la horizontal y cercana a la

horizontal.
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Chen, X. Cai y James P. Brill en 1996, desarrollaron para el factor de friccion
interfacial un modelo mecanistico denominado de “doble circulo” para predecir el
colgamiento del liquido y la caida de presién durante el flujo estratificado ondulado
en tuberias horizontales, el cual es considerado como la principal aportacion de
este trabajo.

Figura 2. Modelo Fisico de Flujo Estratificado, Xiao (1990).

El modelo de Taitel y Dukler de 1976, mostrado en la Figura 3, es ampliamente
usado para predecir el flujo gas - liquido estratificado ondulado en tuberias
horizontales y cercanas a la horizontal, de acuerdo con Andritsos y Hanratty en
1987, Cheremisinoff y Davis en 1979, Kowalski en 1987, Oliemans en 1987 vy
Shoham y Taitel en 1984. Este modelo de interfase plana puede desviar
ampliamente la configuracién interfacial real y causar una baja estimacién del drea
interfacial, la cual puede ser de importancia.

Hamersma y Hart en 1987 y Hart y colaboradores en 1989 propusieron el
modelo de “superficie rugosa aparente”, mostrado en la Figura 3, el cual asume
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que el perimetro mojado de la pared es cubierto por una capa liquida de espesor
constante. Esto no es realista, puesto que la fuerza gravitacional siempre causara
que el liquido se acumule mayormente en el fondo que en cualquier otra parte de
la tuberia.

En el modelo de “doble circulo” mostrado en la Figura 4, la interfase gas -
liquido es considerada como una porcién de un circulo acéntrico, permitiendo asi,
una situacion mas realista en la cual se tenga una concavidad hacia abajo en la
interfase.

Fraccién de pared himeda (©). Basados en amplios estudios experimentales
del flujo gas - liquido con baja carga de liquido en tuberias horizontales, Hart y
colaboradores en 1989 relacionaron la fraccién de pared humeda con el
colgamiento de liguido y un Nimero de Froude liquido modificado:

0 = 05219374 1 026R0-38 .(42)
Donde
V 2
Fr=—PY ...(43)
(oL — pc)gD

En el presente estudio para considerar el angulo de inclinacién, el Nuimero de
Froude es modificado, obteniéndose la siguiente correlacion:

(VL)’

Fr=

o ..(44)
(P~ pe) * DI*G * COS(ANGR)

y los angulos de pared himeda son calculados mediante:
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Entonces 0 =10

Donde D es el didmetro de tuberia interna, y 6 es el angulo de desviacion del

extremo de la pelicula de liquido medido desde la linea vertical.
Luego por aproximacién calculamos el valor de 6, mediante la correlacién:

sen 6 sen 28 _ sen20

i = @+ —nH ...(46
(senﬂ) ( g 6 2 & (46)
y se calcula D; utilizando la correlacién:
Di = D.sen 6 .(47)
sen @i

Posteriormente se determinan los parametros geométricos
Si=0:D; ...(48)

Donde D y D son los diametros de los circulos O y O, respectivamente, 0 y 6;
son los angulos de la pelicula himeda en los circulos O y O, respectivamente, y
H. es el colgamiento del liquido.

Velocidad superficial critica. - La velocidad superficial del gas critica para
transicion a flujo estratificado ondulado Vg es calculada usando el criterio de
transicion propuesto por Taitel y Dukler en 1976:

4 0.5
Vo = {M} ..(49)
spcVi
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Donde Vg, es la velocidad del gas real al limite transicional y S es el coeficiente

de entrampamiento o Sheltering. En el presente trabajo se usa un valor de
$=0.06.

a}.- Modelo de Taitel-Dukier

b).- Mooelo de Hart y Col.

Figura 3. Modelos existentes para fivjo estratificado ondulado (Taitel - Dukler, 1976 y
Hart, 1989).
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Figura 4. Modelo de doble circulo.

Factor de friccion interfacial. - Chen y colaboradores en 1996, confirmaron que
la interfase gas - liquido generalmente no es plana. La ampliacién de la curvatura
en la interfase gas liquido depende principalmente de la velocidad superficial del
gas. Con un incremento en la velocidad superficial del gas, la pelicula de liquido
en el fondo de la tuberia asciende por la pared y la interfase gas liquido exhibe

una configuracion concava hacia abajo.

La pelicula de liquido alcanza la parte superior de la tuberia y el flujo anular toma
lugar cuando la velocidad superficial del liquido es suficientemente alta. Este
fendmeno de interfase no plana en flujo estratificado ondulado fue también
reportado por Hamersma y Hart en 1987; Hart y colaboradores en 1989: Paras y
colaboradores en 1994; Flores y colaboradores en 1995.
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Sin embargd la cuestion fundamental, de como el liquido es transportado en la
parte superior de la pared de la tuberia, no ha sido totalmente resuelto.
Sutharshan y colaboradores en 1995 resumieron los posibles mecanismos fisicos
del fenémeno del transporte circunferencial del liquido que ha sido propuesto en
los dltimos afios: a) flujo secundario en la fase gas, b) arrastre y ‘depositacion de
las gotas de liquido, ¢) mezcla y esparcimiento de la onda, y d) accién de bombeo
debido a la perturbacion de la onda.

Chen y colaboradores en 1996 observaron que la interfase gas liquido exhibia
una concavidad hacia abajo antes de la presencia del arrastre de las gotas de
liquido en la corriente de gas. Por lo tanto, al menos en el patrén de flujo
estratificado ondulado, el mecanismo de arrastre y depositacion no es la forma
para que la pelicula de liquido ascienda por la pared de la tuberia.

El tactor de friccion interfacial depende principalmente de la caracteristica de la
onda interfacial incluyendo amplitud y longitud de la onda interfacial.

Xiao en 1990 recomendd en ese momento la correlacién de Andritsos-Hanratty,
como la mejor para predecir el factor de friccion interfacial en flujo estratificado
ondulado, esto seria un punto de vista, ya que la correlacidn de Andritsos-Hanratty
se baso en el modelo de interfase plana de Taitel - Dukler en 1976 y también usa
la altura de la capa de equilibrio liquido para el flujo gas liquido como se menciond
antes, el modelo interfase plana de dos fluidos desvia considerablemente la
configuracién interfacial real durante el flujo estratificado ondulado gas liquido en

tuberias horizontales.

Con el modelo de doble circulo se obtuvo la siguiente correlacién para el factor

de friccion interfacial:

Vsc

v 1)%% ...(50)

f" Hu 20
— =1+ 3.75(—
+ ((9 )

G
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Para la cual en el presente estudio se encontré que un valor de 6.75 da mejores
resultados que el coeficiente de 3.75.

Los esfuerzos de corte son evaluados como:

pLVi® tie £ pc(Vg - VL)2
2 1 — ! 2

L= fL ...(51)

Donde los factores de friccion de fanning para liquido pared y gas pared; f_ y
fa respectivamente, se obtienen con:

para Re< 2000
¢ 16
" Re ...{52)
y para Re > 2000
1 2¢ 935
—==348-4log] —+—= ...(53
JE g( D Rex/l?) (53)

Esto de acuerdo con Colebrook en 1938, donde ¢ es la rugosidad absoluta de
la tuberia.

Va ¥ VL son las velocidades reales de la fase gas y liquidos, respectivamente,
Dc y D son los diametros hidraulicas evaluados en la manera empleada por Taitel
y Dukler en 1976.

4Ac b 4AL
S + 5 S
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Usando la aproximacién del modelo de dos fluidos unidimensional, de estado
estable y despreciando el cambio de velocidad de fases o de nivel de liquido, de
las ecuaciones de momento para ambos fluidos se tiene:

d
- AL[ dp + Tisi— TwesSL — ALprgsing = 0 ...(55)
X
dp| S
-Ag Ix - Tisi - TwgSg — Agpg sinor = 0 ...(56)

Considerando despreciable la tensién superficial y el gradiente hidrostatico en la
fase liquida, los gradientes de presién en ambas fase son los mismos. Asi
igualando las anteriores ecuaciones se llega a la llamada ecuacién combinada de
momento en el cual se considera el angulo de inclinacion:

Tt T (—S‘g—]+(i)(i+i) +( v, + )sinoc=0 (57)
AL N\ A T\ T N AL A |TAPRT RIS

Eliminando el esfuerzo interfacial de las ecuaciones 55 y 56, se obtiene la
expresion para calcular el gradiente de presién:

dp TwLSL + Twg Sg AL Ag .
- = + + — o ...(58
(dx) A (A'OL Apg]gm (58)

Modelo para Flujo Intermitente

Uno de los mas complejos patrones de flujo con caracteristicas inestables es el
flujo bache o intermitente. El flujo de gas liquido existe en todo el rango de
inclinacién de la tuberia y sobre un amplio rango de gastos de flujo de gas y

liquido, como se muestra en la Figura 5.
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En flujo horizontal y inclinado, los baches de liquido que llenan toda la seccion
transversal de la tuberia son separados por una zona estratificada con una burbuja
de gas elongada en la parte superior de la tuberia y la pelicula de liquido en el
fondo. El patrén intermitente es algunas veces subdividido en patrones de flujo
bache y burbuja elongada.

Cuando el flujo es tranquilo y el bache de liquido esta libre de burbujas de gas
el patron de flujo es denominado como flujo burbuja elongada. Para altas tasas de
flujo, cuando el liquido es aireado con burbujas de gas, el flujo es designado como
flujo bache, el término flujo bache es a menudo usado para flujo intermitente en
general.

La gran mayoria de los modelos para flujo bache consideran flujo estable, el
cual es ordenado y con baches relativamente cortos (menores que 100D), y un
gasto promedio de liquido y gas constante, sobre un periodo de tiempo de un
ciclo, llamado unidad bache, este tipo de flujo es considerado en el presente
trabajo, ademas, no se considerara transferencia de calor en el flujo.

El cuerpo del bache es subdividido en dos secciones principalmente: una zona
de bache de liquido de longitud Is y una zona de pelicula de longitud I;, también
existe una zona de mezclado en el frente del bache, donde el liquido de la pelicula
que fluye adelante a menor velocidad es acelerado e incorporado al cuerpo del
bache. Se supone que en el cuerpo del bache las pequefias burbujas estaran
distribuidas uniformemente, por lo que el flujo en esta zona puede modelarse
como flujo uniforme.

En la zona de pelicula, el gas y el liquido se separan por efecto de gravedad

como en el caso de flujo estratificado, variando la altura del liquido, para este

modelo se considera una altura constante a lo largo de toda la zona.
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Cuerpo del
bache

Figura 5. Modelo Fisico de Flujo Intermitente, Xiao (1990).

la velocidad de la mezcla es determinada por la siguiente ecuacion
Vm=VsL+Vgg ...(59)

Coilgamiento de liquido en el cuerpo del bache. El calculo es hecho mediante
la correlacion de Gregory y colaboradores de 1978.

Es = 1.0 ...(60)

o (si] |

Si Es < 0.48 entonces Eg= 0.48.
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Velocidad de la burbuja dispersa en el cuerpo del bache. - El modelo de flujo
deriva es usado por Taitel y Barnea en 1990, para calcular la velocidad de la
burbuja dispersa en el cuerpo del bache. Mejores resultados pueden ser
obtenidos si se tiene en cuenta el efecto de “Enjambre” de burbujas presentada
por Wallis en 1969. Asi:

Vo = Bvs+ Ve ..(61)

Pr

14
G —
vb = 1.2vs + 1.53]ig(_’%2ﬁgl:l Es"sina ...(62)

Donde el uso de n = 1 fue recomendado por Ansari en1988.
Velocidad del liquido en el cuerpo del bache. - El flujo volumétrico total es
constante para cualquier seccién transversal de area en una unidad de bache, lo
que implica que para las secciones transversales del cuerpo del bache y la zona
de pelicula:
V5=V3L+VSQ=VLE5+V[](1 "Es) s (63)
Vg=VfEf + Vg(1 'Ef) (64)

Despejando V. de la ecuacién 63 se llega a:

_ Vs - V(1 - Es)
- Es

Vi ...(65)

Velocidad de traslacion. - Para la velocidad de traslacion de la burbuja elongada
de Taylor se utiliza la correlacion de Bendiksen de 1984:
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Vi=CV.+035,/gDsina + 054,/gD cos ...(66)

La forma de ia burbuja depende de !a inclinacion de la tuberia, los experimentos
en liguido inmdvil segin Zukoski en 1966, muestra que la excentricidad
incrementa cuando la tuberia es desviada desde la posicién vertical.

Apoyado en la suposicion de Nicklin y colaboradores en 1962, para el
movimiento en una sola burbuja la velocidad esta dada por:

Vi= C Vs + Coo fgD ...(67)

Donde C y Cee son coeficientes los cuales permanecen constantes para algunos
rangos de velocidad de la mezcla y propiedades de los fluidos. D es el didmetro
de la tuberia y g la gravedad.

Esta relacion tiene la peculiaridad de separar dos efectos fisicos: La
transportacion del flujo medio, contenido en el primer termino del lado derecho de
la ecuacion (LDE) y la fuerza de empuije localizada en el segundo término (LDE).
El estudio tedrico de Collins y colaboradores en 1978, ha dado por resultado que
la suma de los dos términos es aproximadamente correcta.

Sin embargo los efectos secundarios debido a la viscosidad, tensién superficial
e inclinacion de la tuberia complican la ley de Nickiin y colaboradores de 1962,
para los cuales los coeficientes de la ecuacién toman la forma general:

Ceo = foo (Fr, Eq,0) ...(68)

C= fo(Re, Fr, E0,0) ...{69)
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Donde el Nimero de Reynolds, ef de Froude y el de Eotvos o Numero de Bond
son definidos como:

VsD v D 2
Re=-——, Fr=—f/——, Eo=Z2%82 " (0
Vi gD o

Benjamin en 1968, encontré que la burbuja experimentaria una tendencia en
una tuberia horizontal conteniendo un liquido estancado. Este efecto puede ser
colocado en evidencias solo en tuberias largas.

Dumitrescu en 1943, encontrd un valor de Ceo = 0.35 para tuberias verticales.
Similarmente Benjamin en 1968, encontré un valor de Ceo = 0.54 para tuberias

horizontales,

Collin y colaboradores en 1978, demostraron que la burbuja se mueve mas
rapido cuando el flujo de liquido es laminar, ascendiendo la nariz de la burbuja,
que cuando es turbulento, C=2.27 Laminar, 1.2 Turbulento.

Nicklin y colaboradores en 1962, sugieren que la velocidad de la burbuja es
muy cercana a la suma de la velocidad en la linea central por encima de la burbuja
mas la velocidad caracteristica en el liquido estancado. La transicion fue
encontrada cercana a un numero de Reynolds critico Rec = 1000 y los resultados

fueron aceptables.

Para el calculo de C, Niklin y Colaboradores en 1962 sugieren una correlacion
la cual fue confirmada por Frechoo D, en 1986 donde:

_ 2.27 .\ 12
" 1+(Re/Rec)* 1+ (Rec/Re)’

(71)

Donde, Rec = 1000 y Re = psVsD/us
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Ps= EspL + (1 - Es)pg .(72)
Hs= Egu + (1 - Eg)pg -(73)
Velocidad del liquido en la zona de pelicula. - Considerando incompresible

ambas fases, de un balance de masa de liquido en la unidad completa del bache
resulta:

VsLLu=VLE5L5+VfE[Lf . (74)

Donde E;s y E¢ son los colgamientos de liquido en el cuerpo del bache y en la
zona de la pelicula, respectivamente.

De un balance de masa aplicado a dos secciones de area transversal con
refacion a un sistema coordenado moviéndose a la velocidad de traslacion V,, para
la fase liquida resulta:

(Vr—VL) Es=(Vt-V|) Ef . (75)
Despejando V;
Vi- V) E
Vizv, . o Yo Bs ...(76)
Es

El colgamiento promedio de la unidad Bache. De las ecuaciones 63, 74 y 75

se obtiene:

ViEs + Ve(l - Es) -V
EL=~—— "(V 3) - Veo (77)
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Para el factor de friccion se utiliza un valor constante, f; = 0.0142, recomendado
por Xiao en 1990. Como se considera un nivel de liquido uniforme a lo largo de la
pelicula, para esta zona se establece la ecuacion combinada de momento similar

a la de flujo estratificado con incégnita implicita E;:

St Sg TY si s i
e _TSKAJ +(rgJ(Af * Ag)]+(pL'pg)S‘"a =0 ~A78)
Donde:
Tr = ffM Te = fgw ..(79)
2 2
ri = g Relve - villve - vo) ...(80)
2
Rer = LY Req = 22D ...(81)
pe U
Donde :

Si Re<2000= f=16/Re vy

1 .
Si Re>2000 = —= 348 4log = + —o0
Jr D " Re.f

El esfuerzo de corte en el cuerpo del bache, 15, es calculado como:

2
T, o= f,22Yr (82)

69




Donde f; se obtiene como para flujo estratificado, utilizando en el numero de
Reynolds, ps y us que son la densidad y viscosidad de la mezcla en el cuerpo del

bache respectivamente y se definen como:

ps= EspL + (1 - Eg)pg ...(83)

ps= EshL + (1 - Es)yg ...(84)

Longitud del bache. Para este parametro se utiliza la correlacion desarrollada

por Scott en 1987, dada por:

Ln (Ls) = - 26.6 + 28.5[Ln (D) +3.67 J" ...(85)

Para tuberias de diametro menor a 0.0381 mm. (1.5 pg.) Esta longitud puede
calcularse de manera aproximada por: Ls = 32D

Longitud de la unidad bache. Puede ser obtenida mediante

Loz L, LEe-VviEr ...(86)
ve, - ViE+
y
Lo = Ls +L (87)

Longitud de la pelicula. Despejando L

Lf= Lu = LS (88)

Del balance de fuerza para una unidad de bache se llega a la expresién para
calcular el gradiente de presion promedio para flujo intermitente resultando:
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dp) _ _ 1{( D TiSs + TeSe ]
(dx] = PugsSing + Lu[( " Ls)+( " Le :I ...(89)

donde p, es la densidad del fluido promedio de una unidad bache:

. pu=ELpL+(1-EL)pqg ...(90)
Modelo para Flujo Anular

En flujo anular la fase liquida fluye como una pelicula sobre la pared de la
tuberia y como gotas de liquido atrapadas en el nucleo gaseoso. El flujo anular se
presenta a altos gastos de flujo de gas y de bajas a medios gastos de flujo de

liquido, como se muestra en la Figura 6.

La interfase entre el nucleo de gas y la pelicula de liquido es muy ondulada, y la
atomizacion y depositacion de las gotas de liquido ocurre a través de la interfase.

Bajo condiciones de flujo vertical, la distribucion de la pelicula de liquido es
uniforme alrededor de la periferia de la tuberia. A medida que la tuberia es
inclinada desde la vertical, la distribucion del espesor de la pelicula es no

uniforme.

Debido a la gravedad, la fase liquida tiende a acumularse en el fondo de la
tuberia, lo cual presenta una pelicula mas gruesa en el fondo que en la parte

superior de la tuberia.

La no-uniformidad de la distribucion del espesor de la pelicula llega a ser mas
marcado como el angulo de inclinacién de la tuberia se aproxima a condiciones
horizontales. Este fendmeno tiene un efecto importante en el colgamiento del

liquido y caida de presion en el sistema.
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Para el andlisis del flujo anular, en el presente estudio se aplica el modelo
bidimensional para flujo estacionario considerando, por sencillez, un espesor
promedio en la pelicula de liquido.

También se considera que las gotas de liquido atrapadas en el nucleo
gaseoso viajan a la misma velocidad que el gas, por lo que el nicleo puede
tratarse como un fluido homogéneo, asi la diferencia de configuracion geométrica,
el analisis de flujo anular puede hacerse de manera similar al de flujo estratificado.

El tratamiento clasico para flujo anular ha sido el uso de la tasa de fiujo de la
pelicula, el espesor y el gradiente de presion. Este tratamiento ignora los efectos
secundarios del liquido, variaciones circunferenciales del espesor de la pelicula, la
depositacion y la tasa de arrastre, estos fendmenos son importantes para flujo

anular inclinado y horizontal.

Figura 6. Modelo Fisico de Flujo Anular, Xiao (1990).

Haciendo un balance de momentum lineal en la pelicula de liquido y el niicleo

de gas, resulta:
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d
- Af(d—l):') + TS — TS — ArprgSena = ..(91)

d
- A{-ﬁ] —Si — AcpcgSenar = 0 ..{92)

Donde p. es la densidad de la mezcla en el nucleo de gas y es dado por;
pc=Ecp|_+(1 'Ec)pg . -(93)

Ei colgamiento de liquido en el nicleo de gas esta relacionado con la fraccion
de arrastre de liquido FE, como sigue:

E _ visLF E (94)
© T vsg + VsLFE

Para el célculo del Factor de Arrastre de Liquido (FE), se encuentra las
correlaciones de Wallis de 1969, Whalley y Hewit de 1978, y Oliemans y
colaboradores de 1986. Xiao en 1990, expone que €l factor de arrastre propuesto
por Oiiemans y Colaboradores en 1986 da mejores resultados, donde la expresién
para el factor de arrastre de liquido esta dada por:

E 3
T =10" 0™ " t* P P DV Vs P (95)

Donde los parametros “beta” () son los coeficientes de regresidn obtenidos por
Oliemans y Colaboradores en 1986, empleando [a base de datos de Harwell. Con
los siguientes valores:

Bo = -2.52 B3 =0.27 Be=1.72
By =1.08 Ba=0.28 Br =0.70
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B2=0.18 Bs =-1.80 e = 1.44
Bg = 0.46

Suponiendo condiciones de equilibrio entre la fase liquida y el nicleo de gasy
combinando las dos ecuaciones anteriores se llega a:

SL 1 l .
Tn‘LE“‘ T:Ss('z + Ac] + (pL - pc)gsma =0 ...(96)

Similares al caso de flujo estratificado todos los parametros en la ecuacién 96
son funciones de &/D, el espesor promedio de la pelicula, asi, la ecuacién de
momentum combinada puede ser solucionada para esta incognita, para la cual el

colgamiento de liquido puede ser calculado como:

6]2 Vsg
=1-/1-2—| —— ..(97
B I ( 2 D Vsg + vsLFE (9 )

Las relaciones geométricas requeridas para solucionar la ecuacién 96 son

dadas por:
Ac=n(d - 25)° /4 Ar=id(d - §)° ...(98)
Si=rD Si=n(D - 28) ...(99)

Los diametros hidraulicos para la pelicula de liquido y el nicleo de gas son

respectivamente:

dne=48(d - 8) / d dne=(d - 26) ...(100)
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Las velocidades de la pelicula de liquido y el nicleo de gas, son calculadas
utilizando un balance volumétrico en la capa de liquido, obteniendo la expresion

para la velocidad de esta capa:
Ve = Vsi[(1- FE)d? / 45(d - )] ...(101)
De manera similar, para el nicleo gaseoso, la velocidad de la mezcla resulta :
Ve =(Vso + VaFE)d? /(d - 28)° ...(102)

El esfuerzo de corte entre la pelicula de liquido y la pared de tuberia es dado

por:
V 2
TwL = fprzf ..(103)
donde:
= SEVF ..(104)
He

Esta ecuacion es una forma de la ecuacién de Blasius, los coeficientes usados
son Cr =16y n =1, para flujo laminar y Cr = 0.046 y n = 0.2 para flujo turbulento.

Para tuberias rugosas la ecuacion de Culebrook puede ser aplicada. El

esfuerzo de corte entre el nucleo de gas y la pelicula de liquido es:

Ve- VEY
Ti=fipt( Cz F] ...(105)
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La determinacion del factor de friccién interfacial, f, es un problema dificil de

resolver, varias correlaciones han sido propuestas en la forma de fi=fcl donde:

...(106)

Vedne |
fc=Cc[ < th'

El factor | es usado para tomar en cuenta la rugosidad debido a la estructura de
la pelicula de liquido. Los valores de Cc y m son determinados igualmente como
para ;.

Para el calculo de f; , Oliemans propone la correlacion obtenida por Crowley y
Rothe en 1986, dada por:

[}

fi=fo|14+2250—2 {107
p(Ve-V)28 (107)

(o)

donde el factor de friccion interfacial del nicleo f, puede calcularse con las
ecuaciones 52 0 53 empleando la siguiente definicidén del nimero de Reynolds:

pCVCDC
Rec = ——— ...(108)
e

donde:

Me= Ecp+ (1-Eo) Mo ...(109)
y

Dc=D'25 ...(110)
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Efiminado el esfuerzo interfacial de las ecuaciones 91 y 92, el gradiente de

presion se calcula mediante la correlacion:

dp} Tasc | Ar Ac .
_(dx]_ N +(ApL+ Apc]gsmoc ..(111)

Modelo para Flujo Burbuja Dispersa

De los patrones de flujo es el mas simple. El patrén de flujo puede ser
modelado de manera similar al de una sola fase, empleando propiedades
promedio de la mezcla, y considerando que las burbujas viajan a la misma

velocidad que la fase continua de liquido.

Velocidad de la mezcla. La velocidad de la mezcla se define mediante la

correlacion:
Vim = VsL + Vsg ..{112)
Utilizando el modelo de flujo deriva para la velocidad de las burbujas dispersas:

Vsa
1-E.

..(113)

VG =

1/4
O‘ J—

ve - [.2vs - 1.53[—-————‘%(?2 pg)} Elsinad=0 . (114)
L

La ecuacion 114 es una ecuacion implicita utilizada para calcular el colgamiento

de liquido E,.

Obteniendo E. se calcula se calculan las propiedades promedio de la mezcla p,

Y Hm
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Pm= ELpL + (1 - EL)pg ...(115)

Hm= B + (1 - EL)ug ..(116)

El factor de friccidn de la mezcla fm, se obtiene como,

SiRe <2000= f=16/Re vy

1 2% 935
Si Re > 2000 = —=3.48—4log{ ¢ )

Jr D "Reyf
Empleando el nimero de Reynolds definido como:

PmViD
L

Rem= (117)

Gradiente de presién. El gradiente de presién puede ser llevado a cabo como
flujo de una sola con propiedades promedio de la mezcla:

d 2fmPmvs’
——(—p) =—'O-L—+ pmgsina ...(118)

dx D
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CAPITULO 5

METODOLOGIA

La investigacién para la evaluacién del modelo mecanistico, fue basada en el
trabajo de Xiao de 1990. EI modelo utiliza la teoria de Chen y Colaboradores de
1996, para el calculo del factor de friccion interfacial y se estudia el efecto que este
causa sobre otros parametros importantes como son el colgamiento, la fraccién de
pared humeda, velocidades superficiales y la caida de presion.

Se muestra también la influencia del angulo de inclinacién sobre los parametros
arriba mencionados, incluyendo el efecto sobre el patrén de flujo. Con fines de
comparacion se utilizaron valores promedios en los pardmetros de interés.

El modelo es comparado inicialmente para flujo estratificado horizontal con
algunos datos obtenidos de la base de la Universidad de Tulsa y con los
resultados calculados con el modelo de Xiao de 1990 y la correlacién de Beggs y
Brill de 1986, posteriormente se hacen calculos para otros dangulos comparando
solamente con el modelo de Xiao y la correlacion de Beggs y Brill observando las
tendencias y semejanzas, debido a la falta de disponibilidad de una base de datos
de laboratorio y/o de campo, como la utilizada en el trabajo de Xiao.

Para flujo intermitente se evalud la correlacion presentada por Fabre de 1994
para determinar la velocidad de traslacién de la burbuja y su efecto sobre la caida
de presion.

En el flujo estratificado se hace una comparacion estadistica para los célculos
de la caida de presion y del colgamiento liquido. Para el flujo intermitente se
compara con los datos obtenidos con el modelo de Xiao, para el caso se indica

solamente la tendencia y semejanza, mas no la validez de los resultados.
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PARAMETROS ESTADISTICOS

El colgamiento liquido, el gradiente de presién para flujo estratificado y la
velocidad traslacional para flujo intermitente fueron comparados con una base de
datos que se generéd a partir de valores supuestos donde se variaron las
condiciones de operacion y disefo.

Puesto que los parametros de interés se encuentran influenciados por varios
factores y varian sobre un rango de valores, se utilizé los parametros estadisticos
para observar el comportamiento del modelo propuesto con respecto al de Xiao de
1990 y a la correlacion de Beggs y Brill de 1986.

Estos parametros son calculados para dos tipos de errores: el porcentaje de
error e, y el error e2, definidos respectivamente como:

(el)iz[w*mo} {119)
(AP)m
(€2)i = ((AP)c - (AP) m} ...(120)

Donde (AP)n, es el valor medido y (AP). es el calculado. Para el caso donde no
se tenga datos de laboratorio, se utilizar4 los valores determinados con la
correlacion de Beggs y Brill o la de! modelo de Xiao, como los experimentales.

Los parametros estadisticos utilizados en este trabajo son el porcentaje de error
promedio absoluto €1, el error promedio e4, el porcentaje de error promedio
absoluto €2, el error promedio absoluto &5, y las desviaciones estandar s, &

expresada matematicamente como:
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A _1_2": (e1); .(121)

i=1

1 [
&2 = “—Z;l (e )y (122)

€3 = 1 ...(123)
n —
l n
€4 = D—Z‘, (e2): .(124)
£5 = -5—2 l(ez)iI ...(125)
Z [(ez)i-84 ]2
Eq = i=1 (126)

n-—1

Donde n es el numero total de datos

Los parametros €1 y €4 miden el arreglo entre los datos medidos y calculados.
Ellos indican el grado de sobreprediccién (valores positivos) o bajoprediccién

(valores negativos).
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Por otro lado la concordancia entre el valor medido y calculado se refleja mas
significativamente por los pardametros ¢, y ¢s, ya que el efecto de cancelacién que
Se presenta con los pardmetros &, y g4 es eliminado, indicando una buena

prediccién para valores bajos y mala para el caso contrario.

Las desviaciones estandar, &3 y €, indican la dispersion de los errores promedio
€1y €4, €5 decir que un valor pequefio indica un comportamiento consistente y un
valor grande es traducido como inconsistente. Es importante resaltar que estos
parametros no indican que tan cerca o lejos estan los valores calculados de los
medidos. Para la evaluacion de! estudio se consideraron los seis parametros.

TABLA 1. Rango de las variables utilizadas con los datos de campo

Gasto de aceite 50-500hdp @ C.S
Presidn de Flujo 300 - 450 psi
Temperatura de Flujo 80 - 105 °F
Longitud de la tuberia 1589 ft.

Angulo de Inclinacion Horizontal

Gravedad del aceite, API 32.08° (Rel. agua = 1.01)

Gravedad del gas 0.611 (Rel. Aire = 1.0)
Rugosidad de tuberia 34E-04
Diametro de tuberia 2-4pg.

Con la base de datos generada se realizaron un total de 503 simulaciones para
la cual se modificaron las variables geométricas y de operacién utilizadas como

valores de entrada, de tal forma que cubriera los siguientes rangos:
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TABLA 2. Base de datos generada

Gasto de aceite 50 -50000 bdp @ C.S
Relacion Gas - Aceite 80 — 4000 pies */bl @ C.S
Presién de Flujo 50 - 1000 psi
Temperatura de Flujo 150 °F

Longitud de la tuberia 1000 - 10000 ft.

Angulo de Inclinacion -45° a 45° /° Horizontal
Gravedad del aceite, API 35° (Rel. agua = 1.0)
Gravedad del gas 0.7 (Rel. Aire = 1.0)
Rugosidad de tuberia 9.E-05

Diametro de tuberia 27/8-8pg.

Para el calculo de las propiedades de los fluidos se utilizé las correlaciones
presentadas por J.B Brill en 1989, para e! modelo de aceite negro.
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CAPITULO 6

ANALISIS DE RESULTADOS

La presentacién de los resultados esta clasificada de acuerdo al régimen de
flujo y los parametros estadisticos discutidos en el capitulo anterior se computara y
presentara en forma tabular. Los resultados de las predicciones tedricas de la
caida de presion, el colgamiento y el factor de friccion interfacial se graficara con
propositos de comparacidn.

Flujo Estratificado

Caida de Presidn. - Para la comparacion estadistica de los resultados de la caida
de presion, se utilizé los de datos de campo como herramienta para evaluar el
modelo propuesto para flujo horizontal. Para observar la tendencia con otros
angulos se utiliza la base de datos generada, para la cual los valores calculados
con el modelo de Xiao y con la correlacién de Beggs y Brill se utilizan para el
calculo estadistico como los valores medidos (AP)y, y se compara con la caida de
presion determinada por el modelo propuesto, que para el caso serda el valor
calculado (AP),. En la tabla 3 se muestran los resultados obtenidos.

TABLA 3. Comparacion estadistica de la caida de presién, flujo estratificado.

Datos de Campo

PARAMETROS ESTADISTICOS
MODELO 0 No.
CORRELACION | DEDATO§ ' | @ | ® | & | & | %
(%) (%) | (%) | (psi) | (psi) | (psi)
MODELG 10 | -24.901 27.286 |23.03 |-1.638| 1.757 | 1.919
XIAO 10 |-16.349| 33.36 | 34.54 |-0.964 | 2.433 | 2.340
BEGGSYBRILL| 10 [-25.167 | 38.303 | 31.21 | -1.735 | 2.238 | 2.295
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Se trabajé con 10 puntos obtenidos de la base de datos de campo, para flujo
estratificado horizontal, los resultados se muestran en la tabla 3. El modelo de
flujo estratificado propuesto presenta una tendencia a bajo predecir la caida de
presion, pero se puede observar un mejor arreglo y grado de dispersiéon con
respecto al modelo de Xiao y a la correlacién de Beggs y Brill como lo muestra las
figuras 7,8 y 9.

CAIDA DE PRESION CALCULADA (PSiA

] 1 2 a 4 5 [ 7 ] ]
CAIDA DE PREBION MEDIUA (PSIA}

Figura 7. Comportamiento del modelo con respecto a los datos de campo.
La fraccion de pared humeda calculada presentd un rango de variacién entre 0.28

y 0.4 para flujo estratificado horizontal y el factor de friccién interfacial varié en un
rango de 0.028 a 0.0406.
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CAIDA DE PRESION CALCULADA (PSIA)

[} 2 4 L] 8 e 12 14
CAIDA DE PRESION MEDIDA (PSIA)

Figura 8. Comportamiento del modelo de Xiao con respecto a los datos de campo.

Como se menciond en el capitulo anterior con la base de datos generada se
observara las tendencias de los resultados, teniendo en cuenta que para la
correlacion de Beggs y Brill el patron de flujo considerado es el segregado, debido
a que en la comparacion con los modelos utilizados, se encontré diferencias en la
determinacion del patrén de flujo, esto significa diferencias considerables en los
valores de caida de presion.
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Figura 9. Comportamiento de la correlacién de Begs y Brill con los datos de campo.

Los parametros estadisticos obtenidos en la comparacién con el modelo
mecanistico propuesto con el de Xiao, muestra una tendencia a sobrepredecir la
caida de presidon en flujo estratificado, esta observacion es de importancia,
tomando en cuenta de que Xiao en su trabajo, reporté tendencias de
bajoprediccion para la caida de presién. El comportamiento del modelo propuesto
con respecto al de Xiao es mostrado en la Figura 10.

La correlacion de Beggs y Brill, presenta una tendencia general de bajo

prediccion con respecto a los valores calculados por el modelo propuesto, tal
como se observa en la Tabla 4 y la Figura 11.
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TABLA 4. Comparacidn estadistica de la caida de presion, flujo estratificado.

Base Generada

PARAMETROS ESTADISTICOS
MODELO O No.
CORRELACION | DE DATOS °° &2 fa | B | &) G
(%) | (%) (%) | (psi) | (psi) | (psi)
XIAO 173 14 { 289 | 813 | 23 | 29 | 55
BEGGS Y BRILL 85 -396 | 624 | 747 | 5.1 58 | 12.3

Para algunos casos, se reportan valores para los cuales la correlacion de Beggs
y Brill bajo predice a los calculados por el modelo propuesto. Este
comportamiento presentado por la correlacion, en la cual a gastos de liquidos
relativamente bajos, con RGA y didmetros intermedios, se observa que a medida
que el angulo declina desde la horizontal, existe una tendencia de los valores a
alcanzar un minimo. Posteriormente a medida que el angulo de inclinacion
aumenta descendentemente, la caida de presién también aumenta hasta cuando
el angulo alcanza un valor aproximado de —15.0°, para el cual los valores
adquieren un comportamiento lineal y superior a los reportados por el modelo
propuesto, como se muestra en la Figura 12.

Este comportamiento puede ser explicado, de acuerdo al trabajo presentado por
Beggs y Brill en 1973, donde reportan la influencia del angulo de inclinacion sobre
el colgamiento liquido y se considera los efectos de la gravedad y viscosidad de la
fase liquida.

En flujo descendente, donde el patrén de flujo es casi siempre segregado, a
medida que el angulo de inclinacién declina desde la horizontal, causa un
incremento en la velocidad del liquido y al mismo tiempo una disminucién del
colgamiento y de la caida de presién, hasta un punto donde el patrén de flujo
cambia a semianular, para estas condiciones, el liquido adquiere un contacto
mayor con la superficie de la tuberia, donde el arrastre viscoso causa una
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disminucion en la velocidad del liquido y un incremento del colgamiento y de la
caida de presion.

CAIQA DE PRESION MODELO PROPUESTO {PS1)

CAICA DE PRESICN MODELD DE X1AQ (PSI)

Figura 10. Comportamiento del modelo propuesto con relacion al de Xiao para flujo

estratificado.

CAIDA OE PRESION POR EL MODELO PROPUESTO {PSI)

CA!DA DE PRESION POR LA CORRELACION DE BEGGS Y BRILL [PSI}

Figura 11. Comportamiento del modelo propuesto con relacion a la correlacion de

Beggs vy Brill para flujo estratificado.
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FLUJO ESTRATIFICADO

CAIDA DE PRESIDN (PSI)

DIAMETRO = 35"

Qo =100 STB/D
RGA = 300 SCF/STB FLUJO SEGREGADD
L=1000FT

e MODELD

~g-= XIAQ

[~a-— BEGGS Y BRILL

ANGULOS DE INCLINACION [GRADOS)

Figura 12. Efecto del angulo de inclinacién sobre la cafda de presién Di = 3,5".

Para longitudes y didmetros grandes se observéd el efecto de transicion, al
Para RGA
bajas, se obtuvo los patrones de flujo lig-sw-int, y a medida que el angulo se

presentarse varios patrones de flujo dado una longitud de tuberia.

acerca positivamente a la horizontal, la regién de flujo intermitente se encoge vy

tiende a desaparecer.

Por otro lado la correlacién de Beggs y Brill en algunas ocasiones, calcula un
patron de flujo de “transicion”, cuando los modelos determinan un patrén de flujo
“estratificado”, esto causa diferencias importantes sobre la caida de presién, tal
como se muestra en la Figura 13, por esta razén, se tomé en cuenta para la
comparacion, los valores calculados sobre al patrén de flujo segregado, de lo

contrario se utilizan solamente los presentados por el modelo de Xiao.
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Figura 13. Efecto del angulo de inclinacién en la caida de presién Di= 2,375".

Para angulos de inclinacion descendentes y diametros pequefios en flujo
estratificado, los dos modelos muestran tendencias muy semejantes, como se
observa en la Figura 14. Para diametros mayores, el efecto del gradiente de
elevacion es notorio en la determinacion de la caida de presion.

El patrén de flujo estratificado suave no se observd en inclinaciones
ascendentes, sino para inclinaciones descendentes pequefias desde la horizontal,

no mayores a -1.0° para diametros y gastos de liquido pequefios.

El flujo estratificado ondulado se presenta totalmente definido, para el rango de
inclinacién descendente y para angulos positivos no mayores de 2.0°, dada una
longitud de tuberia. Para el rango de inclinacién positivo el modelo de Xiao
sobrepredice al modelo propuesto, tal como se observa en la Figura 15.
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ANGULOS DE INCLINACION [GRADOS}

Figura 14. Perfil de presién para diametro de 2,375".

La transicion de estratificado a intermitente se presenta para angulos
horizontales e inclinados ascendentes, donde a medida que el angulo aumenta, el

flujo estratificado tiende a desaparecer a angulos mayores de 30°.

El limite de transicion estratificado - intermitente es muy sensitivo al angulo de
inclinacion, donde para inclinaciones pequefias desde la horizontal se tienen un
mayor efecto en la transicion de estratificado a intermitente o anular como se

puede ver en las Figura 16 y 17.
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En la mayoria de los casos, el patrén de flujo que precede al fiujo estratificado
es el intermitente, pero en algunas ocasiones se presento el patron de flujo anular
sobre un rango de inclinacion muy pequefia, para el cual este patrén precede al
patrén de flujo estratificado y posteriormente a medida que el angulo de inclinacién

ANGULO DE INGLINACION =2.0*
Qo = 50000 STB/D
P1=1000 PsI
RGA= 220 SCF/STB
FLUJO ESTRATIFICADO
ONDULADO

2000 4000

8000

8000

LONGITUD DE LA TUBERIAPIES)

Figura 15. Perfil de presion para el diametro de 8”.

aumenta descendentemente,

estratificado, como se observa en la Figura 17.

El efecto del gas es mostrado en la Figura 18, en donde para angulos
descendentes pequefos, el modelo en estudio, presenta un comportamiento mas
sensible a la RGA con respecto al modelo de Xiao, ya que a medida que este
aumenta la caida de presion también aumenta, pero con una inclinacién mayor

para el modelo propuesto.
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Figura 16. Efecto del angulo de inclinacion sobre la caida de presién.
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ANGULOS DE INCLINACION [GRADOS)
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Figura 17. Efecto del angulo de inclinacion sobre la caida de presién.



En general, el modelo propuesto sobrepredice al modelo de Xiao, siempre y
cuando el patrén de flujo estratificado se encuentre totalmente desarrollado, para
una longitud de tuberia dada, tal como se muestra en la Figura 19. El flujo
estratificado es uno de los patrones de fiujo mas dominantes, particularmente para
flujo inclinado descendente, donde se presentan valores negativos para la caida
de presion, lo que significa que el gradiente de elevacién alcanza a contrarrestar
los efectos del gradiente por friccion.

08

0.6
ANGULO DE iNCLINACION = -1 0°
Qo = 1000 STA/D

0.4 L=5000 FT
DI ="
FLUJO ESTRATIFICADO
0,2

—+—~MOOELQ

2500| | —e—XIAD

0.2 1

CAIDA DE PRESION (PSI)

0.4

0.5 4

0.8

RELACION GAS - ACEITE (RGA)

Figura 18. Efecto de la RGA sobre la caida de presién Di=6,0".
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Figura 19. Efecto del dngulo de inclinacién sobre la caida de presion Di=8,0".
Colgamiento Liquido. - Para el modelo en estudio se observa una tendencia
general de sobreprediccion del colgamiento liquido con respecto a los valores

calculados por el modelo de Xiao, como se puede observar en la tabla 5 y en la
Figura 20.

TABLA 5. Comparacion estadistica del colgamiento liquido

PARAMETROS ESTADISTICOS
MODELO O No.
. £4 £ €3 £4 €5 €6
CORRELACION | DE DATOS
(%) | (%) | (%) | (%) | (%) | (%)
XIAO 210 14.1 17.7 16.5 | 0.005 | 0.021 | 0.04

96




COLGAMIENTO LIQUIDO CALCULADO CON EL MODELO PROPUESTO [ HL/D)

a T

COLGAMIENTO LIQUIDO CALCULADO POR XIAD (HL/D)

Figura 20. Comportamiento del colgamiento liquido para flujo estratificado.

El comportamiento reportado por Beggs y Brill en 1973 para el colgamiento
liquido, en el cual para flujo descendente se nota que a medida que el angulo de
inclinacion aumenta, el colgamiento del liquido disminuye, alcanzando un minimo
aproximadamente a un angulo de —-50.0°. Esta tendencia fue encontrada también

en el presente estudio, como se puede ver en la Figura 21.
El colgamiento liquido disminuye cuando el angulo declina desde la horizontal,

aumentando la velocidad superficial del liquido promedio y disminuyendo la
velocidad superficial del gas, tal como se observa en la Figura 22,
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Figura 21. Efecto del anguio de inclinacién sobre el colgamiento Di=8,0".

El efecto del gas se muestra en la Figura 23, donde para pequefios angulos de
inclinacién descendentes, el colgamiento liquido disminuye a medida que aumenta
la RGA, cuando se mantiene el gasto de liquido constante. Este comportamiento
fue observado por Chen en 1996 y por Grolman también en 1996. El colgamiento

de liquido aumenta con un incremento en el gasto de liquido.
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Figura 22, Efecto de la velocidad superficial del liquido sobre algunos parametros de

0,18

importancia Di=3,5".

0.14 4

012 4

0.08 4

0.06 -

COLGAMIENTD PROMEDIO [HL/T)

0,04 4

.02 4

F\

——————

ANGULO DE INCLINACION = -1,0°
Qo = 1000 STE/D
P1 =500 PSI
Di=g¢
FLUJO ESTRATIFICADO

T T T T
500 1000 oo 2000

RELACION GAS-ACEITE [RGA]

99

2500

Figura 23. Efecto de la RGA sobre el colgamiento Di=6,0".
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Factor de Friccidn Interfacial. - Para la evaluacién del factor de friccién
interfacial se hace una comparacion con los valores obtenidos con el modelo de
Xiao, el cual utiliza para su determinacion el modelo de Taitel y Dukler presentado
1976, que es considerado por Chen en 1996, como el limite inferior para la
determinacion del factor de friccion interfacial.

En el presente estudio se observaran las tendencias de algunas de las variables
mas importantes que afectan el factor de friccion interfacial. Se determinara los
seis parametros estadisticos definidos anteriormente, utilizando como valores
medidos (fi)m, los determinados por el modelo de Xiao y los calculados (fi)., los
presentados por el modelo en estudio. Los resultados obtenidos con el célculo de
los seis parametros son mostrados en la tabla 6.

TABLA 6. Comparacién Estadistica del factor de friccion interfacial

PARAMETROS ESTADISTICOS

MODELO O No. - . : - ) E
CORRELACION | DE DATOS| | 2 3 4 5 6

(%) | (%) | (%) | (%) | (%) | (%)

XIAO 167 4178 | 417.8 | 2503 | 003 | 0.03 | 0.014

El modelo de doble circulo presenta una amplia sobreprediccion con respecto a
los valores obtenidos con el modelo de Xiao. Para el modelo de doble circulo se
alcanza valores promedios maximos de hasta 0.052 y minimos de 0.024,
comparados con los calculados con el modelo de Xiao que muestran un minimo y
maximo de 0.02 Y 0.004 respectivamente tal como se observa en la Figura 24.

100




0,07 -

0,08 -

0.05 4

MODELD PROPUESTO
&

o
=]
2

001 4

El factor de friccion interfacial calculado con el modelo propuesto, presenta
valores mayores a didmetros pequefios y tiende a aumentar muy suavemente a
medida que el angulo de inclinacién aumenta descendentemente desde la

horizontal, mientras que los valores calculados por el modelo de Xiao mantienen

g

o

-~ one

0,003 0,004 0,008

0.008 0,01

MODELQ DE XIAD

0,012

0,014 0018 0,018

Figura 24. Comportamiento del factor de friccion interfacial.

0.02

una tendencia a un valor constante de 0.006, tal como se observa en la Figura 25.

Para diametros mayores los valores del factor de friccion determinado con el
modelo propuesto son menores y a medida gue el dngulo declina desde la
horizontal manifiesta una tendencia suave a aumentar, mientras que el modelo de
Xiao registra un comportamiento mas sensible, para angulos de inclinacion
menores desde la horizontal, los valores del factor de friccidn son mayores vy
disminuyen exponencialmente con una tendencia lineal, como se muestra en la
Figura 26.
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Figura 25. Efecto del angulo de inclinacién sobre el factor de friccion interfacial.

FACTOR DE FRICCION INTERFACIAL PROMEDIO [FFI)

—e—MQDELO
—a— XIAD

50

0.02 4
0.025
Qo = 20000 STB/D
P1 =500 PSI
DI=80° 0021
RGA = 300 SCF/STH
FLUJO ESTRATIIFICADO ONDULADO -
u.n{5
e
-_‘_____’./———‘_'_/_.//"H’f/ o
0.005
45 @ s 20 2 0 15 0 p 0

ANGULOS DE INCLINACION [GRADOS)

Figura 26. Efecto del dngulo de inclinacion sobre el factor de friccién interfacial.
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En general, el factor de friccion interfacial para angulos de inclinacién
descendentes cercanos a la horizontal disminuye, cuando la RGA incrementa,

manteniendo el gasto de liquido constante

La Figura 27, muestra que los valores reportados por el modelo propuesto para
el factor de friccién interfacial, disminuyen mas rapidamente para RGA pequeias vy
a medida que esta aumenta su comportamiento se linealiza, obteniendo una

tendencia muy parecida a ia presentada por el modelo de Xiao.
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Figura 27. Efecto de la RGA sobre el factor de friccién interfacial.
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Fraccion de Pared Himeda. - Para el modelo de doble circulo este parametro es
de gran importancia, ya que se ve involucrado en la determinacion del factor de
friccion interfacial. En el presente estudio se observa un comportamiento muy
similar para todos los casos, en la cual la fraccion de pared humeda disminuye a
medida que el angulo de inclinacion declina desde la horizontal, tal como se puede
ver en la Figura 28.

Los valores calculados por el modelo se presentan en un rango promedio de
0.27 a 0.6, siendo los valores de fraccion de pared humeda menores para
diametros pequefios y los valores mas altos se reportaron para los diametros mas

grandes.

0,43
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—=+— MODELQ
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Qo = 1000 STB/D 0,405
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ANGULOS DE INCLINACIOH (GRADOS)

Figura 28. Efecto del angulo de inclinacion sobre la fraccion de pared humeda.
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La influencia del angulo de inclinacién sobre los parametros de interés en el
presente estudio se puede observar en la Figura 29, donde se observan las
tendencias de cada uno, en la cual a medida que el angulo de inclinaciéon aumenta
descendentemente desde la horizontal, la fraccion de pared humeda disminuye, a
la vez el factor de friccion aumenta suavemente y el colgamiento liquido disminuye
exponencialmente. De igual manera se puede observar en la Figura 30, el efecto
de la velocidad superficial del gas sobre los parametros de interés, para la cual a
medida que el dngulo de inclinacion aumenta descendentemente, hace que la
velocidad superficial del gas promedio, la fraccion de pared humeda y el
colgamiento liquido disminuyan, causando un suave incremento en el factor de
friccion interfacial.

.8 -

Qo = 200 STE/D
RGA = 4000 SCF/STB
P1=1000 PSI 5 4
DI=2375"
FLUJO ESTRATIFICADO

—e— HUD
-o= FFi

ien FPH

PARAMETROS PROMEDIOS

0.1 4

T«

80 45 -40 -35 30 25 .20 -15 .10 5 0
ANGULOS DE INCLINACION (GRADOS)

Figura 29. Efecto del angulo de inclinacion sobre los parametros calculados.
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Figura 30. Efecto de la velocidad superficial del gas sobre los parametros.

Flujo Intermitente

En flujo intermitente, la velocidad de traslacién de la burbuja elongada de Taylor

es un parametro de gran importancia en la determinacién del colgamiento liquido.

Xiao en su trabajo de 1990, utiliza la correlacién recomendada por Bendiksen
en 1984, para determinar la velocidad de traslacién, en el cual el parametro de
flujo Co, depende del perfil de la velocidad del liquido en el bache, y se utiliza un
valor de 1.2 y 2.0 para flujo turbulento y laminar respectivamente. Fabre en 1994,
propone una correlacion para determinar el parametro de flujo Co. En el presente
estudio se evalia la correlacion de Fabre, observando su efecto en la
determinacion de la velocidad de traslacién y la caida de presion en flujo

ascendente.
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Los valores calculados del pardmetro de flujo Co, la velocidad de traslacion y la
caida de presiéon son comparados grafica y estadisticamente de acuerdo a los
resultados obtenidos con el modelo de Xiao.

Parametro de flujo Co. - La tabla 7 muestra el comportamiento de las dos
correlaciones, para la cual se utiliza como valor medido y calculado, los resultados

obtenidos con la correlacion de Bendiksen y Fabre, respectivamente.

TABLA 7. Comparacion estadistica del parametro Co

PARAMETROS ESTADISTICOS

MODELO O No.
. €1 € €3 €4 €5 €s
CORRELACION | DE DATOS
(%) | (%) | (%) | (%) | (%) | (%)
BENDIKSEN 36 0.44 0.44 0.7 | 0.005 | 0.005 | 0.008

La tabla 7 muestra que la correlacién de Fabre sobrepredice suavemente a la
correlacién de Bendiksen. El comportamiento de las dos correlaciones es
mostrado en la Figura 31, para la cual los valores calculados con la correlacién de
Fabre disminuyen exponencialmente, a medida que el angulo de inclinacién
aumenta ascendentemente, con una tendencia al valor reportade por la

correlacion de Bendiksen.
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Figura 31. Efecto del angulo de inclinacion sobre el coeficiente “C™.

Velocidad de traslacion. - E|l comportamiento estadistico de la correlacion

evaluada es mostrado en la tabla 8.

TABLA 8. Comparacion estadistica de la velocidad de traslacion

PARAMETROS ESTADISTICOS
MODELO O No.
. €4 £o €3 Ea £s £g
CORRELACION | DE DATOS :
(%) | (%) | (%) | (fUs) | (ft/s) | (fUs)
BENDIKSEN 35 0.31 0.33 0.49 | 0.004 | 0.004 | 0.006
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La correlacién de Fabre presenta una tendencia suave de sobrepredecir la de
Bendiksen, tal como se puede observar en la Figura 32, excepto para valores
pequenos.

~

(=
1

&}

&

L5

N
1

VELOCIDAD TRALACIONAL PROMEDIO CALCULADA CON EL MOODELO (FT/S]

(=]

2 3 4 5 -3 7
VELOCIDAD TRASLACIONAL PROMEDIO CALCULADA CON EL MODELD DE XAO (FI/5)

=]
-

Figura 32. Comportamiento de la velocidad traslacional calculada con el modelo y

comparada con el modelo de Xiao.

Caida de Presién. - El comportamiento general de las correlaciones para el
calculo de la velocidad de traslacién, no influyen fuertemente en el calculo de la
caida de presién para el de flujo intermitente. Los resultados muestran una
tendencia muy suave de sobreprediccion del modelo propuesto con respecto al
modelo de Xiao, como de puede observar en la tabla 9 y la Figura 33.
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TABLA 9. Comparacién estadistica de la caida de presion para flujo intermitente

PARAMETROS ESTADISTICOS
MODELO O No.
. £ € E £ € €
CORRELACION | DE DATOS| = 2 3 4 > 6
(%) | (%) | (%) |(psi)| (psi) | (psi)
BENDIKSEN 36 0.1 0.1 0.17 | 0.06 | 0.06 | 0.09
800 4
700
E 800 -
b=
§ 5004
§ 400
% 300 1
g 200
F
\E 100.
o T o0 200 200 o0 200 o0 700 00
-100~

CAIDA DE PRESION POREL MODELO DE XIAD(PS])

Figura 33. Comparacién del modelo con el de Xiao para flujo intermitente.
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

Conclusiones

En el presente trabajo de investigacion, se implantd la teoria del modelo de
doble circulo, propuesto por Chen en 1996, para el célculo del factor de friccién
interfacial, sobre el patron de flujo estratificado y para tuberias horizontales e
inclinadas. También se utiliza la teoria de Fabre de 1994, en la determinacién de
la velocidad de traslacion para flujo intermitente y tuberias inclinadas
ascendentemente.

Basado en los resultados obtenidos, se pueden hacer las siguientes
conclusiones:

e £l modelo mecanistico propuesto, presenta una tendencia a bajopredecir la
caida de presion para flujo estratificado en tuberias horizontales y a
sobrepredecir para tuberias inclinadas. El resultado obtenido es de
importancia, ya que los valores reportados por Xiao en 1996, definen una
tendencia general de bajoprediccion, en relacién a los datos de laboratorio y/o

campo.

o El patrén de flujo estratificado ondulado, se observé totalmente desarrollado en
todo el rango de inclinacion descendente e incluso para angulos ascendentes
menores a 2.0°, en una longitud de tuberia dada. Para angulos positivos se
presentd en la mayoria de los casos, la transicion de estratificado a
intermitente, a medida que el angulo de inclinacidn aumenta ascendentemente,
tendiendo a desaparecer el flujo estratificado a inclinaciones mayores de 30.0°.

e Para flujo ascendente, el patron de flujo intermitente, registra un efecto

dominante en todo el rango de inclinacion, mientras que para flujo
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descendente, los patrones de flujo estratificado y anular se presentan con mas
frecuencia.

Con cambios de inclinacion desde la horizontal, se registra un efecto
considerable en el patrén de flujo estratificado. El efecto del gradiente de
elevacion es observado en la determinacion de la caida de presion.

Se observo el flujo estratificado suave en diametros y gastos de liquidos
pequenos y para &ngulos descendentes entre 0° y —1.0°.

La correlacion de Beggs y Brill en flujo segregado, muestra una tendencia
general de sobreprediccion para la caida de presion con respecto al modelo
propuesto y al de Xiao, los cuales registran un patrén de flujo estratificado.
También se observa en algunas ocasiones, que la correlacion calcula un
patron de transicion, cuando en los modelos se registra el patrén de fiujo
estratificado, presentandose amplias diferencias en la determinacion de la
caida de presion.

Se observd la misma tendencia del colgamiento liquido obtenida con la
correlacion de Beggs y Brill de 1973 para el anguio de inclinacion descendente

y su efecto en la determinacion de la caida de presion.

El colgamiento liquido determinado con el modelo propuesto sobrepredice los
valores determinados con el modelo de Xiao. El colgamiento liquido presentd
sensibilidad al angulo de inclinacion.

El factor de friccion interfacial determinado con el modelo propuesto

sobrepredice ampliamente los valores caiculados con el modelo de Xiao y se
ve afectado por el diametro y la velocidad superficial del gas.
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El patron de flujo estratificado ondulado se presenté en fracciones de pared
humeda inferiores a 0.8, esta observacién también fue hecha por Grolman en
1996. La fraccién de pared humeda presenta sensibilidad al diametro vy al
angulo de inclinacion.

La correlacion propuesta por Fabre en 1994, para la determinacién de la
velocidad traslacional de la burbuja en flujo intermitente, calcula valores que
sobrepredicen suavemente los valores calculados por modelo de Xiao, pero
esta diferencia no afecta de manera notable la determinacion de la caida de
presion.

Recomendaciones

Para futuros estudios se hacen las siguientes recomendaciones:

El efecto de prediccidn sobre las propiedades del fluido en el factor de friccion
interfacial, colgamiento liquido y gradiente de presion no se consideré en el
presente estudio. En futuros trabajos se puede incluir este efecto y medir la
influencia que tienen en el modelado del flujo multifasico en tuberias.

Para el trabajo de investigacién se consideré el Modelo de Aceite Negro, y
futuros trabajos pueden estar encaminados a la inclusion de datos
composicionales, lo cual permitird abarcar un rango mayor de situaciones

reales que se presentan en la industria petrolera.
Se recomienda validar cuantitativamente el modelo presentado con una base

de datos confiable, que dé consistencia y que incluya los pardmetros

interfaciales de flujo.
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NOMENCLATURA

Simbolo Descripcion
A= Area de seccién transversal ocupada por fluido
C= Coeficiente constante 6 concentracion masica
dA//dh. = Diferenciacion de A_ con respecto a hg
dp/dx = Gradiente de presién
dg/dz = Transferencia de calor por unidad de longitud
dw/dz = Trabajo por unidad de longitud
D= Diametro de tuberia o diametro hidraulico
e= Error
E= Colgamiento del liquido
f= Factor de friccion de fanning
F= Numero de Froude
FE = Fraccion de arrastre liquido
Fr.= Numero de Froude de la fase liquida
g= Gravedad de la aceleracion
h= Nivel liquido
j= Flujo deriva
= Longitud del bache (pelicula) o longitud de la onda
n= Numero de datos
Ngv = Ndmero de la velocidad del gas
NLy = Numero de la velocidad del liquido
Np = Numero de diametro de la tuberia
NL = Numero de la viscosidad del liquido
Nwe = Numero de Weber
Ny = Numero de la viscosidad del liquido
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Simbolo Descripcion

A=
Q=

Presion

Gasto de flujo volumétrico

Numero de Reynolds

Perimetro mojado o coeficiente de entrampamiento
Velocidad

Gasto de flujo masico

Calidad

Letras Griegas

Simbolo Descripcion

Angulo de inclinacién, positivo hacia arriba y fraccion de vacio
Coeficiente de regresion

Espesor de pelicula

Altura promedio de la onda
Diferencial de presion

Rugosidad o parametro de error
Deslizamiento

Angulo subtendido por la interfase
Grupo adimensional

Viscosidad

Densidad

Tension superficial

Sumatoria

Esfuerzo cortante

Terminal
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Superindices y subindices

Simbolo Descripcién

b= Burbuja

c= Nucleo, critico 6 calculado
D= Deformacion

f= Pelicula

G= Fase gaseosa

i= interfase

L= Fase liquida 6 elevacion
m = Mezcla, minimo 6 medida
0= Elevacidn de las burbujas

= Superficial ¢ bache
T= Critica, terminal 6 burbuja de Taylor
= Transicién 6 traslacién
u= Unidad bache
= Pared de tuberia
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