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El flujo bifasico se encuentra en multiples aplicaciones de la ingenieria como por
ejemplo la industria petrolera, en la cual crudo y gas natural fluyen verticalmente
desde los yacimientos a la superficie. Surge entonces la necesidad de conocer la caida
de presion a fin de dimensionar adecuadamente las redes de tuberias y disefiar
equipos que operan con flujo bifasico. La prediccion rigurosa de la caida de presion
para este tipo de flujo representa un estudio muy complejo. El objetivo de este trabajo
consistio en evaluar el desempeio de diferentes modelos homogéneos, de correlacion
y mecanicistas, propuestos en la literatura especializada, en la prediccion de la caida
de presion de flujo bifasico permanente de gas y liquido en tuberias verticales. Con
este fin, se seleccionaron y programaron 30 procedimientos de célculo: 4 modelos
mecanicistas, 9 homogéneos y 17 correlaciones. Para evaluar el desempefio de los
mismos se desarrolld6 una hoja de célculo donde se compararon los resultados
arrojados por ellos con una base de datos experimentales presentada en la literatura
especializada. Esta comparacion se hizo en base al error absoluto promedio. La base
de datos incluy6 74 puntos experimentales para flujo vertical de aire-agua con un
intervalo variado de condiciones de operacion y propiedades del fluido para la cual
incluye diversos patrones de flujo. En la evaluacion 14 de los modelos estudiados

presentaron errores porcentuales promedio por debajo de 30%.
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NOMENCLATURA, SIMBOLOS Y ABREVIATURAS

Nomenclatura:

A: Area de seccion transversal de la tuberia, factor de interpolacion.
a: Constante de Beggs y Brill.

aj o Parametros de ajuste.

B: Constante, parametro de distribucion, factor de interpolacion.
B Parametro de distribucion.

b: Constante de Beggs y Brill.

by o: Parametros de ajuste.

Bo: Numero de Bond.

C: Constante, factor de correccion.

c: Constante de Beggs y Brill, parametro de ajuste.

Cia Constante adimensional.

C.: Constante de Chisholm.

C,: Coeficiente de la viscosidad del liquido.

Co: Factor de distribucion.

Cyw: Constante que depende de las velocidades del flujo.

d: Constante de Beggs y Brill, parametro de ajuste, diametro.
D;: Diametro interno de la tuberia.

Dy Diametro hidraulico efectivo.

dP/dz:  Gradiente de presion en la direccion z.

E: Parametros estadisticos.

e: Constante de Beggs y Brill.

Ex: Término de aceleracion.

f: Constante de Beggs y Brill.
f Factor de friccion de Moody.
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I Factor de friccion de Fanning.

fi: Factor de friccion de Fanning en la interfase.

fi Factor de friccion de Moody para flujo monofasico de liquido.
fa Correlacion de friccion para burbuja.

f3: Factor de correccion.

Fe: Fraccion de liquido presente en el ntcleo

Fr: Numero de Froude.

Fi1254  Ntmeros de la velocidad del deslizamiento para burbuja.

Fs567: Numeros de la velocidad del deslizamiento para tapon.

F,,: Factores de correccion.

Fio: Leyes de potencia (CGA).

g: Aceleracion de la gravedad.

g: Constante de Beggs y Brill.

g Constante gravitacional de proporcionalidad (32,174 ”””'% )
G: Flujo mésico por unidad de érea.

H: Fraccion volumétrica con deslizamiento.

Hg: Fraccion volumétrica de liquido con deslizamiento corregida.
Her Fraccion volumétrica de liquido.

hy: Espesor de la pelicula de liquido.

H,(0) Fraccion volumétrica de liquido para flujo horizontal.

I: Factor de correccion interfacial.

K: Relacién de las fracciones volumétricas con y sin deslizamiento.
K: Factor de inclinacion.

L: Longitud, factores adimensionales de frontera entre patrones de flujo.
L Numero de régimen de flujo.

L;: Frontera entre distribuido y segregado (CBB).

L: Frontera entre transicion y segregado (CBB).

L;: Frontera entre transicion e intermitente (CBB).

Ly Frontera entre distribuido ¢ intermitente (CBB).



Frontera de patréon de flujo.
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Frontera entre flujo transitorio y anular.

Frontera entre flujo tapon y transitorio, longitud del tapon.

Peso molecular.

Factor adimensional.

Flujo masico.

Numero de experimentos.

Numero del didmetro.

Factor adimensional.

Numero de la velocidad del gas.

Numero de la velocidad del gas de Griffith ez al.
Numero de la viscosidad del liquido.

Numero de la velocidad del liquido.

Numero de la velocidad del liquido de Griffith ez al.
Factor adimensional.

Factor de régimen de flujo.

Numero adimensional dependiente de la viscosidad del liquido.
Fronteras de flujo.

Presion.

Flujo volumétrico.

Tasa volumétrica radial por longitud de tuberia.

Constante universal de los gases (8,314472 J/mol K).

Fraccion volumétrica para Lockhart y Martinelli.

Relacion de los factores de friccion bifasico y sin deslizamiento.
Numero de Reynolds.

Relacion entre la longitud de la unidad de tapon y la correspondiente

a la burbuja de Taylor.
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Relacion de los factores de densidad por el multiplicador de friccion.

Factor de deslizamiento.

Perimetro.

Parametro usado para el calculo de la relacion de factores de friccion.

Velocidad del deslizamiento adimensional.
Temperatura.

Parametro de ajuste.
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Velocidad de ascenso de la burbuja alongada.
Velocidad de ascenso de la burbuja alongada en una columna
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Velocidad de deslizamiento de las burbujas.
Velocidad del deslizamiento.
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Simbolos griegos:

o Fraccion de gas.
Angulo de inclinacién de la tuberia con respecto a la horizontal, diferencia
entre las fracciones volumétricas de liquido con y sin deslizamiento.

PaE :  Coeficiente de expansion.

5: Coeficiente de distribucion del liquido, espesor de la pelicula de liquido,

coeficiente de correlacion.

A: Variacion o diferencia.

At: Periodo de una burbuja.

€ Rugosidad total, tasa de disipacion de energia por unidad de masa.
& Variacioén entre el valor calculado y el experimental.

Q: Error relativo porcentual, factor adimensional.

¢ Parametro adimensional de presion.

TR Viscosidad dindmica.

A Fraccion volumétrica de gas o liquido sin deslizamiento.

T Numero pi.

p: Densidad.

p’: Densidad modificada.

Pa: Densidad promedio.

Q: Factor de correccion.

c: Tension superficial.

T Esfuerzo de corte.

T’ Esfuerzo de corte que existiria si la tuberia estuviera llena de liquido.
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W Factor de correccion.
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calc:

CB:
CD:

exp:

gls:

gdb:

hom:

Ills:
Ith:

lu:

max:

min:

000 |

sg:

sc.

Debido a la aceleracion.
En el nucleo.

Calculado.

Criterio de “creaming” de la burbuja.

Critico para evitar aglomeracion y coalescencia.

Burbuja.

Experimental.

Pelicula de liquido, debido a la friccion.

Gas, debido al cambio de energia potencial.

De gas en el tapon de liquido.

De las burbujas dispersas en el tapon de liquido.

Hidraulico.

Homogéneo.

Contador, interno, interfase.
Liquido.

De liquido en el tapon.

Del liquido en la burbuja de Taylor.

De liquido en la unidad de tapon.
De la mezcla.

Maximo.

Minimo.

Sin deslizamiento.

De ascenso libre.

De ascenso de la burbuja.
Relativo al tapon.

Superficial del gas.

Superficial en el ntcleo.
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sl: Superficial del liquido.

L Traslacional.

tot:  Total.
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tp: Bifasico, de las dos fases.
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Abreviaturas:

AN: Flujo anular.

BB: Flujo burbuja.

DB: Flujo burbuja dispersa.
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INTRODUCCION

El estudio del flujo simultaneo de gas y de liquido a través de un conducto, es
una de las combinaciones de flujo bifasico mas complejas que existen. Esto es debido
esencialmente a la gran diversidad de configuraciones relacionadas con la
distribucion espacial de ambas fases en la tuberia y a la compresibilidad de la fase

gaseosa. Estas configuraciones espaciales son conocidas como patrones de flujo.

Durante los ultimos 30 afios, se han realizado un gran numero de
investigaciones en el campo del flujo bifasico motivadas principalmente por la
necesidad de tener disefios confiables. Por consiguiente, es indispensable determinar
parametros, tales como el gradiente de presion, la fraccion volumétrica de liquido con
deslizamiento “liquid holdup” y el patrén de flujo existente durante el flujo bifasico
de gas y liquido en tuberias, a fin de disefiar correctamente los equipos que operen

con este flujo.

El flujo bifasico estd presente en muchas industrias, pero particularmente en la
petrolera, el flujo de dos fases es encontrado a lo largo de un sistema de produccion
en las multiples combinaciones de agua, hidrocarburo y gas natural. Estas multiples
combinaciones crean dificultades que sdlo se ven en esta industria. El reto asociado
en investigacion y desarrollo en la industria petrolera es optimizar el disefio de los
diferentes componentes del sistema de produccion para reducir significativamente los

costos relacionados a la construccion y operacion de los mismos.

En la actualidad, no es posible obtener rigurosamente la solucion de sistemas
de ecuaciones de flujo de dos fases. Esto se debe a la gran cantidad de variables
relacionadas con el flujo bifasico y a la complejidad de los fendmenos fisicos

asociados a este tipo de flujo. Con el fin de resolver los problemas relacionados al



flujo bifasico, se han desarrollado modelos simplificados, tales como los modelos

homogéneos, las correlaciones empiricas y los modelos mecanicistas, entre otros.

En el modelo de flujo homogéneo, el flujo bifasico es supuesto como un
fluido pseudo homogéneo con una velocidad y propiedades fisicas promedio de la
mezcla. Entre estos modelos se cuenta el denominado modelo de flujo homogéneo de

Wallis (1969).

Las correlaciones empiricas, han sido la herramienta de uso comuin en la
solucion de problemas asociados al flujo bifasico. Estas correlaciones ofrecen un
método eficaz para evaluar caracteristicas asociadas con este flujo; tanto es asi que
muchas de ellas fueron desarrolladas en la década de los afos 40 y todavia son una
herramienta de calculo usada en la industria petrolera mundial, incluso en modernos
paquetes de computacion. Ejemplo de este tipo de correlaciones son las de Lockhart y

Martinelli (1949), Dukler et al. (1964) y Beggs y Brill (1973), entre otras.

Los modelos mecanicistas, por su parte, intentan modelar matematicamente la
fisica del fenomeno en estudio aplicando principios fundamentales, como el de
conservacion de la masa, de cantidad de movimiento lineal y de energia, a volimenes
de control que por lo general se consideran promedios espaciales y temporales de las
propiedades y velocidades de los fluidos. Entre estos modelos se destacan los

desarrollados por Ansari et al. (1994) y Gomez et al. (2000).

En el presente trabajo de investigacion se evaluaré el desempefio de diversos
modelos homogéneos, de correlacion y mecanicistas, en la prediccion del gradiente

de presion de flujo bifasico de gas y de liquido en tuberias verticales.

Este trabajo especial de grado estd formado por 4 capitulos. En el capitulo I,
se presenta el planteamiento del problema, los objetivos y alcances de este estudio asi

como la metodologia utilizada.



En el capitulo II, se presentan los aspectos fundamentales del flujo bifasico y
se muestra una amplia revision bibliografica, que incluye a los principales modelos
para evaluar el gradiente de presion de flujo bifasico, presentes en la literatura

especializada.

Una descripcion detallada de cada uno de los modelos seleccionados para
constituir este trabajo es presentada en el capitulo III. Organizados por tipos de
modelos y por afio de publicacion, se presenta uno a uno el resumen de los aspectos

importantes y el procedimiento de calculo utilizado por todos los modelos.

Los resultados obtenidos se muestran en el capitulo IV. Primero se encuentra
un resumen de las caracteristicas de la base de datos y luego se presenta la evaluacion
del desempefio de los modelos y correlaciones en la prediccion del gradiente de

presion.
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CAPITULO I: PROBLEMA EN ESTUDIO

PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

El flujo bifasico se encuentra frecuentemente en muchas aplicaciones de la
ingenieria, como por ejemplo la industria petrolera, quimica y nuclear.
Especificamente en la industria petrolera, el crudo combinado con gas natural fluye
verticalmente desde los yacimientos y a través de redes de tuberias, las cuales pueden
ser muy largas y tener cualquier inclinacion, lo que hace necesario un
dimensionamiento adecuado de las mismas para reducir la caida de presion en el

flujo.

Por consiguiente, la prediccion exacta de la pérdida de presion en tuberias
verticales es importante. Es por ello que, desde mediados del siglo pasado, muchos
autores alrededor del mundo han desarrollado diversos métodos para el célculo de la
pérdida de presion de flujo bifasico en tuberias verticales. Sin embargo, debido a las
complejas caracteristicas del mencionado flujo, no todos los modelos propuestos por

los investigadores arrojan buenos resultados.

Los primeros modelos para el calculo de flujo vertical de dos fases surgieron
alrededor de 1950 y se distinguen por haber sido desarrollados de manera muy
limitada, es decir, se restringian a ciertos didmetros de tuberia y a ciertos intervalos
de las propiedades de los fluidos, tales como la densidad o la viscosidad. En general,
estos modelos se caracterizan por asumir que el flujo es casi homogéneo y, por tanto,

se le asignan propiedades promedio a la mezcla.
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Luego de la aparicion de los métodos homogéneos, el estudio del flujo
bifasico evolucion6 significativamente entre los afios 60,70 y mediados de los 80. Se
comenzd a considerar la mezcla como no homogénea y se reconocid que existe una
diferencia apreciable entre las velocidades de las fases. Estas ultimas son las
caracteristicas esenciales de las denominadas correlaciones empiricas generalizadas o

modelos de correlacién como también se les conoce (Alarcon, 1998).

A finales de los 80 y en la decada de los 90, para el modelado del flujo
multifasico, se desarrollaron los denominados modelos mecanicistas. Los métodos
que se definen dentro de este enfoque se caracterizan por tratar de reproducir los
complicados mecanismos de flujo en funcion del patron de flujo presente en el sitio.

Asimismo, también se distinguen por su elevada complejidad matematica.

En la actualidad, la industria petrolera mundial utiliza ampliamente los
modelos de correlacion y en menor grado, pero ganando popularidad, los métodos
mecanicistas. También son utilizados los modelos homogéneos en algunas
aplicaciones particulares (Alarcon, 1998). Por lo tanto, se hace necesario un criterio
que indique bajo qué condiciones o caracteristicas del flujo es conveniente utilizar
algin tipo de modelo, especificamente en el caso del flujo bifasico, vertical y
ascendente. Algunos estudios similares a éste, pero enfocados al flujo horizontal, han
demostrado que ciertos modelos mecanicistas presentan errores porcentuales
absolutos promedio muy elevados (en algunos casos superiores al 100%) en

situaciones donde métodos homogéneos tienen una precision bastante buena.

En virtud de lo antecedente, en este trabajo se proponer evaluar el desempeno
de diferentes modelos presentes en la literatura para determinar la caida de presion en
flujo bifasico de gas y de liquido en tuberias verticales frente a unos datos

experimentales distintos a los cuales fueron desarrollados y/o evaluados.
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OBJETIVOS Y ALCANCES

1. GENERAL

Evaluar el desempefio de diferentes modelos homogéneos, de correlacion y
mecanicistas, propuestos en la literatura especializada, en la prediccion de la caida de

presion de flujo bifasico permanente de gas y liquido en tuberias verticales.

2. ESPECIFICOS

Identificar y seleccionar los modelos de prediccion de gradiente de presion de
flujo bifasico permanente de gas y liquido en tuberias verticales, disponibles en la

literatura especializada.

Desarrollar los algoritmos de calculo para implementar los modelos de

gradiente de presion seleccionados.

Codificar los algoritmos desarrollados utilizando algin lenguaje de
programacion estandarizado, como Delphi, Pascal, Visual Basic, Fortran o a través de

una hoja de calculo.

Determinar el gradiente de presion para los diferentes modelos seleccionados

utilizando las condiciones de operacion de los datos experimentales disponibles.

Evaluar el desempefio de cada uno de los modelos segun la precision de los

resultados obtenidos para toda la base de datos.

Evaluar el desempefio de cada uno de los modelos segun la precision de los

resultados obtenidos discriminando los datos por patrén de flujo.
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METODOLOGIA

En cuanto a la metodologia con la que se desarrolld el presente trabajo, se
puede decir que en la misma se distinguen dos grandes aspectos: el primero
corresponde a la fase previa a la comparacion, mientras que el segundo se refiere a la

comparacion e interpretacion de los resultados obtenidos.

En primera instancia, se realiz6 una investigacion exhaustiva en la bibliografia
especializada con la finalidad de seleccionar las publicaciones que se referian al
calculo de la caida de presion de flujo bifasico de gas y liquido en tuberias verticales.
Para esto se examind la bibliografia disponible y se revisaron minuciosamente
diversos portales de Internet especializados en la materia, de los cuales se pudieron
descargar las publicaciones originales de los diversos autores, cuyos trabajos fueron
seleccionados para componer este trabajo. Como criterios de seleccion se tomaron la
frecuencia de aparicion en las publicaciones, disponibilidad de la informacion y

singularidad del enfoque aplicado, entre otras.

Una vez recopilada la informacion necesaria, se procedio a la elaboracion de
los algoritmos de calculo de los modelos, cuidando que cada uno de los mismos
representara fielmente la propuesta de su autor. Es importante destacar que aquellos
modelos que durante su ejecucion requirieran del uso de una grafica, la misma fue
digitalizada con el uso de un programa y luego los datos fueron ajustados a una curva
mediante el empleo de un programa de ajustes de curvas. Para asegurar que las curvas
obtenidas con este procedimiento representaran fielmente las graficas del modelo se
calcularon los errores porcentuales absoluto promedio, minimo y maximo (entre el
valor leido de la grafica con el programa de digitalizacion y el valor arrojado por la
curva de ajuste), con lo cual se establecido como criterio utilizar curvas de ajuste cuyo

error porcentual absoluto promedio fuera igual o menor al 5%.
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Ademas, se definid un intervalo de aplicacién para cada una de las curvas
obtenidas con este método, de tal manera que para valores de la variable
independiente que se encuentren dentro del intervalo de aplicacion de una
determinada ecuacidn, el error en el célculo de la variable dependiente fue en
promedio menor o igual al 5%. Todas las curvas de ajuste que se desarrollaron
durante este trabajo, sus respectivos errores € intervalos de aplicacion se encuentran

en el apéndice A-1.

Luego de esto, dichos algoritmos fueron traducidos al programa Microsoft”
Visual Basic de manera que pudieran acoplarse a una hoja de célculo de Microsoft
Excel en la cual se introduce toda los datos experimentales. Para concluir esta
primera etapa, se realizd una validacion manual de los resultados obtenidos al
ejecutar cada uno de los programas cuando se les introducian datos de prueba, esto a

fin de verificar que en efecto el codigo escrito ejecutara el algoritmo correctamente.

En segundo lugar, se ejecutaron todos los programas frente a la misma base de
datos, la cual estd compuesta en total por 74 datos experimentales, publicados por
Govier y Leigh (1958) y por Brown et al. (1960). Estos datos fueron obtenidos
utilizando mezclas de aire y agua, flujo ascendente, en tuberias lisas de diversos
didmetros y con orientacion vertical. Luego de esto, se procedié a la comparacion
entre el gradiente de presion experimental y el reportado por cada uno de los
modelos. Dicha comparacion se realizd mediante el calculo de 8 parametros
estadisticos utilizados frecuentemente (Gregory y Fogarasi, 1985; Xiao ef al., 1990).

Estos parametros estadisticos se definen como:

El error porcentual promedio:

1 <&
El :;Z(Di Ec. 1
i-1
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El error porcentual absoluto promedio:
1 n
E2=;Z|¢i| Ec.2
i=1

La desviacion estandar del error porcentual promedio:

n—1%

1 1
L, =\/ ((/); —E )2 Ec.3
i=l

La desviacion estandar del valor calculado menos el valor experimental
dividido entre el valor experimental o la raiz cuadrada del promedio del error

porcentual al cuadrado (root mean square percent error):

i
E,= 1 Z((oi )2 Ec. 4

n-147
El error promedio:
1 n
E;==> ¢ Ec.5
nis
El error absoluto promedio:
1 n
Eg :;Z|§,| Ec. 6
i=1
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La desviacion estandar del error promedio:

1 n
E, :\/_Z(; ~E) Ec.7
n—1 i=1

Y finalmente, la desviacion estandar del valor calculado menos el valor
experimental o la raiz cuadrada del promedio del error al cuadrado (root mean square

error):

Eg = ! i(é )2 Ec. 8

AP _,. — AP
Siendo: @, =| —L——® 1.100, & = AP,

exp

— AP, y n el nimero de datos

alc exp

experimentales.

El error porcentual promedio £,, es una medida de la concordancia entre los
valores calculados y experimentales. Este indica en promedio, el grado de
sobreprediccion (valores positivos) o subprediccion de los valores calculados con
respecto a los experimentales. Similarmente, el error porcentual absoluto promedio
E,, es una medida de la concordancia entre los valores calculados y experimentales.
Sin embargo, los errores positivos y negativos no se cancelan entre si. Por esta razon,
el error porcentual absoluto promedio es considerado un parametro clave para evaluar
la capacidad de prediccion de un conjunto de modelos y correlaciones. La desviacion

estandar del error porcentual promedio E;, indica el grado de dispersion de los

errores con respecto al promedio. La raiz cuadrada del promedio del error porcentual

al cuadrado (root mean square percent error) E,, indica el grado de dispersion entre

los valores calculados y los valores experimentales. Los parametros estadisticos E.,

10
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E,, E, y E; sonsimilaresa E,, E,, E; y E, pero estan basados en el error absoluto

(Garcia, 2004).

11
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CAPITULO II: REVISION BIBLIOGRAFICA

ASPECTOS FUNDAMENTALES

El flujo bifésico se refiere al flujo (horizontal, inclinado o vertical) simultdneo
de gas-liquido, gas-solido, liquido-solido e incluso dos liquidos inmiscibles. Se
puede afirmar que la combinacion gas-liquido es la méas compleja, debido a que una

de las fases es compresible y la interfase es deformable.

El flujo bifasico se encuentra frecuentemente en muchas aplicaciones de la

ingenieria, como por ejemplo la industria petrolera, quimica y nuclear.

El conjunto de condiciones de flujo tipicamente conocidas incluye tasas de
flujo volumétrico, temperatura y presion de operacion, propiedades fisicas de los
fluidos y didmetro, rugosidad e inclinacion de la tuberia. Esta informacion es
suficiente para predecir el comportamiento del flujo monofasico, sin embargo, para el
caso del flujo bifasico se requiere adicionalmente de otros datos, como patrones de
flujo y deslizamiento y la velocidad relativa entre las fases. A continuacion se

nombran las variables cominmente utilizadas para el estudio del flujo bifasico:

Tasa de flujo mésico [M/T]:
m=nm, +m, Ec. 9
Donde:

m : tasa de flujo masico total

12
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m, : tasa de flujo masico de liquido

m, : tasa de flujo masico de gas

e Tasa de flujo volumétrico [L*/T]:

Q=Q1 +Qg :UslA—i_UsgA

Siendo:
Q: tasa de flujo volumétrico total
Qi: tasa de flujo volumétrico de liquido

Qg: tasa de flujo volumétrico de gas

e Velocidad de las fases [L/T]:

De la fase liquida:
De la fase gaseosa:

Donde, en referencia a la Fig. 1:
Aj: area transversal ocupada por el liquido

A,: area transversal ocupada por el gas

Ec. 10

Ec. 11

Ec. 12

13
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Fig. 1: Area transversal de la tuberia.

e Velocidad superficial de las fases [L/T]:

De la fase liquida:
U, = 9 Ec. 13
A
De la fase gaseosa:
U, = =3 Ec. 14
A
e Velocidad de la mezcla [L/T]:
v,=U,+U, Ec. 15

e Fraccion de liquido con deslizamiento o fraccion de liquido (Liquid Holdup):

H, =— Ec. 16

14
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e Fraccidn volumétrica de liquido sin deslizamiento (U, =U, ):

9,

4, U, 9

Usl

U

sl

A
2/]:—[:
A

U, U,

e Fraccion de gas o de vacio (void fraction):

Con deslizamiento entre las fases:
A
_ g _
ag = 7 =1- Hl

Sin deslizamiento entre las fases:

ag:

A
Loy,
A

e Flujo masico por unidad de area [M/L’T]:

De liquido:
m
G = 7[ =p Uy,
De gas:
mg
Gg = 7 = ng&s

A1+Ag %+% Q1+Qg US;+USg U,

Ec. 17

Ec. 18

Ec. 19

Ec. 20

Ec. 21

15
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Total:

m, +m
= Ec. 22
A
e Factor de friccion para flujo laminar:
64
=— Ec. 23
f R c
e Factor de friccion para flujo turbulento (Zigrang y Silvester, 1985):
1,11
£ £
1 ﬁ) 4,518 6,9 ﬁ)
— =2log| —F - —log| —+| —" Ec. 24
Jr 37 Re Re | 3,7
e Numero de Reynolds del liquido, para un conjunto consistente de unidades:
DU
Re, = PiZia Ec. 25
H

e Numero de Reynolds del gas, igualmente para un mismo conjunto de unidades:

p DiUs
Re, :% Ec. 26
g

16



Capitulo II: Revision Bibliogrifica.

e Numero de Reynolds de mezcla, igualmente para un mismo conjunto de unidades:

DU
Re, = p’”ﬂ—’” Ec. 27

La principal diferencia entre el flujo monofésico y el bifasico radica en que el
primero estd distribuido uniformemente en la tuberia, mientras que la distribucion de
las fases en el interior de la tuberia del segundo puede tomar una amplia variedad de
configuraciones, conocidas como patrones de flujo, segiin la topografia de la
interfase. En la actualidad no se conoce un método satisfactorio capaz de predecir
patrones de flujo correspondiente a determinadas condiciones locales de flujo. Por
esto cada patrén de flujo tiene un nombre, el cual es subjetivo y depende del

investigador.

Para la prediccion del patrén de flujo se han desarrollado mapas, como el
presentado por Duns y Ros (1963) y otros, en los cuales se presentan los patrones
como areas del grafico. Estos graficos se construyeron empiricamente, por lo que es
limitada la aplicabilidad y exactitud, sobre todo en la transiciéon de un patrén a otro.
En vista de esto, se tiende a evaluar los mecanismos de transicion de flujo entre
patrones para desarrollar un método general y exacto. Los modelos de prediccion de
patron de flujo que se utilizan comunmente son los propuestos por Taitel ez al. (1980)
y, en algunos casos, se incluyen las modificaciones realizadas por Barnea (1987).
Estos presentaron un enfoque mecanicista para predecir las condiciones de transicion

entre los patrones de flujo.

Shoham (2001) presentd una descripcion de los patrones de flujo existentes en

tuberia vertical para flujo ascendente:
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Flujo Burbuja: A bajas tasas de liquido la fase gaseosa puede encontrarse como
pequenas burbujas en el liquido, distribuidas uniformemente en la seccioén

transversal. Existe deslizamiento entre las fases.

Flujo Burbuja Dispersa: A altas tasas de liquido, las burbujas mencionadas
anteriormente viajan a la misma velocidad del liquido, por lo que no hay

deslizamiento.

Flujo Tapén: En este tipo de flujo el gas se concentra en una gran burbuja
conocida como Burbuja de Taylor, la cual tiene casi el mismo didmetro de la
tuberia. Entre una burbuja y la siguiente se forma un tapén de liquido. La pelicula
de liquido que se encuentra entre la burbuja y la pared de la tuberia penetra el

tapon formando burbujas en el mismo.

Flujo Desordenado: Es similar al flujo tapon, pero mas desordenado, de hecho la
frontera entre las fases no estd definida. Se caracteriza por su movimiento
oscilatorio. Ocurre a altas tasas de gas. Siendo el flujo cadtico se puede formar
una mezcla espumosa que contiene burbujas alargadas; este caso se conoce como
flujo tipo Espuma. Al aumentar la velocidad del gas se forman movimientos
ondulatorios en la parte posterior de las burbujas, régimen denominado tipo
Ondulado. Si se sigue incrementando la velocidad del gas el patron de flujo

cambia a anular.

Flujo Anular: A altas tasas de gas se puede formar una pelicula de liquido
ascendente en la pared de la tuberia con gas fluyendo en la parte interior,
arrastrando el liquido. Los esfuerzos que se producen en la interfase son muy

elevados.
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Fig. 2: Patrones de flujo en tuberias verticales.

A partir de los afios 50 se desarrollaron métodos de calculo de (dP/dz),, para
flujo vertical, los cuales se conocen como modelos homogéneos. Luego, desde los 60,

se aplicaron los modelos de correlacion, los cuales evolucionaron enormemente hasta

llegar a los modelos mecanicistas.

Modelos Homogéneos

La mayoria de estos modelos consideran el flujo como una mezcla homogénea
en donde las fases se mueven a la misma velocidad a través de tuberias de didmetros
especificos, por tanto no consideran la presencia de patrones de flujo. Algunos si
toman en cuenta el deslizamiento entre las fases; por consiguiente, estos modelos

proponen una correlacion para determinar la fraccion de liquido con deslizamiento.
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Se consideran modelos homogéneos los modelos de Poettmann y Carpenter
(1952), Baxandell y Thomas (1961), Fancher y Brown (1963), Wallis (1969), Beattie
y Whalley (1982) y Cicchitti ef al. (1960), entre otros.

En los modelos de flujo homogéneo la caida de presion en tuberias verticales

para flujo bifasico se puede expresar como:

), ) ) %)
dz ), \dz), \dz), \dz), Ec. 28

Donde la primera, (dP/dz);, es la componente debida a la friccion entre el
fluido y las paredes de la tuberia; la segunda, (dP/dz),, es la componente debida al
cambio de energia cinética y, finalmente, la tercera, (dP/dz),, es la debida al cambio

de energia potencial.

dP -p, U’ dUu .
( }:—fpm "tpo U " +gp, -sinf Ec.29

dz 2D T

Donde la ecuacién utilizada para el calculo de la densidad de la mezcla varia
segun el autor, asi como también el célculo de la viscosidad de mezcla. En general,
estas seran definidas como se expresa a continuacion, a menos que el autor en estudio

proponga un método diferente:

Con deslizamiento:

pn=p,-H+p,-(1-H,) Ec. 30

Mo =ty H, + (1= H)) Ec. 31
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Sin deslizamiento:

P =P A+ py (1= 2) Ec.32

Hon :lulj’l +/ug(1_2’l) Ec. 33

Modelos de Correlacion

Los modelos de correlacion son aquellos en los que sus autores proponen una
serie de ajustes de datos experimentales para correlacionar una variable determinada.
Estas correlaciones pueden considerar tanto el deslizamiento como la existencia de
patrones de flujo; por tanto, requieren de métodos para determinar el patrén de flujo
presente. Una vez que se ha determinado el patron de flujo correspondiente a unas
condiciones dadas, se determina la correlacion apropiada para el calculo del factor de
friccion como el holdup, las cuales, generalmente, son distintas dependiendo del

patron.

Entre los modelos de correlacion se encuentran: Lockhart y Martinelli (1949),
Reid et al. (1957), Hoogendorn (1959), Duns y Ros (1963), Dukler et al. (1964),
Hagedorn y Brown (1965), Orkiszewski (1967), Aziz 'y Govier (1972), Beggs y Brilll
(1973), Chiericti et al. (1974), Miiller y Hech (1986).

Modelos Mecanicistas

Los modelos mecanicistas son aquellos en los que sus autores presentan un
analisis bastante minucioso de las variables que supuestamente influyen en el flujo
bifasico y simulan los mecanismos de flujo en funcidon del patréon existente. Estos
modelos estan basados en leyes fundamentales y generalmente buscan ser aplicables

en cualquier patron de flujo, diametro de tuberia y condiciones de la mezcla bifasica.
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Algunos modelos mecanicistas son: Taitel ez al. (1980), Barnea (1987), Hasan

y Kabir (1988), Ansari et al. (1994), Fernandes et al. (1983), entre otros.

Efecto de la aceleracion en la caida de presion

Al estudiar los modelos encontrados en la literatura especializada se observd
que no siempre se encuentra una informacién clara sobre el efecto del cambio de
energia cinética sobre el gradiente de presion total. De hecho, generalmente para flujo

bifasico, se considera despreciable el efecto de la aceleracion en la caida de presion.

El gradiente de presion debido a la aceleracion se considera como una

fraccion del gradiente de presion total, el cual se expresa de la siguiente manera:

dP d
— = » U, Ec. 34
dz|, " dz( ) ¢
Considerando que:
G
U, =—"" Ec. 35
P

La Ec. 34 se puede escribir:

dP

dz

_p G 4G
=P, Ec. 36
P dz\ p,

a

Donde la velocidad masica de la mezcla G, se considera constante, por lo

tanto, la Ec. 36 queda:
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=(G,,) 4 (Lj Ec. 37
dz\ p,

Como se observa en la ecuacion anterior, el valor del gradiente esta
relacionado con el de la densidad de la mezcla, la cual, como se menciond
anteriormente, se puede calcular de diferentes maneras segun el enfoque dado por los

diferentes autores.

A continuacion se presenta un resumen del analisis encontrado en el trabajo de
Haoulo (2004) sobre cuatro modelos de densidad de mezcla hallados en la literatura
especializada (Dukler et al., 1964; Oliemans, 1976; Beattic y Whalley, 1982 y

Ouyang, 1998). Este resumen consta de cuatro enfoques para el calculo de la

densidad.

La densidad de la mezcla segiin Ouyang (1998) se define en la Ec. 30.

El elemento diferencial de la Ec. 37 se puede expresar como:

d{ 1 ]— 1 i(pm) Ec. 38

&\ p,) pi d

Sustituyendo la Ec. 30 en la Ec. 38:

d( 1 1 d
Z(p_m]zp_iz(pl.]{l—kpg.(l_lﬂ)) Ec. 39

Por la incompresibilidad del liquido, se tiene que:
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i[L]:(l—gﬂ)i( ) Fe. 40

Si se asume que el gas se comporta de manera ideal:

PM RT
pg=_—0U —_—

= Ec. 41
RT ¢ PM

Donde R es la constante universal de los gases (R = 8,314472 J/mol K) y M

es el peso molecular del gas en cuestion (M=28,95 Kgm/Kgmol, para el caso del aire).

Sustituyendo la Ec. 40 y la Ec. 41 en la Ec. 37 se tiene:

dP L (—H) M dpP
-0 = _(Gtot) 2 S 7

Ec. 42

Beattie y Whalley (1982) presentaron una ecuacion para evaluar la densidad

de la mezcla biféasica, Py la cual es evaluada en funcion de la fraccion de flujo de

masa del gas (x) y las densidades de las fases:

Gg
XZG Ec. 43
tot
1 x l-x
—=—+ Ec. 44
pm pg pl
1
—:ugx—i-ul(l—x) Ec. 45
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Derivando la Ec. 45 se obtiene:

d| 1 d d
Z{p_mJ p (ng): xz(ug)

Ec. 46

De la Ec. 41 se obtiene la derivada del volumen especifico del gas de la
ecuacion anterior:

)i RT ) RT 4P
dz " %" dz

— | == > Ec. 47
MP)  MP? dz|,

()22

dz " ¢ ETpgz dz » Ec. 48

Sustituyendo la ecuacion Ec. 48 en la Ec. 46 y el resultado en la Ec. 37, se
obtiene el término de aceleracion:

d_P __( )2 x M dP
- tot

T e Ec. 49
dz|, pé RT dz|,, ¢

Para aquellos modelos, analizados en este trabajo, que sugieran un método
para el célculo de la caida de presion por aceleracion, se tomara en cuenta el mismo.

En el caso contrario, segun la definicion de densidad de mezcla se utilizaran los
modelos antes mencionados.

La densidad de la mezcla segiin Dukler et al. (1964), se expresa como:

1-4) A
pm=pg( ) + P

; Ec. 50
1-H, H,
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Aplicando la estrategia anterior para la determinacion del gradiente de presion
debido a los cambios de energia cinética, el término de aceleracion queda expresado

de la siguiente forma:

dP'
dz

a

:_Gz[(zHl(l_Hl)l/mGgplUszl)+(2H/(1_HI>UmG2L)k )_(HIZ(I_H/)UVZHG;)J.[ M ]dP

((I—H,)p,Uf +H,G,v, )2 ET,D; 4z Eec.51

La otra ecuacidon para la determinacion de la densidad de la mezcla es la

ecuacion de Oliemans (1976):

P = oy +pg(1_Hl)
Y (1_/61)

Ec. 52

Se aplica un proceso similar a los anteriores para obtener una ecuacién que
contiene las variables a derivar en forma mas directa, finalmente se obtiene el término
de aceleracion del gradiente de presion para la ecuacion de Oliemans, expresado

como:

-M
((I_H/)Gng +(1_H/)2GgplUs/ +(1_H/)2GKZ{RT/3§J

a ((_Hl)ng.§l+Gl+(l_Hl)Gg)2

Ec. 53

M
((I_Hl)zUmUsz+(1_H1)Us12 ﬁj di
((I_H/)ngs/ +G, +(1_H/)Gg)2 dz

tot
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ANTECEDENTES

El célculo de la pérdida de presion de flujo bifasico en tuberias ha sido objeto
de investigacion desde hace muchos afios, sin embargo, hasta el momento no existe
un modelo o correlacion que permita determinar este gradiente de presion de manera
exacta. En el capitulo a continuacion, se describiran en detalle 30 de los modelos o
correlaciones mas importantes en el area, desde la correlacion de Lockhart y

Martinelli (1949) hasta la correlacion de Garcia et al. (2003).

Generalmente, los investigadores, cuando proponen un modelo o correlacion
para calcular el gradiente de presion de flujo bifasico, realizan una comparacion entre
el método propuesto por ellos y algunos de los modelos o correlaciones existentes a la
fecha. Ejemplo de este tipo de trabajos son los de Orkiszewski (1967) y Chokshi et al.
(1996). No obstante, estos trabajos siempre presentan un espectro reducido de
modelos o correlaciones. También, algunas grandes empresas de ingenieria a nivel
mundial realizan estudios comparativos similares, como ejemplo esta el reporte
técnico de CTES (1998) que recomienda ciertos intervalos de aplicacion, pero solo

para 4 de las correlaciones que son estudiadas en este trabajo.

También deben mencionarse trabajos como el de Garcia (2004), en el cual el
autor propone correlaciones para el célculo del factor de friccion de flujo bifasico y
para la fraccion de liquido con deslizamiento en tuberias horizontales, comparando
sus correlaciones con trabajos previos. Igualmente, el trabajo de Haoulo (2004),
relacionado con el efecto de las propiedades de mezcla en el gradiente de presion de
flujo bifasico de gas y liquido en tuberias horizontales, establece comparaciones y
determina el desempefo de distintos modelos y correlaciones. Sin embargo, aunque
estos dos ultimos trabajos presentaron las mayores cantidades de modelos o
correlaciones sometidas a comparacion, ambos estan relacionados con flujo

horizontal.
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CAPITULO III: DESCRIPCION DETALLADA DE
MODELOS

MODELOS HOMOGENEOS

Modelo Homogéneo de Mc Adams et al. (1942)

Para los autores, la caida de presion se calcula aplicando la Ec. 28, la cual se
define para el modelo de Wallis (1969). La principal diferencia entre este ultimo
modelo y el de Mc Adams radica en la definicion de las propiedades del fluido. Dicho

esto, la viscosidad de mezcla y, se calcula de la forma:

1 x l-x
—=—" Ec. 54
/um /ug lul

La densidad de mezcla se expresa en la Ec. 44.
PROCEDIMIENTO DE CALCULO:
(a) Calcular las propiedades del fluido:
1) Calcular la fraccion de flujo masico de gas Ec. 43.
2) Determinar la densidad de la mezcla con la Ec. 44.
3) Calcular la viscosidad de la mezcla con la Ec. 54.

4) Calcular la tasa de flujo masico por unidad de area utilizando las Ec. 20 y

Ec. 21.
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(b) Obtener el factor de friccion para la mezcla con la Ec. 24, para el nimero de

Reynolds de mezcla Ec. 27.

(c) Con la densidad y velocidad de mezcla, y el factor de friccion calculado en el
paso anterior, obtener la caida de presion por friccion y elevacion como se

muestra en Ec. 29.

(d) Determinar la fraccion de caida de presion total equivalente a la pérdida de

presion por aceleracion. En este caso se utiliza la Ec. 49.

(e) Calcular la caida de presion total aplicando la Ec. 28.

Correlacion de Poettman y Carpenter (1952)

Los autores desarrollaron una correlaciéon empirica a partir de la ecuacion de
la energia y data experimental. El crudo, gas y agua fueron considerados como una
mezcla homogénea y no se hizo ninglin intento por determinar una correlacion para el

retraso del liquido H,.

Segun Alarcon (1998.), para aplicar este método se deben tener en

consideracion los siguientes puntos:

1. Correlacion aplicable para didmetros de tubos iguales a 2, 2,5; y 3 pulgadas.
No es confiable para diametros mayores ni para flujo anular vertical.

2. La tasa total de flujo a la salida se us6 para calcular la densidad en cualquier
seccion de tuberia.

3. No se tomaron en cuenta los patrones de flujo.

4. Se desprecio el término de aceleracion ya que para los autores lo consideran

significativo solo a grandes velocidades.
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5. La pérdida de energia varia a lo largo del tubo pero se tomd como un valor

promedio constante a lo largo del mismo.

Poettman y Carpenter (1952) proponen la siguiente correlacion para el calculo

de la caida de presion total (en unidades inglesas):

d_P
dz

Ec. 55

2
LI S5O A—
144 g, 7,413x10" p, D,

fot

Donde:
(dP/dz),, : caida de presion [psi/ft].
w: tasa de flujo de masa total [ /b/dia ].
D, : diametro de la tuberia [f7].
p,, . densidad de la mezcla [ /bm/ f* 1.

f : factor de friccion de Fanning, obtenido de la Fig. 3.

El factor de friccion se calcula utilizando la ecuacion Ec. 56, la cual es un

ajuste matematico entre /'y (D.p, U, , expresado en [ /bm/ ft -5 ]) de la Fig. 3:
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'J-I B > O

0.

Fig. 3: Correlacién del factor de friccién, Poettman y Carpenter (1952).

Log,,(f)=1,67838-3,07001.X —0,992801X > +1,97746 X’

. Ec. 56
—-0,941237X* +0,15353X°
Donde:
X =Log,,(D.p,U,) Ec. 57
(D.p,U,)=1437-10""/ Ec. 58
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PROCEDIMIENTO DE CALCULO:

(a) Calcular las propiedades del fluido:
1) La tasa de masa por dia de mezcla w.
2) La fraccion de liquido sin deslizamiento con la Ec. 17.
3) La densidad de la mezcla con la Ec. 32.

(b) Determinar el numerador del nimero de Reynolds con la Ec. 58.

(c) Calcular el factor de friccion con la Ec. 56 y Ec. 57.

(d) Obtener la fraccion de caida de presion total con la Ec. 55.

Modelo Homogéneo de Cicchitti et al. (1960)

Para los autores la caida de presion se calcula aplicando la Ec. 29, la cual se
define para el modelo de Wallis (1969). La principal diferencia entre este ultimo
modelo y el de Cicchitti radica en la definicion de las propiedades del fluido. Dicho

esto, la viscosidad de mezcla se calcula de la forma:

/um = /ugx + /ul (1 - x) Ec. 59

La densidad de mezcla se expresa en la Ec. 44.
PROCEDIMIENTO DE CALCULO:

(a) Calcular las propiedades del fluido:
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1) La fraccion de flujo masico de gas Ec. 43.
2) La densidad de la mezcla con la Ec. 44.
3) La viscosidad de la mezcla con la Ec. 59.

4) La tasa masica por unidad de area utilizando las Ec. 20 y Ec. 21.

(f) Obtener el factor de friccion para la mezcla con la Ec. 24, para el nimero de

Reynolds de mezcla Ec. 27.
(g) Con la densidad y velocidad de mezcla, y el factor de friccion calculado en el
paso anterior, obtener la caida de presion por friccion y elevacidon como se

muestra en Ec. 29.

(b) Determinar de la fraccién de caida de presion total equivalente a la pérdida de

presion por aceleracion. En este caso se utiliza la Ec. 49.

(c) Calcular la caida de presion total aplicando la Ec. 28.

Correlacion de Baxendell y Thomas (1961)

Para el calculo de la caida de presion los autores utilizaron la Ec. 55 (en

unidades inglesas).

El valor del factor de friccion de Moody fue graficado versus el numerador del

niimero Reynolds (D, p, U,, , expresado en [/bm/ ft-s ]) como se muestra en la Fig. 4:

m?>
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Fig. 4: Correlacion para el factor de friccion propuesta por Baxendell y Thomas (1961).

Para simplificar el calculo del factor de friccion se aplicé un método de

interpolacién cubica.
PROCEDIMIENTO DE CALCULO:
(a) Calcular las propiedades del fluido:
1) La tasa de masa por dia de mezcla w.

2) La fraccion de liquido sin deslizamiento con la Ec. 17.

3) Ladensidad de la mezcla con la Ec. 32.
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(b) Calcular el numerador del nimero de Reynolds con la Ec. 58.

(a) Determinar el factor de friccion de Moody utilizando las funciones de

aproximacion (f e = fisodr / 4).

(c) Calculo de la fraccion de caida de presion total con la Ec. 55.

Correlacion de Fancher y Brown (1963)

Muchos métodos han sido desarrollados para la prediccion de caida de presion
para flujo vertical, sin embargo Fancher y Brown limitaron sus estudios a Poettmann

y Carpenter (1952) siendo considerada esta correlacion muy confiable.

Cuando los autores probaron la correlacion de Poettmann y Carpenter con data
experimental observaron desviaciones para ciertos intervalos de tasas de flujo y
fracciones de gas y de liquido. Debido a estas desviaciones desarrollaron una
correlacion basada en este método que se aplica a todo el intervalo de data estudiada,

obteniendo buenos resultados.

Para el céalculo de la caida de presion los autores utilizaron la Ec. 55 (en

unidades inglesas).

El valor del factor de fricciéon de Moody fue graficado tomando en cuenta la

fraccion de gas-liquido, versus el numerador del numero Reynolds (D,p, U, ,

expresado en [[bm/ ft-s]) como se muestra en la Fig. 5:
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Dlmem

Fig. 5: Correlacién para el factor de friccién propuesta por Fancher y Brown (1963).

Del andlisis a la grafica se observa que a medida que aumenta la relacion de
gas-liquido, disminuye el valor del factor de friccion. Pero, aunque disminuya el
factor de friccion, la caida de presion aumenta para altas relaciones de gas-liquido

debido a que la densidad de flujo disminuye.
Para simplificar el calculo del factor de friccion se obtuvieron funciones de

aproximacion para cada una de las tres curvas, las cuales se pueden ver en el apéndice

A-1enlaTabla17.

36



Capitulo III: Descripcion Detallada de Modelos.

PROCEDIMIENTO DE CALCULO:
(b) Calcular las propiedades del fluido:
1) La tasa de masa por dia de mezcla w.
2) La fraccion de liquido sin deslizamiento con la Ec. 17.

3) La densidad de la mezcla con la Ec. 32.

4) Larelacion gas-liquido en [ ¢/, .

(c) Calcular el numerador del nimero de Reynolds con la Ec. 58.

(d) Determinar el factor de friccion de Moody utilizando las funciones de

aproximacion (f e = fisoodr / 4).

(e) Calcular de la fraccion de caida de presion total con la Ec. 55.

Modelo Homogéneo de Wallis (1969)

Wallis define la caida de presion de la forma:

G[{)tz :
SOy gsin(B)
2Dlpm
= Ec. 60

o 1 + Gtatz d[lj
dz\ p,

El autor reconoce en esta ecuacion como unico pardmetro empirico el factor

_dpP
dz

de friccion. Este se calcula utilizando el nimero de Reynolds, el cual depende de la
densidad y viscosidad de mezcla. Para calcular esta ultima propiedad, Wallis utiliza la

fraccion volumétrica de liquido sin deslizamiento, como se muestra en la Ec. 33,
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aunque hace referencia a otras ecuaciones, como las propuestas por McAdams y

Cicchitti.

Wallis no hace referencia a patrones de flujo y, como se observa en la Ec. 60,

toma en cuanta la caida de presion por elevacion, friccion y aceleracion.

PROCEDIMIENTO DE CALCULO:

(a) Las propiedades del fluido:

1) Calcular la densidad de la mezcla con laEc. 32.

2) Obtener la viscosidad de la mezcla de la Ec. 33.

3) Calcular la tasa masica por unidad de area utilizando las Ec. 20 y Ec. 21.

(a) Con los valores anteriores determinar el nimero de Reynolds para la mezcla.

(b) Calcular el factor de friccion de Moody para la mezcla con la Ec. 24.

(b) Determinar la fraccion de caida de presion total equivalente a la caida de presion

por aceleracion. En este caso se utiliza la Ec. 42.

(c) Calcular la caida de presion total aplicando la Ec. 60.

Correlacion de Oliemans (1976)

Este investigador presentd una nueva aproximacion conceptual para predecir
la pérdida de presion en lineas de transmision de gas. La premisa mas importante de
su trabajo es que, como resultado del deslizamiento entre las fases, se produce una

acumulacion de liquido en la tuberia que reduce el didmetro efectivo de la misma, asi
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como también afecta la tasa de flujo masico total por unidad de area, la viscosidad y

la densidad bifasicas.

Consecuentemente, Oliemans desarrolld un conjunto de ecuaciones para
redefinir las variables que ¢l consider6 afectadas por el estancamiento del liquido. El
autor llamé a este conjunto de ecuaciones “el método KSLA” (en honor al

Koninklijke/Shell Laboratorium, Amsterdam) y son las siguientes:

Para el diametro efectivo:

Def=1/il—ﬂ1 ;Dl. Ec. 61

Para la tasa de flujo masico total por unidad de érea:

m
G, =7——— Ec. 62

(1 - ﬂl )A
En el caso de la viscosidad de la mezcla:

_ A +1ng(1_Hl)
ST =8)

Ec. 63

Donde el valor de la fraccion volumétrica de liquido H, se calcula utilizando el

método de Lockhart y Martinelli (1949).

Y la densidad bifasica por la Ec. 52.
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Como se puede notar, las cuatro ecuaciones anteriores dependen del factor £,
el cual es la fraccion volumétrica ocupada por el liquido estatico, y viene dado por la

ecuacion:
ﬂlez_/lz Ec. 64

Para calcular el factor de friccion de Moody se utiliza la rugosidad relativa

referida al didmetro efectivo y el nimero de Reynolds bifésico:

Dy

Re, =——F—r——— Ec. 65
Y AV(l_ﬁl)lum ‘

Finalmente, la pérdida de presion debida a la friccion se calcula con la

siguiente ecuacion:

dp G,

=f Ec. 66
dz|, 2D, p,

Adicionalmente, cabe destacar que este autor no propuso ninguna correlacion
para el célculo de la fraccion volumétrica de gas con deslizamiento. Sin embargo,
compar6 resultados utilizando las ecuaciones propuestas por Lockhart y Martinelli
(1949), Dukler et al. (1964), Eaton et al. (1967), Hughmark (1962) y Beggs y Brill
(1973), para el calculo de esta variable. Como resultado, Oliemans reportd que el
método KSLA arrojaba mejores resultados cuando se combinaba con la ecuacion del
Holdup de Lockhart y Martinelli (1949). Por consiguiente, éste fue el método

utilizado en este trabajo.
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PROCEDIMIENTO DE CALCULO:

(a) Determinar la fraccion volumétrica de liquido con deslizamiento segiin Lockhart
y Martinelli con la Fig. 6. Luego, calcular el Holdup sin deslizamiento con la Ec.

17 y la fraccion volumétrica ocupada por el liquido estatico con la Ec. 64.

(b) Calcular el diametro efectivo y las propiedades modificadas de la mezcla,

utilizando las Ec. 61 a la Ec. 63.

(c) Calcular la rugosidad relativa, el numero de Reynolds con la Ec. 65 y luego el

factor de friccion de Moody con la Ec. 24.

(d) Determinar el gradiente de presion debido a la friccion con la Ec. 66.

(e) Obtener el gradiente de presion por aceleracion de la Ec. 53.

(f) Calcular la caida de presion por elevacion como se muestra en la Ec. 29.

(g) Aplicar la Ec. 28 para obtener el gradiente de presion total.

Correlacion de Beattie y Whalley (1982)

Estos autores desarrollaron una correlacion en la cual los patrones de flujo son
parcialmente considerados, es decir, solo se toman en cuenta en la definicién de la
viscosidad de la mezcla. Beattie y Whalley reconocen los patrones anular y burbuja,
para los cuales determinaron una ecuacion de viscosidad correspondiente. Sin
embargo, en este mismo modelo, sus autores proponen que las definiciones
particulares de las viscosidades dependientes del patron de flujo sean reemplazadas

por una definicién hibrida, que es la siguiente:
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, = u(1-a)l+25a)+ u,a Ec. 67

Dichas ecuaciones dependen directamente de la fraccion de vacio homogénea,

definida por ellos con:

Prx

o=—">>""
pl‘x+pg(l_x)

Ec. 68

Donde x es la fraccion de flujo mésico de gas, es decir, la calidad. En otro
orden de ideas, estos autores definieron la densidad de la mezcla bifasica como se

mostro en la Ec. 44.

Finalmente, la expresion para el calculo del gradiente de presion total es la

siguiente:

Ec. 69

f;p Gt0t2 .
—+ S
[ 2D.p, P.gsinf

1+ E,

d_P
dz

tot

En la cual el término de la aceleracion viene dado por la siguiente ecuacion:

Ec. 70

PROCEDIMIENTO DE CALCULO:

(a) Calcular el flujo masico total por unidad de area y la fraccion de gas con la Ec. 22

y la Ec. 43 respectivamente.
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(b) Obtener la densidad de mezcla de la Ec. 54.

(c) Determinar la fraccion de vacio homogénea usando la Ec. 68 y luego sustituir este

resultado en la Ec. 67 para obtener la viscosidad de la mezcla bifasica.

(d) Calcular el nimero de Reynolds de mezcla utilizando la fraccion de flujo masico

por unidad de area y la viscosidad de mezcla.

(e) Calcular el factor de friccion bifasico de Moody con la Ec. 24.

(f) Finalmente, calcular el gradiente de presion total con la Ec. 69.

Modelo Homogéneo de Ouyang (1997)

Este modelo surge de la necesidad que tenia su autor de resolver dificultades
matematicas relacionadas con el modelo mecanicista que el mismo habia formulado.
Propone la Ec. 28 como la adecuada para calcular el gradiente de presion, en la cual

los términos de mayor relevancia son los siguientes:

El gradiente de presion debido a la friccion, siendo S el perimetro:

dP 7,8
- =- Ec. 71
dz 7 A
Donde:
2
r = Ip mUtp Ec. 72
" 8
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Y el gradiente de presion debido al cambio de energia cinética:

} PaE [ dP }
= — Ec. 73
| 1-pak| dz|,

Donde paFE es el coeficiente de expansion (Govier y Aziz, 1972).

d_P
dz

dP
+ R
dz

_PaE | dP
., 1=paE| dz

f

U,U
PaE = % Ec. 74

Asimismo, otra caracteristica de importancia es el célculo del Holdup. Para
ello, el autor hace uso de las relaciones de Mishima e Ishii (1984) y define la fraccion

de liquido con deslizamiento de la siguiente manera:

U,
H=l-—— Ec. 75
cu, +U,

Donde, la velocidad de deslizamiento de las burbujas viene dada por:

a f—
U, =1,54-4/g— :’Dlngl -sin 3 Ec. 76
Pi

Y el factor de distribucién C, se calcula con:

c =c, —02|% Ec.77

Pi

En la cual, C, es una constante que depende de las velocidades del flujo.
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PROCEDIMIENTO DE CALCULO:
(a) Determinar la fraccion de liquido con deslizamiento utilizando la Ec. 75.

(b) Calcular la densidad y viscosidad de la mezcla usando la Ec. 30 y la Ec. 31

respectivamente. Calcular la velocidad bifasica con la siguiente formula:

u, =2, +| L, Ec.78
ptp ptp

(c) Utilizando los resultados obtenidos previamente, calcular el nimero de Reynolds

de mezcla Ec. 27.
(d) Determinar el factor de friccion de Moody utilizando la Ec. 24.
(e) Calcular el coeficiente de expansion segun la Ec. 74.

(f) Determinar el gradiente de presion debido a la friccion utilizando la Ec. 71 y el

gradiente de presion por aceleracion con la Ec. 73.
(h) Calcular la caida de presion por elevacion como se muestra en la Ec. 29.

(1) Aplicar la Ec. 28 para obtener el gradiente de presion total.

45



Capitulo III: Descripcion Detallada de Modelos.

MODELOS DE CORRELACION

En esta clasificacion de modelos es importante resaltar una caracteristica
comin a ellos: la mayoria utiliza un conjunto de numeros adimensionales
especificamente formulados para poder correlacionar pardmetros importantes dentro
de su estructura particular. Por consiguiente, se presentan a continuacién dichos

grupos adimensionales definidos para cualquier conjunto de unidades consistentes:

(a) Numero de la Velocidad del Gas (Ng,):

N =U_ -4 P Ec. 79

=U, -1 P Ec. 80

(c) Numero de la Viscosidad del Liquido (V)):

N, =1, -4 & 3 Ec. 81
P o
(d) Nuimero del Diametro (NV,):
N,=D, . P8 Ec. 82
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Adicionalmente, algunos de estos modelos tienen en comuUn otra
caracteristica: utilizan las mismas fronteras para definir las transiciones entre un tipo

de patron de flujo y otro. Estas fronteras o limites son los siguientes:

(a) Factor adimensional que determina la transicion entre burbuja y tapon (Lj):

L, =1071-

(0.2218-0U2) o
D

i

Donde:
U,,: Velocidad de la mezcla [f#/s].

D, : didmetro de la tuberia [f7].
(b) Factor adimensional que establece la frontera entre tapon y flujo transitorio (Lj):
L =50+36-N, Ec. 84

(c) Factor adimensional que determina el cambio de flujo transitorio a anular (L,,):

L =75+84-N>7 Ec. 85

Correlacion de Lockhart y Martinelli (1949)

En los trabajos de Martinelli et al. (1944) y Martinelli et al. (1946) se
demostrd que existen cuatro mecanismos de flujo en la simulacion de flujo bifasico:
ambas fases turbulentas, liquido viscoso y flujo turbulento de gas, liquido turbulento

y flujo de gas viscoso y, finalmente, ambos flujos viscosos.
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Los autores propusieron una correlacion generalizada que relacionaba
variables experimentales como ¢ y R (fraccion volumétrica), las cuales corresponden
a una funcion del factor X, de Lockhart Martinelli y la fraccion del tubo ocupada por

una fase, respectivamente. El factor Xj, se define como:

di fzplUszZ
dz 2D.
X, === 1 Ec. 86
ar|  f.pU,’
dz |, 2D,

Siendo el modelo de Lockhart y Martinelli (1949) principalmente gréfico,
presentaron una curva que relaciona el pardmetro X;, con la fraccion volumétrica de

liquido:
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R
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5
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PARAMETER X '
Fig. 6: Curvas que relacionan ¢g , (25, R, R Y X para todos los mecanismos de flujo, Lockhart

Martinelli (1949)

La caida de presion es definida por los autores de la forma:

dP

ap| _ .dp
dz

dz

.dp
¢ dz

= ¢1

S

Ec. 87

sl sg

Los dos principales postulados en los cuales se basa el andlisis de la caida de

presion son:

1. La caida de presion estatica para la fase liquida debe de ser igual a la de la
gaseosa independientemente del tipo de patrén de flujo, mientras no exista

una apreciable diferencia de presion radial.
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2. El volumen ocupado por el liquido més el ocupado por el gas debe ser igual a

volumen total de la tuberia.

Estos postulados llevan a concluir que el patron de flujo no cambia a lo largo
de la tuberia, por lo que el flujo tapon, el cual cosiste en un flujo intermitente de gasy

liquido, fue excluido por los autores.

Lockhart y Martinelli no tenian como meta el analisis detallado del fenomeno
de flujo sino obtener variables adimensionales de data experimental que pudieran

relacionarse entre ellas.

En tal sentido los autores graficaron la data experimental para los cuatro tipos
de flujo, obteniendo asi una relacion grafica de las variables adimensionales, las

cuales fueron aproximadas por Chisholm (1967), de la forma:

# =1
XM XM Ec. 88

¢ =X, +CX, +1

Donde el valor de C, depende del numero de Reynolds para el liquido y del gas.

Tabla 1: Cc respecto al nimero de Reynolds para el liquido y

el gas.
Re, Re, C.
<2300 <2300 5
>2300 <2300 10
<2300 >2300 12
>2300 >2300 20
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Para el célculo de la caida de presion por elevacion es necesarios calcular la

densidad de la mezcla, por lo que se digitalizo la curva de la Fig. 6 que relaciona R,

con el parametro X),. La curva de aproximacién obtenida se muestra en el Apéndice

A-1 especificamente en la Tabla 20.
PROCEDIMIENTO DE CALCULO:
a) Determinar la caida de presion debida solo al liquido:
1) Calcular Reynolds para la velocidad superficial del liquido Ec. 25.
2) Calcular el factor de friccion de Moody Ec. 24 y la tasa de flujo masico
por unidad de area para el liquido Ec. 20.
b) Determinar la caida de presion debida solo al gas:
1) Calcular Reynolds para la velocidad superficial del gas Ec. 26.
2) Calcular el factor de friccion de Moody Ec. 24 y la tasa de flujo masico

para el gas Ec. 21.

c) Calcular el factor de Lockhart Martinelli con la Ec. 86.

d) Calcular ¢* utilizando la Ec. 88.

e) Determinar la caida de presion por friccion con la Ec. 87.

f) Calcular el valor de la fraccion volumétrica de liquido con la funcion de

aproximacion.
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g) Obtener la caida de presion por elevacion utilizando la densidad de mezcla, la

cual se puede calcular aplicando la Ec. 30.

h) Calcular la caida de presion por aceleracion aplicando la Ec. 42.

(j) Calcular la caida de presion por elevacion como se muestra en la Ec. 29.

(k) Aplicar la Ec. 28 para obtener el gradiente de presion total.

Correlacion de Reid et al. (1957)

Los autores observaron que habia muy poca data sobre caida de presion para
tuberias de didmetro mayor a 3,5 pulgadas. El proposito de su investigacion fue
extender los resultados de Baker (1954) y validar las correlaciones para grandes

diametros de Chenoweth-Martin (1955) y Lockhart-Martinelli.
Cuando los autores compararon sus resultados con los obtenidos de la

correlacion de Baker observaron que estos se asemejaban dependiendo del patrén de

flujo, ademas de que esta tltima correlacion solo aplica para flujo tapon y anular.
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Fig. 7: Correlacion de Baker (1954).

La comparacion realizada entre las correlaciones de Lockhart-Martinelli
(1949) y Chenoweth-Martin (1955) mostré que con la ultima se obtienen mejores
resultados para el intervalo de diametro y tasas de flujo masico estudiadas. Esto se
observa en la Fig. 9. En la Fig. 8 se observa como, para un didmetro mayor, la
correlacion de Lockhart-Martinelli (1949) arroja resultados, casi un 25 %, por encima

de los obtenidos por Reid et al.(1957).
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Fig. 8: Correlacion de Lockhart-Martinelli (1949) Fig. 9: Correlacion de Chenoweth-Martin (1955).

En conclusion, los autores propusieron seguir la correlacion de Chenoweth-

Martin (1955) para la caida de presion:

dP dP ﬂ, -0,86
| T 1M Ec. 89
dz|, dz|

. P : . .
Siendo 6;— la caida de presion calculada como si el liquido fluyera solo en la tuberia
Z 1

a la misma tasa que las dos fases:

dP| _ fG’

= Ec. 90
dz|, 2D;p,
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PROCEDIMIENTO DE CALCULO:
(a) Determinar la caida de presion debida solo al liquido:
1) Calcular Reynolds para la velocidad superficial del liquido Ec. 25.
2) Calcular el factor de friccion de Moody Ec. 24 y la tasa de flujo masico
por unidad de area para el liquido Ec. 20.
3) Aplicar la Ec. 90.
(b) Calcular la fraccién volumétrica de liquido sin deslizamiento Ec. 17.

(c) Determinar la caida de presion por friccion aplicando la Ec. 89.

(d) Con la densidad de la mezcla Ec. 32, calcular la caida de presion por elevacion

como se muestra en la Ec. 29.

(e) Aplicar la Ec. 28 para obtener el gradiente de presion total.

Correlacion de Hoogendorn (1959)

Este autor desarrolld su investigacion utilizando mezclas de aire-agua y aire-
aceite en tuberias horizontales lisas con diametros internos que iban desde 24 mm a
140 mm, y en tuberias rugosas con didmetros internos de 50 mm. En su trabajo,
Hoogendorn concluyd que la correlacion de Lockhart y Martinelli (1949) no se

deberia aplicar en los siguientes casos:
(a) En flujo tapon y espumoso cuando la densidad del gas difiere de la

densidad del aire a presion atmosférica.

(b) En flujo estratificado liso y ondulado.
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(c) En flujo anular.

Por tanto, para los casos mencionados anteriormente, el autor desarrolld
nuevas correlaciones para determinar la caida de presion, especificamente el término
correspondiente a la pérdida de presion debida a la friccion. Para flujo tapon y

espumoso, Hoogendorn propone la siguiente ecuacion:

dapP
dz

_ar

7 dz

G 0,84 H,
: 1+23o{ g] 0,00138(&] Eec. 91
Pg

/ tot

Donde el primer factor de la derecha corresponde a la pérdida de presion por
friccion que aplicaria si toda la masa de gas y liquido estuviera fluyendo por la
tuberia en fase liquida. La fraccion volumétrica de gas con deslizamiento que se
observa en la ecuacion anterior debe ser calculada, segliin el autor, con la siguiente

férmula:

0,85
H U
g _ 4 Hg[ e Uy ] Ec. 92

Donde A =0,60(%/)**. Para obtener el valor de la fraccion volumétrica de gas se

disefi6 un proceso iterativo basado en el método de biseccion.

La ecuacion propuesta por Hoogendorn para el caso del flujo estratificado liso
u ondulado no es objeto de este trabajo, sin embargo, en el caso de flujo, anular el

mencionado autor recomienda se utilice la siguiente formula:

G 2
apP :0,12((;g)‘°’25 & Ec. 93
dz|, 2D,p,
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Donde:

. . . y e . Ja 2
G, : tasa de flujo de flujo masico por unidad de area [ kg / m-].
D, : diametro de la tuberia [m].

p, : densidad de la mezcla [ kg/m" .

PROCEDIMIENTO DE CALCULO:

a)

b)

d)

g)

Determinar los flujos masicos por unidad de area de liquido, de gas y total con las

ecuaciones Ec. 20, Ec. 21 y Ec. 22 respectivamente.

Calcular la fraccion volumétrica de gas con deslizamiento, aplicando la Ec. 92.

En caso de que el patron de flujo sea tapon o espumoso, determinar el gradiente
de presion debido a la friccion, usando la Ec. 91, calculando el Reynolds para la
velocidad superficial del liquido Ec. 25, el factor de friccion de Moody Ec. 24 y la

tasa de flujo masico por unidad de area para el liquido Ec. 20. Aplicar la Ec. 90.

Si el patron de flujo es anular, se procede a calcular el gradiente de presion por

friccion utilizando la ecuacidon Ec. 93.

Obtener la caida de presion por elevacion, como se muestra en la Ec. 29

utilizando la densidad de mezcla, la cual se puede calcular aplicando la Ec. 30.

Calcular la caida de presion por aceleracion aplicando la Ec. 42.

Finalmente, aplicar la Ec. 28 para obtener el gradiente de presion total.
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Correlacion de Griffith y Wallis (1961)

Griffith y Wallis establecen que su trabajo es aplicable solo a flujo tapon

completamente desarrollado en tuberia circular.

El flujo tapdn se caracteriza por largas burbujas, las cuales ocupan casi toda la
tuberia, y estan separadas entre ellas por tapones de liquido. La parte superior de la
burbuja es redondeada mientras que la inferior es plana. Es importante sefialar que en
el tapon se puede conseguir pequenas burbujas. La forma tipica de una burbuja en el

flujo tipo tapon se muestra en la Fig. 10:

e s

Fig. 10: Volumen de control del modelo de Griffith y Wallis (1961).
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Los trabajos de Davis y Taylor (1950), y Dumitrescu (1943) estudian el flujo
como potencial. La condicidon de frontera relacionada a la pared de la tuberia es que la
velocidad sea axial. En la frontera de la burbuja se asume que la presion es constante,
por lo que el problema se reduce a encontrar las dimensiones de la burbuja que
satisfaga la condicion de presion constante en la frontera. El trabajo mencionado
sirvid como punto de partida para la investigacion realizada por Griffith & Wallis, ya
que la condicion de presion constante en la frontera también es valida para burbujas

muy grandes, cuya dimension no afecta su velocidad de ascenso.

Para iniciar su investigacion, los autores definieron el volumen de control, el
cual se muestra en la Fig. 10 con la linea “a”. Por continuidad concluyeron que, en el
caso de que ambas fases sean incompresibles, la velocidad del tapén en la zona
cercana a la burbuja no es mas que la razon entre la tasa total de flujo y el area de la
tuberia. Si se considera la velocidad respecto al tapon como U, , la velocidad respecto

a tierra es Q’;Agg + U, . El periodo de una burbuja se definio:

At = (L. +1,)4 Ec. 94
0, +Qg +U, A

Si se considera que en un periodo una burbuja de volumen V), pasara por la

tuberia, la tasa de flujo de gas es:

Y,

=— Ec. 95
At

Q.

La densidad promedio de una seccion de tuberia que contiene una burbuja

seguida por un tapon se define como:

59



Capitulo III: Descripcion Detallada de Modelos.

P, =P, I—L +p N Ec. 96
+ +
(L, +L,)a] "L, +1L,)4

Al combinar las tres ecuaciones anteriores se obtiene:

Ql +VbA Qg
Pe=P| |t P Ec. 97
0+0,+V,4 0+0,+V,4

La ecuacion para la velocidad de la burbuja es:
U, = CC,(gD,)"” Ec. 98

De los experimentos realizados se obtuvieron dos resultados muy importantes,
los cuales contribuyeron a la definicion de la velocidad de la burbuja. La velocidad
relativa de la burbuja aumenta cuando se incrementa la velocidad del liquido y el
aumento ocurre mas rapidamente en presencia de un liquido més viscoso y frio. De

este analisis se obtuvo la constante C,, Fig. 11:
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Fig. 11: Constante adimensional C; vs. Nimero de Reynolds de la burbuja, Griffith y Wallis
(1961).

Donde el Reyolds para la burbuja se define:

U.D.

Re, YLl ] Ec. 99
H;
U D.

Re,—p’ o Ec. 100
H;

El estudio de C, fue mas complicado, pero se lleg6 a la conclusion de que se

puede relacionar con el nimero de Reynolds de liquido, Ec. 100, y el de la burbuja,

Ec. 99, como se muestra en la Fig. 12:
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Fig. 12: Constante adimensional C, vs. Niumero de Reynolds de liquido para varios Reynolds de

la burbuja, Griffith y Wallis (1961).

Para nimeros de Reynolds de la burbuja mayores a 8000 se asume que C, =1.

La curva contenida en la Fig. 11 fue digitalizada y ajustada con la ecuacion que se
puede ver en el apéndice A-1 en la Tabla 26, mientras que las curvas de la Fig. 12 se

ajustaron con modelos de interpolacion.

Griffith y Wallis concluyeron de sus estudios que la contribucion del esfuerzo
de corte en la pared es muy baja para velocidades de burbuja moderadas o bajas.
Ademas, este ultimo valor mencionado es sensible al perfil de velocidad del liquido
que precede a la burbuja. El esfuerzo de corte en la pared se manifiesta entonces en el

perfil de velocidades.
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La caida de presion total se calcula aplicando la ecuacion:

dP

dz

=p.g sin(ﬂ)+ 4;W Ec. 101

tot i

Donde:

T, = 9 T, Ec. 102
Ql + Qg

Siendo 7, el esfuerzo de corte que existiria si la tuberia estuviera llena de

liquido en un flujo completamente desarrollado moviéndose a la velocidad de la

mezcla, y se calcula como se muestra en la:

2
T' — fplUm

, Ec. 103
8

Donde el factor de friccion de Moody se calcula para el Reynolds de liquido obtenido

anteriormente.
PROCEDIMIENTO DE CALCULO:
a) Calcular la velocidad de la burbuja:
1) Para calcular este valor es necesario iterar, para un valor inicial de

velocidad de la burbuja, la Ec. 98.

2) Se calcula el nimero de Reynolds de la burbuja y del liquido, Ec. 99 y Ec.
100.
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3) Luego, utilizando las curvas de aproximacidn propuestas para las Fig. 11y
Fig. 12, se tienen los valores de ¢, y C,, para los cuales se vuelve a
calcular la velocidad de la burbuja, aplicando la Ec. 98.

4) Con el valor final de la velocidad de la burbuja se vuelve a calcular el

nimero de Reynolds Re, .

b) Calcular la densidad promedio:

1) Calcular el valor de los caudales de liquido y gas Ec. 10.
2) Aplicar la Ec. 97.

c) Aplicar la Ec. 24 para obtener el factor de friccion de Moody para el liquido,

utilizando el nimero de Reynolds, Ec. 100.

d) Calcular el valorde 7,y z, dela Ec. 102y Ec. 103.

e) Calcular la caida de presion total utilizando la Ec. 101.

Correlacion de Duns y Ros (1963)

Estos investigadores desarrollaron una correlacion que es resultado de un
exhaustivo estudio realizado en laboratorio, donde fueron medidos los gradientes de
presion y la fraccion volumétrica de liquido. Utilizando los grupos adimensionales:

N, , N

o> Ny» Ly, Ly, L, L,y N,, fueron definidas las regiones de flujo, cuatro
incluyendo una de transicién. Se desarrolld una correlacion para obtener, para cada
tipo de flujo, el coeficiente de friccion y la velocidad del deslizamiento, la cual
permite calcular la fraccion volumétrica. Es importante destacar que, para asegurar la
correcta aplicacion elas correlaciones, los datos fueron convertidos al sistema ingles

de unidades.
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Donde:
A : viscosidad [cp].
o : tension superficial [ dynes/cm ].
D, : diametro de la tuberia [f].
p,, : densidad [bm/ ft 1.
U : velocidad [ fi/s ].
P: presion [psf].

Fig. 13: Numeros de los regimenes de flujo, Duns y Ros (1963).
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Fig. 14: Numeros de la velocidad de deslizamiento para burbuja, Duns y Ros (1963).
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Fig. 15: Numeros de la velocidad de deslizamiento para tapén, Duns y Ros (1963).

LI L L B R I A1) B R L B R R AR e il |

LLrLetl

Fig. 16: Correlacion de friccion para burbuja, Duns y Ros (1963).

67



Capitulo III: Descripcion Detallada de Modelos.

Los autores propusieron una correlacion para calcular la velocidad del
deslizamiento adimensional S,, de la cual se puede calcular los valores reales de la

velocidad del deslizamiento y de la fraccion volumétrica del liquido:

0,25
S =1,938U. (&j Ec. 104
0,
Donde:
U, U,
U =U,-U =—=--—% Ec. 105
1-H, H,

De la Ec. 105 se obtiene:

_u,-vu, +((Us U f+4UuU, )0,5

Hl
U,

Ec. 106

Para calcular la velocidad dimensional del deslizamiento S, se aplican las
correlaciones, Ec. 107 y Ec. 111, propuestas por los autores las cuales varian para

cada patron de flujo. Luego, de la Ec. 104 se obtiene U, . Se calcula entonces

facilmente el valor de la fraccion volumétrica del liquido.

Para el calculo de valores como L,, L,, F|, F,, F,, F,, F,, F,, F, y f,,se

utilizaron las gréficas de las Fig. 13, Fig. 14, Fig. 15 y Fig. 16, presentadas por Duns
y Ros. Se tomaron puntos consecutivos para adquirir asi una tabla de datos segtn los
valores de ordenada y abscisa. Se encontraron entonces funciones que se aproximan
correctamente a las graficas. Las funciones, sus intervalos de aplicacion y los errores

de las mismas, se muestran en la Tabla 29 del apéndice A-1.
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Flujo Burbuja

Para este patron de flujo la velocidad adimensional del deslizamiento se

calcula de la siguiente forma:

’ N 2
S =F+F,N,+F, [ £ j Ec. 107
1+ N,

v

La caida de presion se calcula:

dp S.PUuU,, g .
- = 4 —SIn ﬂ Ec. 108
dz 2g.D, P g, %) ¢

tot

Donde el factor de friccion de Moody f, se calcula utilizando la ecuacion

siguiente, la cual fue obtenida de data experimental:

5

fm=f1f3

Ec. 109

Donde f, es el factor de friccion de Moody para flujo monofésico como funcion del
nimero de Reynolds para el liquido Ec. 25, f, factor de correccion obtenido

correlacionando la relacion de velocidades de las fases y un grupo adimensional,

como se muestra en la Fig. 16. Y el factor de correccion:

U 0,5
f: =1+f( = J Ec. 110
’ 50U,

Como se observa el término de la caida de presion debida a la aceleracion se

desprecia para el patrén tipo burbuja.
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Flujo Tapon

La velocidad adimensional del deslizamiento toma el valor:

N 0,932+F'
Sa:(l"'Fs U

- Ec. 111
1+7N,,

La caida de presion para este patron de flujo se calcula de la misma manera

que se hizo para flujo burbuja.

Flujo tipo Mist

Para este tipo de flujo, los autores concluyeron que no hay deslizamiento entre

las fases. Es por esto que la caida de presion se calcula:

fp U,

TEE 4 pg
dP|  2g.D, Ec. 112
dz|, - 1-E,

Como se observa, para este patron de flujo se toma en cuenta la caida de

presion debido a la aceleracion:

— Um Usg pm
g.P

k Ec. 113

Duns y Ros notaron que la rugosidad en la pared de la tuberia se ve afectada
por la pelicula de liquido y por la viscosidad del liquido. Estos fendmenos estan

gobernados por la ecuacion de Weber y de N, donde:

70



Capitulo III: Descripcion Detallada de Modelos.

2
e = gUSg Pq Ec.
o
Y:
2
N, = A Ec.
poE
La rugosidad relativa se puede obtener entonces, siguiendo los criterios:
WeN, 0,005 = £ = 2070 Ec.
Di ngsg Di
Y:
WeN, > 0,005 = £ = 037139 (j,ny pooe Ec
Di ngsg Di
En el caso que 7, > 0,05 el factor de friccion de Moody se calcula:
1 1,73
=4 +0,067\7, ) Ec.
=% lhtogl0.27 %) a ¢

Flujo Transicion

114

115

116

117

118

En este caso los autores propusieron hacer una interpolacion lineal entre las

fronteras de flujo L, y L,, es decir entre flujo tapon y tipo “mist”. Se utiliza la

ecuacion:
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apr
dz

=Lm—Ngv d_P
L —L |\ dz

N, —-L,(dP
+ _ | —
tapon Lm - Ls dZ

Para el célculo en este patron de flujo se debe modificar el valor de la

] Ec. 119
mist

tot

densidad del gas:

Ec. 120

PROCEDIMIENTO DE CALCULO:
(a) Determinar el patron de flujo:
1) Usar ecuaciones de la Ec. 79 a la Ec. 85, haciendo los cambios de nidad

necesarios para asegurar que lso parametros sean adimensionales.

2) Encontrar por el método de interpolacion los valores de L, y L, utilizando
N, como abscisa, Fig. 13.

3) Si se cumple la siguiente condicion el flujo es tipo burbuja:

0<N, <L +L,N, Ec. 121

4) Si se cumple la siguiente condicion el flujo es tipo tapon:

L+L,N, <N, <L, Ec. 122

5) Si se cumple la siguiente condicion el flujo es tipo mist:

N, >L Ec. 123
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6)

Si se cumple la siguiente condicion el flujo es tipo transicion:

L <N,<L, Ec. 124

(b) Determinar la caida de presion para flujo burbuja:

1)

2)
3)

4)
5)

Encontrar, utilizando las funciones de aproximacién adecuadas, los

valores de F|, F,, F, y F, utilizando N, como abscisa, Fig. 14. El valor

de F, se calcula:

: F
F3 = 3 -2 Ec. 125
Nd

Usar las Ec. 107, Ec. 104 y Ec. 106 para determinar S,, U, y H,.
Calcular el factor de friccion f, utilizando el nimero de Reynolds para el
liquido Ec. 25. Obtener el valor de f, de la funciéon de aproximacion

respectiva. Aplicar la Ec. 110 y luego la Ec. 109 para obtener el factor de

friccion e Moody para la mezcla f, .
Determinar la densidad de la mexcla p,, a partir de la Ec. 30.

Aplicar la Ec. 108 para determinar la caida de presion total.

(c) Determinar la caida de presion para flujo tapon:

1)

Encontrar, haciendo uso de las funciones de aproximacion propuestas, los

valores de F; , F, y F, utilizando N, como abscisa, Fig. 15. El valor de

F, se calcula:
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F, =0,029N, +F, Ec. 126

2) Usar las Ec. 111, Ec. 104y Ec. 106 para determinar S,, U, y H,.

3) Repetir el paso 3), 4) y 5) para flujo burbuja.

(d) Determinar la caida de presion para flujo tipo mist:

1) Calcular el nimero de Reynolds para el gas segun la Ec. 26.
2) Aplicar las Ec. 114 y Ec. 115 y los criterios Ec. 116 y Ec. 117. Si

o, > 0,05 se utiliza la Ec. 118 para obtener el factor de friccion de

Moody. De lo contrario se utiliza Ec. 24 para calcular el factor de friccion
de Moody con el nimero de Reynolds calculado en el paso 1).

3) Calcular la densidad de mezcla p,, aplicando la Ec. 32 y E, con la Ec.
113.

4) Calcular la caida de presion con la Ec. 112.
(e) Caida de presion para flujo transicion:
1) Calcular la caida de presion para flujo tapén y tipo mist siguiendo los

pasos ¢) y d) utilizando como densidad del gas la calculada en la Ec. 120.

2) Obtener la caida de presion de la Ec. 119.

Correlacion de Dukler et al. (1964)

Este modelo se caracteriza por estar dividido en dos partes: en la primera, sus
autores comparan ciertas correlaciones para el calculo de la presion y del holdup

frente a una data experimental; y en la segunda, realizan un anélisis de similitud con
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la finalidad de proponer una nueva correlacion para el calculo del gradiente de

presion.

Una caracteristica importante de este modelo es la definicion del gradiente de

presion debido a la friccion, que se evaltia con la siguiente ecuacion:

dp| _2G..[,
Pl _ 26w /s a(A)p Ec. 127
dZ f Dlpm

Donde a(l) se defien mas adelante y ¢ es un grupo adimensional definido por:

pm Hl p_tm(l_Hl)

_P /112 " Py (1_11)2 Ec. 128

En la cual, la densidad bifasica debe ser calculada segun la Ec. 30, utilizando
la fraccion de liquido sin deslizamiento. El holdup debe ser calculado a través de un
proceso iterativo en el cual se utilizan las ecuaciones de Bankoff (1960) y Hughmark
(1962). Bankoff propuso la siguiente ecuacion para correlacionar la fraccion de

liquido con deslizamiento:

1-H,
1-4,

K =

Ec. 129

Mientras que Hughmark correlaciond el factor K contra una variable que

denominé Z 'y que viene dada por la siguiente formula:

s %
mele ( Um J/
_Red Fprt st +u,(1-H,))) gD, Ec. 130

Z 1 - )
A A
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Donde la densidad de mezcla se define con la Ec. 32.

La relaciéon entre K y Z puede ser ajustada con una ecuacion logaritmica de

quinto orden, la cual fue desarrollada por Garcia et al. (2004) y es la siguiente:

K =0,1746-0,13011n(Z) +0,7508In(Z)* —0,43081n(Z)’
Ec. 131
+0,095531n(Z)* —0,0074521n(Z)’

a(2)

También, en la Ec. 127 se observa el factor que viene dado por la

siguiente relacion:

B —In4,
@ 1,281-0,478~1n A, )+0,444(-1n 4 )’ —0,094-1n4, )’ +0,00843~1n,) Ec.132

Otro aspecto importante de este modelo tiene que ver con la definicion del
gradiente de presion debido a los cambios de energia cinética. Haoulo (2004)
desarroll6 detalladamente las ecuaciones propuestas por Dukler y compaiia, hasta
llegar a la relacion mostrada en la Ec. 51.

PROCEDIMIENTO DE CALCULO:

(a) Determinar el flujo masico total por unidad de area con las Ec. 20, Ec. 21 y la Ec.

22.

(b) Calcular la fraccion de liquido sin desplazamiento con la Ec. 17.

(c) Calcular la densidad de la mezcla bifasica, utilizando el resultado anterior en la

Ec. 32. Analogamente, determinar la viscosidad de la mezcla bifasica, Ec. 33.
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(d) Determinar la fraccion de liquido con deslizamiento, para lo cual debe realizarse

un proceso iterativo que involucre las ecuaciones Ec. 129, Ec. 130 y Ec. 131.
(e) Calcular el factor adimensional ¢ segiin la Ec. 128, el flujo masico total nz con
las Ec. 9 y luego sustituir en la siguiente formula para determinar el nimero de

Reynolds de la mezcla homogénea.

41t

Re

» Ec. 133

- ﬂ'-Di/um ¢

(f) Utilizando el resultado anterior en la Ec. 134 se obtiene el factor de friccion de

Fanning para la mezcla.

0,125

0,32
Retp

S =0,014+ Ec. 134

(g) Determinar el factor a(4) segun la Ec. 132 y luego calcular el volimen especifico

del gas de esta forma:

v, =—— Ec. 135

(h) Determinar el gradiente de presion por friccion con la Ec. 127 y el gradiente de

presion por aceleracion con la Ec. 51.

(i) Con la densidad de la mezcla, calcular la caida de presion por elevacion como se

muestra en la Ec. 29.

(j) Aplicar la Ec. 28 para obtener el gradiente de presion total.
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Correlacion de Hagedorn y Brown (1965)

Las correlaciones propuestas por estos dos autores fueron desarrolladas a partir de
datos experimentales provenientes de pozos de prueba cuyas tuberias tenian a lo
sumo 1 ' pulgadas de didmetro nominal. No obstante, Hagedorn y Brown aseguran
que es posible utilizar sus correlaciones en el calculo de gradientes de presion en
tuberias de mayor diametro que aquellas donde fueron desarrolladas dichas
correlaciones. Segliin los autores esta extrapolacion es posible con cierto grado de
precision. Es importante destacar que, para asegurar la correcta aplicacion elas
correlaciones, los datos fueron convertidos al sistema ingles de unidades.
Donde:

A viscosidad [cp].

o : tension superficial [ dynes/cm ].

D, : diametro de la tuberia [f].

p,, : densidad [bm/ ft* 1.

U : velocidad [ fi/s].

P, dP/dz: presion [psi].

Estos investigadores reconocen dos tipos de patrones de flujo: Burbuja y No
Burbuja. El modelo propuesto por ellos se aplica para flujo bifasico de tipo No
Burbuja y consiste en la siguiente metodologia: en primer lugar se determina el

coeficiente de la viscosidad del liquido C,,, el cual es funcion del numero de la

nl >

viscosidad del liquido N,. Para ello en este trabajo se hizo un ajuste de los datos

reales, obtenidos de la siguiente figura, a una funcion polindmica de décimo orden, la

cual puede verse en el apéndice A-1, en la Tabla 23.
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Fig. 17: Coeficiente de la viscosidad del liquido versus Nj, segin Hagendorn y Brown(1965).

Seguidamente, una vez determinado el coeficiente de la viscosidad del

liquido, se utiliza este valor en el célculo del factor adimensional C,, definido por los

autores como:

va P " Cnl
v 7)o, Ee. 136
’ d

8gv

C, =

Con lo cual se puede hacer uso de la segunda funcidén de aproximacion de los
datos reales, ya que la misma representa la dependencia del Factor de Holdup H% ,
del coeficiente C,, como se puede ver en la siguiente figura. La funcion de ajustes y

los errores calculados se encuentran en la Tabla 23 que se encuentra en el apéndice

A-1. Similarmente, cuando el factor C, se encuentra por encima del méximo o por

debajo del minimo del intervalo de precision se realiza una extrapolacion lineal.
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Fig. 18: Factor de Holdup vs. C,, por Hagendorn y Brown (1965).

A continuacion, es necesario calcular un tercer factor de correccion del

Holdup denominado y/, el cual es funcion de un tercer grupo adimensional

llamado C;, definido por los autores con la siguiente ecuacion:

N . N0,38

C,=| -2 Ec. 137
Ny

Igualmente se desarrolld una funcién de ajuste de los datos reales obtenidos

mediante la digitalizacion de la grafica que se muestra a continuacion. Al igual que la

ecuacion de ajuste anterior, su forma y errores se pueden observar en la misma tabla

mencionada previamente.
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Fig. 19: y vs. C;, segiin Hagendorn y Brown (1965).

Finalmente, se calcula el holdup corregido por los factores obtenidos de las

correlaciones presentadas hasta ahora mediante la siguiente ecuacion:

H.
H_,:( ﬁl//]-l// Ec. 138

PROCEDIMIENTO DE CALCULO:

(a) Calcular los grupos adimensionales, asegurando la correspondencia de unidades:

N, (Ec.79).
N, (Ec. 80).
N, (Ec. 81).
N, (Ec. 82).

(b) Calcular el valor de la velocidad de la mezcla (Ec. 15) y de la frontera entre flujo

burbuja y tapon (Ec. 83).

(c) Determinar la fraccion de gas sin deslizamiento (Ec. 19).
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(d) Calcular el nimero de Reynolds del liquido (Ec. 25) y el factor de friccion de
Moody (Ec. 24).

(e) Criterio para definir el tipo de flujo (monofasico o bifasico):

N_ <0 Ec. 139

(f) Criterio para determinar el tipo de patron de flujo, si se cumple es burbuja, de lo

contrario es no burbuja:
A, <L, Ec. 140

(g) Determinar el gradiente de presion total en flujo monofasico, siendo f el factor de

friccion de Moody calculado en 1):

2
APl 1079210+ £ 2V & P oo Ec. 141
dz D, g 144

tot

(h) Determinar el gradiente de presion total en flujo bifasico de tipo burbuja:

U, =0,7874016 [/] Ec. 142
U vY U
H, =1-05-|1+—2— |1+ | —4.—= Ec. 143
US US US
U
U, ==L .
= Ec. 144

Calcular el nimero de Reynolds segtin (Ec. 25) utilizando U, enlugarde U .

Calcular el factor de friccion de Moody segun (Ec. 24) usando el resultado anterior.
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Determinar la densidad de mezcla con la Ec. 30.

d_P
dz

: fy
:—(pm éSlnﬂ"‘f'LJ Ec. 145
g.

tot

(i) Si el caso es no burbuja, determinar los valores de los factores de correccion de la
fraccion de liquido con deslizamiento:

C,, (Ec.329).
C, (Ec. 136).
1/ (Ec. 328).
C, (Ec. 137).
v (Ec. 330).
H, (Ec. 138).

4, (Ec. 17).

Calcular las densidades promedio de la mezcla, usando la fraccion de liquido con

deslizamiento y sin deslizamiento:

Pn=p H+p, -H, Ec. 146

P, =P A +p, A, Ec. 147

El autor indica que la mejor aproximacion se obtiene al utilizar el mayor de
los valores calculado en las dos ecuaciones anteriores en el denominador de la

siguiente ecuacion.
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Determinar la densidad promedio de la mezcla bifasica:

2
pn 1
p, =—"— sip,>p,
o Ec. 148

Py =P, Sip,<p,

Calcular la viscosidad promedio de la mezcla, para lo cual se utiliza la siguiente

ecuacion en la cual la variable x debe ser substituida con el mayor valor entre H ,y

A

(I=x)

Ly = 1y My Ec. 149

Obtener el nimero de Reynolds de la mezcla (Ec. 25), utilizando el mayor valor

calculado entre las ecuaciones Ec. 146 y Ec. 147, y el valor obtenido en la Ec. 149.

Con el numero de Reynold de la mezcla, determinar el factor de friccion de Moody

(Ec. 24).

Determinar el gradiente de presion total en la tuberia:

dap
dz

1 . U,
=— é,otpsmﬂ £+ﬁ0’p— Ec. 150
144 g 2g.D,

tot c

Correlacion de Orkiszewski (1967)

Este autor propone un modelo dependiente del tipo de patron de flujo y
asegura que, a pesar de ser una extension del trabajo hecho por Griffith y Wallis

(1961), es superior en cuanto a la precision del calculo de la caida de presion. Los

84



Capitulo III: Descripcion Detallada de Modelos.

patrones de flujo que Orkiszewski reconoce son: burbuja, tapdn, transitorio y anular;
y para cada uno de ellos, o bien el autor recomienda el uso de una determinada
correlacion que segun su criterio es la mas adecuada, o bien el autor desarrolla una
serie de correlaciones que conducen al célculo del gradiente de presion. Es importante
destacar que, para asegurar la correcta aplicacion de las correlaciones, los datos

fueron convertidos al sistema ingles de unidades.

Donde:
M viscosidad [cp].
o : tension superficial [ dynes/cm ].
D, : diametro de la tuberia [f7].
p,, - densidad [bm/ ft* 1.
U : velocidad [ fi/s ].
dP/dz: presion [psf].

En primera instancia, se determina el patron de flujo existente segun las
condiciones de flujo y propiedades del fluido. Para ello, el autor utiliza los limites
propuestos por Griffith y Wallis (1961), en el caso de la transicion entre flujo burbuja

y tapdn, y los sugeridos por Duns y Ros (1963) en las demads transiciones.
Una vez determinado el patron de flujo presente en la tuberia, corresponde el

calculo del gradiente de presion, para lo cual Orkiszewski recomienda el uso de las

siguientes correlaciones o modelos:
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Tabla 2: Correlaciones recomendadas por Orkiszewski.

METODO PATRON DE FLUJO

Griffith y Wallis(1961) Burbuja

Griffith y Wallis(1961)  Tapdn (término de la densidad)

Orkiszewski (1967) Tapon (Término de la friccion)
Duns y Ros (1963) Transitorio
Duns y Ros (1963) Anular

Como se observa en la tabla anterior, el procedimiento para el calculo del
gradiente de presion en flujo burbuja ya se explicd detalladamente en el resumen del
modelo de Griffith y Wallis (1961). Asimismo, el método para el calculo del
gradiente de presion en flujo transitorio y anular se expuso minuciosamente en el
resumen del modelo de Duns y Ros (1963). En cuanto a la técnica para el calculo del
gradiente de presion en flujo tipo tapon, solo se expondrd el procedimiento para
calcular el término correspondiente al gradiente de presion por friccion, ya que es la
innovacion realizada por el autor al trabajo que hicieran Griffith y Wallis (1961) en

este régimen.

En consecuencia, el gradiente de presion debido a la friccion en flujo tipo

tapon se calcula, segin Orkiszewski, mediante la siguiente ecuacion:

d_P
dz

2
=f- AU, -((U‘” +Ub)+5j Ec. 151

Siendo un coeficiente adimensional de correlacion.
Con respecto al célculo de la velocidad de la burbuja, el autor sugiere que se

utilice la formula propuesta en la correlacion de Griffith y Wallis (1961), es decir, la
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Ec. 98. En dicha ecuacién, C; se expresa en la Fig. 11 como funcién del nimero de
Reynolds de flujo burbuja y C; se extrae de la Fig. 12 como funcion tanto del namero
de Reynolds de flujo burbuja como del nimero de Reynolds del liquido. Como se dijo
previamente, se hallaron funciones de ajuste de los datos de ambas gréaficas para ser

utilizados en las correspondientes subrutinas.

Consecuentemente, se define el nimero de Reynolds de flujo burbuja como lo

indica la siguiente ecuacion:

U,-D,-
Re, = Lo Bl Ec. 152
H

Por tanto, se hace evidente que es necesario un proceso iterativo para el
calculo de los factores C; y C,, que es muy parecido al expuesto en el procedimiento
de célculo de Griffith y Wallis (1961). Ademas, el autor propone una serie de
ecuaciones para extrapolar el valor de U, cuando el nimero de Reynolds es mayor a

6.000. Estas ecuaciones son las que se presentan a continuacion:

Cuando Re, <3.000:

U, =(0,546+8,74x10° -Re)-\[g - D, Ec. 153
Cuando Re, >8.000:

U, =(035+8,74x10 -Re)-,[g - D, Ec. 154

Y cuando3.000 < Re, <8.000:
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w =(0,251+8,74x10° -Re)- /g D,
: Ec. 155
szl-l//+ 2+% c

2 v pl'\/ﬁi

En relacion al célculo de 6, Orkiszewski propone un conjunto de 4 ecuaciones
que dependen tanto de la naturaleza de la fase liquida del flujo como de la velocidad

de la mezcla. Esta dependencia se resume en la tabla siguiente:

Tabla 3: Ecuaciones sugeridas por Orkiszewski para el

calculo del coeficiente de distribucion del liquido.

FASE y ECUACION
U, %]
CONTINUA PROPUESTA
Agua <10 Ec. 156
Agua >10 Ec. 157
Aceite <10 Ec. 158
Aceite >10 Ec. 159
Y las ecuaciones son:
0,0131
5= (#J ~0,681+0,232logU,, —0,428log D, Ec. 156
Dl
451
5= (%)—0,709—0,1621%% ~0,888log D, Ec. 157
D/
0,01271 1
5= [ 0127 f’fg“f * )j ~0,284+0,167logU,, +0,113log D, Ec. 158
D!
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5= (0’0272?,5(1” Lt 1)J +0,161+0,569log D,

“logU, K 0,01 ll‘;g(”l Al 1)J +0,397 +0,63log D,}

1,571
i

Ec. 159

Finalmente, se debe destacar que el autor restringe el valor de 6 con los

siguientes limites, que dependen de la velocidad de la mezcla:

Para U, <10 [ft/s]:
02>-0,065-U,,

Y para U, >10 [ft/s]:

s> s [{_Pw
u,+U, P

Donde:
pl(Usl +Ub)+ngsg
u,+U,

ptp: +p15

PROCEDIMIENTO DE CALCULO:

a) Determinar el patron de flujo, usar ecuaciones de la Ec. 79 a la Ec. 85.

Ec. 160

Ec. 161

Ec. 162
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El flujo es burbuja cuando:
l,20,13y 4, <,
El flujo es tapon cuando:

Ny, <l yA, >,

El flujo es transicion si:

Ngv <l yNgv >

Se considera tipo “mist” cuando:

b) Si el flujo es tipo tapon, calcular el nimero de Reynolds del liquido (Ec. 25),
utilizando como velocidad la de la mezcla, el factor de friccion de Moody (Ec.

24) y la rugosidad relativa.

c) Asignar los valores iniciales del proceso iterativo para calcular la velocidad de la
burbuja. Asumir una primera aproximacion a la velocidad de la burbuja y calcular

con ella el nimero de Reynolds de la burbuja (Ec. 152).

d) Si el nimero de Reynolds del liquido es mayor a 6.000, seleccionar la relacion
adecuada de entre las correspondientes (Ec. 153, Ec. 154 y Ec. 155). En caso
contrario, utilizar las formulas de ajuste de las Fig. 11 y Fig. 12 para hallar los

factores necesarios para el calculo de la nueva velocidad de la burbuja.
e) Comparar esta nueva velocidad con la supuesta en el paso (c) y seguir iterando

hasta que la diferencia entre el valor supuesto y el calculado sea menor que una

tolerancia especificada o se alcance el nimero maximo de iteraciones.
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f) Determinar el valor del coeficiente de distribucion de liquido, utilizar como guia

la Tabla 3.
g) Obtener la densidad biféasica, con la Ec. 162.

h) Calcular el gradiente de presion por friccion segin la Ec. 151 y sumarlo al
gradiente de presion por elevacion, que corresponde a la densidad bifasica

calculada en el paso anterior, a fin de obtener el gradiente de presion total con la

Ec. 28.

Correlacion Eaton et al. (1967)

La correlacion propuesta por estos autores fue desarrollada a partir de data
proveniente de un sistema de tuberia horizontal de 2 y 4 pulgadas de diametro y
aproximadamente 1.700 pies de longitud. Eaton y compafiia proponen correlaciones
para determinar el factor de friccion y la fraccion de liquido con deslizamiento.

(Todas las unidades en Sistema Inglés)

Donde:
M viscosidad [cp].
o : tension superficial [ dynes/cm ].
D, : diametro de la tuberia [f7].
p,, : densidad [ /bm/ ft* 1.
U : velocidad [ ft/s ].
dP/dz: presion [psf].

m : flujo masico [/b/s].
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En primer lugar, los autores plantean la siguiente funcion, en la cual el factor

de friccidon queda correlacionado con estos grupos adimensionales:

0,1 . .
7 1, _ 0,057,/‘mgm ) Ee 163
. _l// 2,25 C.
m /’lgDi

Esta correspondencia se puede observar en la siguiente figura, la cual fue
igualmente digitalizada y aproximada con el método expuesto anteriormente. La

funcién de ajuste y sus errores se pueden observar en el apéndice A-1 en la Tabla 32.

10.0 I
| | I | I

- a = 2" H,0 .

5 ° - 4" H,0 E

€ a — |7" DISTILLATE —

E 3
£ i
T 0l —
0l -

= 6 Bl e
103 10* 107

Fig. 20: Correlacion para el factor de pérdida de energia de Eaton et al. (1967).
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En cuanto al holdup, de la misma manera los autores definieron un parametro

adimensional con el cual correlacionaron la fraccion de liquido con deslizamiento. El

mencionado grupo adimensional es el siguiente:

1,84N %7 r )",
N_N%%771 14,65 psi N
gv 'd ) pSl

1

Ec. 164

Como se puede ver, este parametro adimensional es funcion de los numeros

adimensionales mostrados anteriormente y su relacion con la fraccion volumétrica de

liquido con deslizamiento se presenta en la siguiente figura:

l. U [ I'ITTI'[J S i | "I"l !1[}'["_'1 _["‘I—l'lT'lT'I'm'

0.9=  WATER-GAS DATA
0.8 2 PIPE - 50-2500 BPD
o L 4" PIPE - 50-5500 BPD
: 0 - 10 MM SCF/DAY

LIQUID HOLDUP, HL

.001 0.01 0.1 1.0
0.575 0.05 . 0.1
1.84 N (p/py) N,
Wy 0-0277
gv d

Fig. 21: Correlacion para el Holdup propuesta por Eaton et al. (1967).

-~

’
’
/
/
4
/

10
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PROCEDIMIENTO DE CALCULO:

(a) Calcular los flujos masicos de gas, liquido y total. Determinar la abscisa de la Fig.

20.

(b) Con la ecuacion de ajuste de la Fig. 20 y la abscisa, calcular la ordenada. Despejar

y obtener el factor de friccion bifasico de Moody f .

(c) Calcular los numeros adimensionales necesarios para utilizar la Ec. 164.

Determinar la abscisa de la Fig. 21.

(d) Con la ecuacién de ajuste de la Fig. 21 y la abscisa, calcular la fraccion de liquido

con deslizamiento.

(e) Aplicar la Ec. 17 para determinar la fraccion de liquido sin deslizamiento.
Sustituir este valor en la Ec. 32 para determinar la densidad de mezcla sin

deslizamiento p,, .
(f) Calcular el gradiente de presion debido a la friccion con:

ar G

=f—r— Ec. 165
dZ f 2ch1pm

(g) Con el holdup calculado en (d) determinar la densidad bifésica, Ec. 30, y con ésta
el gradiente de presion debido al cambio de energia potencial. Aplicar el modelo
de Wallis (1969) para determinar la caida de presion debida al cambio de energia

cinética.

(h) Calcular la caida de presion total con la Ec. 28.
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Correlacion de Aziz et al. (1972)

Aziz et al. desarrollaron un método el cual toma en cuenta los patrones de
flujo y presentaron una correlacion para el flujo tipo burbuja y tapén. En su trabajo
proponen utilizar el método de Duns y Ros para el flujo tipo mist y transicion. Para

este modelo los datos fuerno convertidos al Sistema Ingles:

Donde:
M viscosidad [cp].
o : tension superficial [ dynes/cm ].
D, : diametro de la tuberia [f7].
p,, : densidad [ /bm/ ft* 1.
U : velocidad [ ft/s ].
dP/dz: presion [psf].

m : flujo masico [/b/s].

Para definir los patrones de flujo, los autores definen las siguientes variables,

(no se debe hacer cambio de unidades):

% Y
N,=U, Pe 2P, Ec. 166
20,0764 ) | 62,40,

Y

N, =U, 2P, Ec. 167
62,40,

0,172

N, =0,51(100N, ) Ec. 168
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N, =8,6+338N, Ec. 169

N, =70(100N, ) Ec. 170

Flujo Burbuja:

La fraccion volumétrica de liquido se calcula de la siguiente forma:

H =1-— Ec. 171
bf
Siendo:
Uy =12U,+U, Ec. 172
RV
U, = 1,41{@(’0’—2’%)} Ec. 173
P
La caida de presion por friccion se define como:
dP ’
dPl _ JpUn” Ec. 174
dz|, 2g.D,

Donde f'es el factor de friccion de Moody correspondiente al nimero de Reynolds de

liquido calculado para una velocidad igual a la de la mezcla, y p, corresponde a la

densidad de la mezcla calculada con la Ec. 30.
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Flujo Tapén:

Para este caso se utilizan las Ec. 171 y Ec. 172, y la siguiente:

G —_—
UhS:C|: g(p12 pg
P
Donde:
3,37-N,
C=0,345[1— N {1 —e " }
Siendo:

q%

N, = gDiz(pl _pg)
O
N = [gDi3pl (pz — Py )]%

v

H

Tabla 4: Valores de m respecto a Nv

sugeridos por Aziz et al.

N

v m
> 250 10
250> N, >18 69N,

<18 25

Ec. 175

Ec. 176

Ec. 177

Ec. 178
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La caida de presion por friccion se calcula:

dP _ flelUm2

— Ec. 179
dz|, 2g.D,

Donde f'es el factor de fricciéon de Moody correspondiente al nimero de Reynolds de

liquido calculado para una velocidad igual a la de la mezcla.

Flujo Mist:

La caida de presion para este tipo de patron de flujo se calcula siguiendo el

método propuesto por Duns y Ros (1963).

Flujo Transicion:

Para este tipo de patron de flujo para el célculo de la caida de presion se debe
usar las ecuaciones de flujo tapoén y “mist”. Luego se aplica un método de

interpolacion similar al propuesto por Duns y Ros (1963):

[ N3—Nx]dP
T T B L
slug N3_N2 dZ

Los autores consideraron despreciable la caida de presion por aceleracion en

dP

dP| _N;-N,dP
dz

= - Ec. 180
N,—-N, dz

tot mist

todos los patrones de flujo a excepcion del flujo tipo mist. Ademas, la caida de
presion por elevacion se calcula relacionando la densidad de la mezcla con el angulo

de inclinacidén, como se vio en modelos anteriores.
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PROCEDIMIENTO DE CALCULO:

(a) Determinar el patron de flujo:

1) Usar ecuaciones de la Ec. 166 a la Ec. 170.

2) Si se cumple la siguiente condicion el flujo es tipo burbuja:

N_ <N,

X

3) El flujo es tipo tapon cuando:

N, <N, <N, para N <4
N, <N, <265 paraN, 6 >4

4) Existira flujo tipo mist al cumplirse:

N, >3 para N <4
N,>265 paraN,6 >4

5) Si se cumple la siguiente condicion el flujo es tipo transicion:

N,<N,<N; para N <4

(b) Determinar la caida de presion para flujo burbuja:

Ec. 181

Ec. 182

Ec. 183

Ec. 184

1) Evaluar el valor de la fraccion volumétrica de liquido utilizando las Ec.

173, Ec. 172y Ec. 171.

2) Con el valor anterior calcular la densidad de la mezcla, Ec. 30.
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3) Calcular el valor del factor de friccion de Moody evaluado para un ntimero

de Reynold del liquido (Ec. 25) que fluye a una velocidad U, , Ec. 24.

4) Calcular la caida de presion utilizando la Ec. 174.

(c) Determinar la caida de presion para flujo tapon:

1) Evaluar el valor de la fraccion volumétrica de liquido utilizando las Ec.
173, Ec. 172 y Ec. 171.
2) Calcular el valor del factor de friccion de Moody evaluado para un nimero

de Reynold del liquido (Ec. 25) que fluye a una velocidad U, , Ec. 24.

3) Calcular la caida de presion utilizando la Ec. 179.

(d) Caida de presion para flujo “mist”: en este caso se utiliza el m'todo descrito para

Duns y Ros (1963).

(e) Caida de presion para flujo transicion:
1) Calcular la caida de presion para flujo tapon y tipo mist (c) y (d).
2) Obtener la caida de presion de la Ec. 119.

Correlacion de Beggs y Brill (1973)

La correlacion de Beggs y Brill ofrece la posibilidad de calcular caida de
presion para flujo bifasico en tuberias de cualquier inclinacion. Segin Alarcon
(1998), este método es el mas consistente, aunque esto no significa que es el mas

exacto.
En este método se calcula la fraccion volumétrica de liquido como si la tuberia

fuera horizontal y luego, utilizando un factor de correccion por inclinacién P, se

calcula para el angulo de inclinacion real.
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La Ecuacion utilizada para el calculo de la caida de presion es la siguiente:

. f; pﬂ‘lUmz
gsm@[p,Hl +pg(1—H,)]+”7
- = e Y 2D, Ec. 185
dZ l_llel+pg(1_Hl)pn1Usg

P

Siendo P la presion en [Pa]y f,, el factor de friccion de Moody.

El desarrollo de esta ecuacion se encuentra en el apéndice del trabajo de
Beggs y Brill. Se observa que las incdgnitas son la fraccion volumétrica de liquido y

la densidad de mezcla.

Una conclusion interesante de las pruebas realizadas por estos investigadores
consiste en que la fraccion volumétrica de liquido tiene una dependencia clara con el
angulo de inclinacion de la tuberia. De hecho observaron, para flujo ascendente, que
al aumentar el angulo, la gravedad hace que el liquido fluya a menor velocidad,
aumentando asi el deslizamiento, y, por lo tanto, la fracciéon volumétrica de liquido.
Al incrementar el angulo, méas de 50° desde la horizontal, el liquido ocupa la tuberia
de tal manera que se reduce el deslizamiento, reduciéndose la fraccion volumétrica.
En el caso del flujo descendente, al aumentar la velocidad del liquido, se reduce la
fraccion volumétrica; pero, una vez alcanzado cierto angulo, el fluido cambia de
patron a semi-anular y luego a anular, por lo que el liquido fluye en la pared de la
tuberia y su velocidad disminuye, aumentando asi el la fraccion volumétrica de

liquido.
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Fig. 22: Fraccién Volumétrica de Liquido vs. Angulo de inclinacién, Beggs y Brill (1973).

Ademas las pruebas revelaron que la variacion de la fraccion volumétrica de
liquido respecto al angulo de la tuberia depende también del patron de flujo existente.
Los autores tomaron entonces la decision de normalizar la fraccion volumétrica,
dividiendo el holdup, para cualquier angulo, entre el mismo para tuberia horizontal

obteniendo asi el factor de correccion por inclinacion \P.

Los patrones de flujo considerados por Beggs y Brill son los siguientes:

EEABFASITT F.aom

% - - INTETTTENT  FLOW EL o0 iy 5 aw
e (T e
—F _ . { [ I S __ .ﬁ b o :._.ﬁ.é

s P : S e
 Eorored CE S b
O e i

Fig. 23: Patrones de flujo segiin Beggs y Brill, Beggs y Brill (1973).
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PROCEDIMIENTO DE CALCULO:

(a) Determinar la velocidad media (Ec. 15) y la fraccion de liquido sin deslizamiento

Ec. 17.

(b) Calcular:

N, (Ec. 80).
Fr= Z—lm; Ec. 186
L =3164""" Ec. 187
L, =0,00092524, 7% Ec. 188
L, =0,147""" Ec. 189
L,=0,52""" Ec. 190

(c) Criterio para definir patrones de flujo:

SEGREGADO (segregated):
2,<001Y Fr<lL,

2,2001Y Fr<L,

TRANSICION (transition):
A4,2001Y L, <Fr<L,
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INTERMITENTE (intermittent):
0,01<2,<04Y L, <Fr<li,

2,204Y L, <Fr<L,
DISTRIBUIDO (distributed):
2,<04Y Fr>L,

2,204Y Fr>1L,

(d) Célculo de la fraccion volumétrica del liquido para tuberia horizontal:

H,(0)= a/ll[i Ec. 191
Fr(,
Donde:
Tabla 5: Constantes de Beggs y Brill para el calculo del
Holdup (B=0°).
PATRON DE FLUJO a b c
Segregado 0,980 0,4846 0,0868
Intermitente 0,845 0,5351 0,0173
Distribuido 1,065 10,5824  0,0609
(e) Célculo de C:
C=(1-4)n(da°N, Fr) Ec. 192
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Donde:

Tabla 6: Constantes de Beggs y Brill para el calculo de “C”.

PATRON DE FLUJO d e f g
Segregado ascendente 0,011 -3,768 3,539 -1,614
Intermitente ascendente 2,96 0,305 -0,4473 0,0978
Distribuido ascendente C=0
Todos los patrones descendentes 4,7 -0,3692 0,1244 -0,5056

(f) Célculo de ¥:
¥ =1+ Clsin(1,88) - 0,333sin* (18 8)] Ec. 193

(g) Calculo de la fraccion volumétrica de liquido real:

SEGREGADO, INTERMITENTE Y DISTRIBUIDO:

H,(8)=H,0)¥ Ec. 194
TRANSICION
L,—Fr
A== Ec. 195
L3 _Lz
B=1-4 Ec. 196
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H (transition) = A* H,(segregated )+ B * H (intermittent) Ec. 197
(h) Determinar la mezcla p, con la Ec. 32.

(1) Calculo del factor de friccion de Moody como se muestra:

1

f;z = 2
Ec. 198
2log Re, ~3,8215 ¢
4,52231og(Re, )

(j) Clcular el factor de fricciéon de Moody bifasico, el cual depende del pardmetro s:

s=In(2,2y-1,2) Sil<y<l1,2
5= In(y) . _ Siy<loyx12
~0,0523+3,1821n(y)—0,8725In(y)* +0,018531n(y)
Donde:
ﬂ’l
Y= le Ec. 200
(k) Para luego obtener:
Rf =¢ef Ec. 201
Jo=1R; Ec. 202

() Célculo de la caida de presion segun la Ec. 185.
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Correlacion de Griffith et al. (1973)

Este método fue desarrollado utilizando data experimental publicada por
diversos investigadores y consiste en, primero, la determinacion del patron de flujo
gobernante, y segundo, el calculo de la caida de presion. Se debe destacar que los
efectos debidos a la rugosidad de la tuberia, la viscosidad del fluido y la entrada de
liquido en el nucleo de gas (en flujo anular) no fueron considerados por estos

investigadores.
Con respecto a los patrones de flujo, Griffith y compafiia consideran solo flujo
tipo tapon y anular, y para discriminar entre uno y otro redefinen los siguientes

pardmetros adimensionales:

Numero de la velocidad del liquido:

N, =U, 7—)'0] Ec. 203
gD[ pl - pg

Numero de la velocidad del gas:

Pg

N, =U, j—) Ec. 204
gDi pl _pg

Finalmente los valores frontera para determinar el patrén de flujo:

L= (7 +0,06 &]N,’V Ec. 205

Py
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L =09+0,6N, Ec. 206

Luego de haber determinado el patrén de flujo predominante, los autores
proponen dos ecuaciones para el calculo del Holdup con deslizamiento, dependiendo

de si el flujo es tapon o anular. En el primer caso, la ecuacion propuesta es:

U U

g g

"TULISU, +U, 115U, +K,+gD,

Ec. 207

Donde el factor de inclinacién K, depende exclusivamente del angulo de

inclinacion de la tuberia y se obtiene de la figura que se muestra a continuacion:

T T 1 T T T L | !
1.0fF o=Griffith et al () 1
! A—=Singh and Griffith ©)_
8} 1
I

Fig. 24: Factor de inclinacién propuesto por Griffith et al. (1973).

Al igual que todas las graficas anteriormente mencionadas, esta fue
digitalizada y aproximada con una ecuacion de ajuste. La ecuacion y los errores se

pueden observar en la Tabla 35 del apéndice A-1.
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En segundo lugar, la fraccién de liquido con deslizamiento en flujo anular

viene dada por:

1 1
H =1- ~1-
: &,Og(l—X)Jrl R pg(l—X)+1 Ec. 208
Uu px Prx

En la cual, el factor de deslizamiento, R,, se obtiene de la siguiente grafica en

funcioén de la relacion entre las densidades del liquido y del gas:

10

Vg
Vi

Fig. 25: Factor de deslizamiento propuesto por Griffith et al. (1973).

El gradiente de presion debido a la friccion, en ambos casos, se calcula

utilizando la siguiente ecuacion:

dz P 2D.

1

Ec. 209

Donde: R, = Pn g
P
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En donde f corresponde al factor de friccion de Moody, el multiplicador de
friccion, S, es funcion de la calidad y de la relacion entre las densidades del liquido y

del gas como se puede apreciar en la siguiente figura:

LI I Illlllll T ] L |

1y !
!y
//,,/,

A1
/71711
/77
/77

IIIIII‘

0 5
.500 100 50 0 Pf

L Ps

Fig. 26: Factor multiplicador de la friccién propuesto por Griffith et al. (1973).

De igual forma, la mayoria de estas curvas fueron debidamente digitalizadas y
aproximadas con ecuaciones de ajuste que se pueden observar, junto a sus intervalos

de aplicacion y errores, en el apéndice A-1 de este trabajo.

Para finalizar, el factor de friccion de Moody utilizado en la Ec. 209 se calcula

con la siguiente férmula, en funcidon del nimero de Reynolds:

f=0,184Re™"’ Ec. 210
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Donde el nimero de Reynolds esta dado por:

m 1

Re=——"—+ Ec. 211

PROCEDIMIENTO DE CALCULO:

(a) Determinar el patron de flujo:

1. El flujo seré tipo tapon si se cumple:

N;, >15 N, <15
y [RRY Ec. 212
N, <L, N, <L,

2. Mientras que serd anular cuando se cumpla:

N, <15 N, >15
y o qy Ec. 213
N;v >L, N;v > L

(b) Hallar el factor de friccion bifasico de Moody utilizando la Ec. 210, para el

numero de Reynolds calculado en la Ec. 211.

(c) Calcular la fraccion de liquido sin deslizamiento segin la Ec. 17 y luego la

densidad de mezcla sin deslizamiento p, , Ec. 32.

(d) Calcular los flujos masicos del gas y del liquido segin la Ec. 21 y la Ec. 22.

Determinar la calidad con la Ec. 43.
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(e) Con la calidad y la relacion entre las densidades del liquido y del gas, utilizar la
respectiva ecuacion de ajuste de las curvas que se muestran en la Fig. 26 para

hallar el factor multiplicador de la friccion.

(f) Calcular el gradiente de presion debido a la friccion con la Ec. 209.

(g) Si el flujo es tapon, determinar el factor de inclinacion utilizando la ecuacion de
ajuste de la Fig. 24 y el angulo de inclinacién de la tuberia, en grados. Luego,

determinar la fraccion de liquido con deslizamiento segun la Ec. 207.

(h) Si el flujo es anular, determinar el factor de deslizamiento con la ecuacién de
ajuste de la Fig. 25 y la relacion entre la densidad del liquido y la del gas.

Posteriormente, calcular el Holdup con deslizamiento segun la Ec. 208.

(1) Determinar la densidad bifasica utilizando la Ec. 30 y el resultado obtenido en (g)

o en (h), segln sea el caso.

(j) Calcular el gradiente de presion debido al cambio de energia potencial y el

gradiente de presion total.

Correlacion de Chierici et al. (1974)

En este modelo sus autores adoptan el mismo procedimiento que usara
Orkiszewski (1967) en su trabajo, sin embargo, los mismos desarrollan nuevas
relaciones para tratar el régimen de flujo tapon. Consecuentemente, este modelo esta
compuesto por una primera parte en la que se identifica el patrén de flujo, la cual es
idéntica a la propuesta por Orkiszewski (1967), y una segunda seccion donde,

dependiendo del patron de flujo gobernante, se determina el gradiente de presion. Al
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igual que en Orkiszewski (1967), para asegurar la correcta aplicacion de las

correlaciones, los datos fueron convertidos al sistema ingles de unidades.

Donde:
M viscosidad [cp].
o : tension superficial [ dynes/cm ].
D, : didmetro de la tuberia [f7].
p,, - densidad [ bm/ ft* 1.
U : velocidad [ fi/s ].
dP/dz: presion [psf].

Adicionalmente, el modelo de Chierici ef al (1974). presenta otras diferencias
importantes cuando se le compara con el de Orkiszewski (1967). La primera de ellas
corresponde a la definicion de la densidad bifasica en flujo tapdn, la cual se calcula

con la Ec. 32, para la fraccion de liquido sin deslizamiento.

La segunda diferencia se refiere al calculo de la velocidad de ascenso de la
burbuja. Cuando el niimero de Reynolds de liquido es menor o igual a 6.000, los
autores proponen el uso las curvas de Griffith y Wallis (1961), que se observan en la
Fig. 12. En cambio, para nimeros de Reynolds de liquido mayores a 6.000, los

autores sugieren se utilice la siguiente ecuacion:

U,=02-U, +035-/g-D, Ec.214

Finalmente, la ultima diferencia se refiere al calculo del gradiente de presion
total en flujo transitorio. Por un lado, mientras que Orkiszewski (1967) recomienda
corregir solo la velocidad superficial del gas durante el célculo del gradiente de
presion por friccion en flujo anular, Chierici et al. (1974) sugieren rectificar la
velocidad superficial del gas cuando se requiera calcular los gradientes por elevacion

y friccion en flujo tapon, asi como también corregir la velocidad superficial del gas y
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la densidad del mismo, cuando se requiera calcular los gradientes por elevacion y

friccion en flujo anular.
PROCEDIMIENTO DE CALCULO:
(a) Determinar el patréon de flujo, usar ecuaciones de la Ec. 79 a la Ec. 85.
El flujo es burbuja cuando:
A, <1,
El flujo es tapon cuando:

N, <l yA,>I,

El flujo es transicion si:

Ngv <l yNgv >

Se considera tipo “mist” cuando:

Flujo Tapén

(a) Calcular el nimero de Reynolds del liquido (Ec. 25) sustituyendo U, en lugar de

U, el factor de friccion de Moody [ (Ec. 24) y la rugosidad relativa.

(b) Asignar los valores iniciales del proceso iterativo para calcular la velocidad de la
burbuja. Asumir una primera aproximacion a la velocidad de la burbuja y calcular

con ella el nimero de Reynolds de la burbuja (Ec. 152).

(c) Si el nimero de Reynolds del liquido es mayor a 6.000, calcular la nueva

velocidad de la burbuja segun la Ec. 214. En caso contrario, utilizar las formulas
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de ajuste de las Fig. 11 y Fig. 12 para hallar los factores necesarios para el calculo

de la nueva velocidad de la burbuja.
(d) Comparar esta nueva velocidad con la supuesta en el paso (c) y seguir iterando
hasta que la diferencia entre el valor supuesto y el calculado sea menor que una

tolerancia especificada o se alcance el nimero méximo de iteraciones.

(e) Calcular la fraccion volumétrica de gas con deslizamiento, segln:

Usg
H, =—— Ec. 215
u,+U,

(f) Calcular la densidad de mezcla p, de la Ec. 30.
(g) Determinar el gradiente de presion total, mediante la siguiente ecuacion:

dpr . fo,U:

— = sin(B)+\1- H, J~=—= Ec. 216

dZ o gpm (ﬂ) ( g) 2Dl ¢

Correlacion de Kadambi (1981)

Este investigador realizd un procedimiento analitico para determinar el
gradiente de presion y la fraccidon volumétrica de gas con deslizamiento en flujo
bifasico estratificado, ambas variables en funcién de los pardmetros de Lockhart y
Martinelli (1949). Todos los calculos realizados por Kadambi utilizaron la mezcla

aire-agua a 23,9 °C y 100 Pa de presion.
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Una caracteristica importante del trabajo de este investigador, es que
reconocid cuatro tipos de situaciones, las cuales dependen de los ntmeros de
Reynolds del liquido y del gas: liquido laminar-gas laminar; liquido turbulento-gas
laminar, liquido laminar-gas turbulento y liquido turbulento-gas turbulento. No
obstante, las ecuaciones desarrolladas por Kadambi se refieren al caso laminar-
laminar o turbulento-turbulento, debido a que el mismo no logr6é aproximar curvas

satisfactoriamente en los casos liquido laminar-gas turbulento y viceversa.

Para el caso laminar-laminar, la fraccion volumétrica de gas sin deslizamiento
viene dada por la siguiente ecuacion en funcion del pardmetro de Lockhart-Martinelli

laminar-laminar:

~ 1+0,6684.X,,
¢ 1+1,2424X,, +0201X,,°

Ec. 217

Y el correspondiente factor multiplicador de la caida de presion segin la

formula:

,  1+1,719X,, +0,3502X,,’

Ec. 218
% 110,01436X,, ‘

Analogamente, para el caso turbulento-turbulento, la fraccion volumétrica de
gas con deslizamiento en funcidn del parametro turbulento-turbulento de Lockhart y

Martinelli (1949), viene dada por la siguiente ecuacion:

X, (1,1182+0,4403,)
¢ 1+25315X,, +0,4403X,,°

Ec. 219

Y asimismo, el respectivo factor multiplicador de la caida de presion con la

formula:
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_1+8,4493X,, +4,6431X,,°
1+5,7798X,,

s

Ec. 220

PROCEDIMIENTO DE CALCULO:

(a) Calcular el flujo masico total por unidad de area y la fraccion maésica de gas, con

las ecuaciones Ec. 21 y Ec. 22.

(b) Determinar el numero de Reynolds para el gas, Ec. 26 y, con este valor,

determinar el factor de friccion de Moody para el gas f, con la Ec. 24
(c) Calcular el gradiente de presion basado en las propiedades del gas.

ae|  f.p Uy Ec.
dz|, 2D, 21

(d) Si el régimen es laminar-laminar, determinar el parametro X, de Lockhart-

Martinelli para este caso y con ello determinar la fraccion de vacio y el parametro

¢; con la Ec. 217 y Ec. 218, respectivamente.

(e) En caso de que el régimen sea turbulento-turbulento, determinar el pardmetro X,

de Lockhart-Martinelli para este caso y con ello determinar la fraccion de vacio y

el pardmetro ¢g2 con la Ec. 219 y Ec. 220, respectivamente. La correlacion de

Kadambi no prevé los casos de regimenes mixtos.

(f) Calcular el gradiente de presion por friccion como en la Ec. 87 y el valor obtenido

en el paso (c).

117



Capitulo III: Descripcion Detallada de Modelos.

(g) Finalmente, aplicar el modelo de Wallis para determinar la caida de presion

debida a la aceleracion utilizando la fraccion de gas.

(h) Con la fraccion de vacio obtenida, determinar la densidad de la mezcla con la Ec.

30, recordando que H, =1-H,,y con ella determinar el gradiente de presion por

elevacion. Obtener el gradiente de presion total.

Correlacion de Miiller y Heck (1986)

Este modelo esta basado en dos caracteristicas importantes: la calidad del flujo
y la tasa de flujo masico total por unidad de area. Sus autores proponen inicialmente
calcular los nimeros de Reynolds del gas y del liquido. Luego, si dicho niimero (del
gas o del liquido) es menor o igual a 1.187, se determina el factor de friccion laminar
respectivo segun la Ec. 23, en caso contrario, el factor de friccion correspondiente se

determina con:

f Ec. 222

Seguidamente, se determina la caida de presion debida a la friccion de cada

una de las fases, utilizando la siguiente ecuacion:

dap G,

= e — Ec. 223
gl
dz o 2D, Pa

Y finalmente, se calcula la caida de presion total con:
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d_P
dz

_ap
dz

_[ar
tot dZ

Donde x es la calidad del flujo, es decir, la relacion entre el flujo masico por

+ 2x[d—P
; dz

ﬂ-%/il—xi+x3il—P
z

+p0,8 sin(,B)+d—P Ec. 224
dz

i g a

g

unidad de é4rea del gas y del liquido.
PROCEDIMIENTO DE CALCULO:

(a) Calcular el flujo masico total por unidad de area y la fraccion masica de gas, con

las ecuaciones Ec. 21 y Ec. 22.

(b) Determinar el numero de Reynolds del liquido, Ec. 25, y del gas, Ec. 26. Luego,
calcular los respectivos factores de friccion de Moody, ya sea en régimen laminar
con la Ec. 23 o turbulento con la Ec. 222.

(c) Obtener el gradiente de presion debido a la friccion con la Ec. 223.

(d) Determinar la densidad biféasica p,, conla Ec. 32.

(e) Aplicar el modelo de Wallis para calcular el gradiente de presion por aceleracion,
usando la suma a la izquierda de la componente de caida de presion por

aceleracion, Ec. 224, y el holdup sin deslizamiento.

(f) Calcular el gradiente de presion total con la Ec. 224.

Correlacion de Chen (2002)

Las correlaciones existentes para predecir el comportamiento de la friccion

bifasica se basan en data experimental tomada para tuberias de didmetros grandes y la

119



Capitulo III: Descripcion Detallada de Modelos.

extrapolacion de las mismas para extender su aplicacion a didmetros inferiores resulta
muy inexacta. El desarrollo de una correlacion que se adapte a esta condicion es el

objetivo principal de Chen ef al. (2002).

En el estudio de flujo bifasico en tuberias de didmetro pequefio se debe tomar
en cuenta la influencia de la tension superficial asi como debe compararse con la
fuerza gravitacional. Para satisfacer esto, los autores proponen utilizar en nimero de

Bond:

2
D/
2 Ec. 225
BO = g(pl - pg)
o
Para extender la correlacion a tubos mas pequefos es necesario incluir los
efectos de la tension superficial, el diametro de la tuberia y la tasa de flujo masico.
Como los autores observaron que el modelo homogéneo predice mas
satisfactoriamente que otras correlaciones se propuso un modelo homogéneo

modificado el cual incluye el nimero de Bond y el de Weber:

G ’D,
We=—1t L Ec. 226
op,

Donde la densidad se calcula con la Ec. 44

Y el namero de Froude:

Fr= D fot Ec. 227
lgpm

La correlacion propuesta es entonces:
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d_P
dz

_ap

= Q
P dz

hom

Donde el factor de correccion para el modelo homogéneo es:

0,85-0,082B0° 80We ™ +1,76Fr*** +1In(Re, )-3,34
= -
0,57 +0,004 Rego’5 +0.04Fr™" 1+ es,s-woop%

El modelo homogéneo se define como:
dp|  _2f,G,’
dZ hom Dlpm

El factor de friccion de Fanning se calcula con:
£, =0,0791Re, **

PROCEDIMIENTO DE CALCULO:
(a) Determinar los factores adimensionales:
1) Numero de Bond Ec. 225.
2) Numero de Weber Ec. 226.
3) Numero de Froude Ec. 227.
4) Numero de Reynolds para el gas, Ec. 26.
5) Factor de correccion para el modelo homogéneo Ec. 229

(b) Calcular la caida de presion por el modelo homogéneo.

1) Calcular la fraccion de flujo masico de gas Ec. 43.

Ec. 228

Ec. 229

Ec. 230

Ec. 231
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2) Determinar la densidad y viscosidad de la mezcla con las Ec. 44 y la Ec.
54.
3) Nuamero de Reynolds para la mezcla:
DG

Re, = —"- Ec. 232
My,

4) Factor de friccion de Fanning para la mezcla Ec. 231.

5) Caida de presion Ec. 230.

(c) Obtener la caida de presion por friccion aplicando la Ec. 230.

(d) Determinar la caida de presion por elevacion como se vio para otros modelos, y la

caida de presion por caeleracion aplicando la Ec. 49.

(e) Calcular la caida de presion total, Ec. 28.

Correlacion Universal de Garcia (2006)

En Garcia et al. (2003) se evaluaron varios parametros adimensionales que

relacionaban el factor de friccién con el nimero de Reynolds, los cuales permitieron

el desarrollo de un diagrama de Moody equivalente para flujo de gas-liquido en

tuberia horizontal. El error obtenido al aplicar esta correlacion puede disminuir si se

toma en cuanta la velocidad relativa entre las fases. Esta se toma en cuenta en el

trabajo de Garcia et al. (2006) para desarrollar el diagrama de Moody equivalente.

El factor de friccion de Fanning se calcula:
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(F - F,)
ff =+ l * Y
(Remj Ec. 233
1+
t
Donde:
F =a Re,"

b2 Ec. 234
F,=a,Re,

Siendo el Reynolds de la mezcla, el nimero para un flujo de viscosidad y
densidad igual a la del liquido, que fluye a la velocidad de la mezcla. Los pardmetros
adimensionales de las ecuaciones anteriores dependen del valor de la fraccion

volumétrica del liquido. Se pueden resumir:

Tabla 7: Parametros de la correlacién mejorada para el calculo del factor de friccion.

Intervalo al bl a2 b2 c d t
1>H.>0,5 16,0019  -0,9904 04548 -0,3448 2,4848  0,0597 295
0,5>H;.>04 16,0077  -0,9815 0,3082  -0,2790 22,4364  0,0445 295
0,4>H;.>0,3 16,0136  -0,9198  0,0399  -0,1611 52260  0,1142 295

0,3>H.>0,2 15,9999 -0,8619 0,1786  -0,2649  3,2130  0,1364 10.000

0,2>H;>0,1 16,0110  -0,8385  0,0158  -0,0949 4,8460  0,1079 10.000

0,1>H.>0,05 16,2165 -0,7890  0,1421  -0,2986  2,7274  0,2588 10.000

0,05>H.>0 15,8771  -0,7408  0,5794  -0,0647  0,5051  0,0232  1.000.000
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Para el célculo de la fraccion volumétrica de liquido se recurrio al trabajo
Garcia et al. (2003), la cual se define como un valor proporcional a la fraccion de

liquido sin deslizamiento:

H, =Y}, Ec. 235

El valor de Y depende de la viscosidad, densidad y velocidad superficial del
liquido y del gas, ademas de unos valores adimensionales los cuales varian seglin el

nimero de Reynolds calculado.

08)]

El valor de F' se obtiene aplicando la Ec. 237:

F=aRe,’ Ec. 237
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Donde:

Tabla 8: Parametros de las correlaciones universales de la fraccion volumétrica de

liquido con deslizamiento.

Intervalo a b ¢ d t
Re, <150 87,6331 0,2375 0,8396 1,5778  431,3437
150<Re,, <5.000 73,9392 0,3518 0,5671 0,1751 429,8604
5.000<Re, <10.000 74,1824 0,0001 0,9458 1,5020  430,7731
10.000<Re, <20.000 70,5777 0,1238 1,04086  0,3322 107,5723
20.000<Re,, <40.000 70,5791 0,04267 1,0423 0,3410 107,5740
40.000<Re,, <100.000 17,5825 0,1077 0,8963 0,9592 151,007
100.000<Re,, <300.000 2,5383 0,3001 0,8655 3,5587 100,0044
300.000<Re,, <2.670.000 1,4976 0,3820 0,9985 2,5626 99,9486

La caida de presion por friccion se calcula:

ae|  2/pU.
dZ tot D

1

Ec. 238

PROCEDIMIENTO DE CALCULO:

(a) Determinar el nimero de Reynolds para la mezcla, Ec. 25, sustituyendo U, en

lugarde U .
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(b) Calcular la fracciéon volumétrica de liquido utilizando las Ec. 235 y Ec. 236,
utilizando la fraccion volumétrica de liquido sin deslizamiento, Ec. 17. Para esto,
antes es necesario determinar F de la Ec. 237, utilizando la Tabla 8.

(c) Calcular el factor de friccion de Fanning, Ec. 233:

1) Segun el valor de la fraccidn volumétrica de liquido encontrar los valores
adimensionales en la Tabla 7.

2) Aplicar las Ec. 234 y Ec. 233.

(d) Determinar la caida de presion por friccion aplicando la aplicando la Ec. 238 y la

de elevacion como se muestra en la Ec. 29.

(e) Aplicar la Ec. 42 para obtener la caida de presion por aceleracion.

(f) Calcular la caida de presion total, Ec. 28.
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MODELOS MECANICISTAS

Modelo de Taitel y Barnea (1990)

El trabajo de estos autores se enfoca especificamente en el calculo de la caida
de presion para flujo tapdn y su caracteristica principal es el desarrollo de toda una
serie de ecuaciones que dependen del espesor de la pelicula de liquido en el tapon de
liquido, por tanto, el proceso iterativo principal del modelo pretende hallar el espesor

de pelicula correcto para las condiciones de flujo.

El modelo hidrodinamico desarrollado por Taitel y Barnea incluye una serie
de parametros importantes que seran utilizados a lo largo del mismo. Uno de los mas
importantes es el factor de friccion de Fanning en la interfase gas-liquido f;, sin
embargo, los autores no establecen una correlacion en particular sino que sugieren
que sea usada alguna de las varias que ellos presentan. En el desarrollo de este

trabajo, para el céalculo de dicho factor se utiliz6 la correlacion de Wallis (1969) que

h
£, =0,005- [1 ~300- [Efj] Ec. 239

La Fig. 27 a continuacion muestra de manera esquematica todas las variables

es la siguiente:

y parametros considerados por estos dos autores:
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Fig. 27: Geometria de un tapén de liquido segiin Taitel y Barnea (1990).

En primera instancia, el modelo presenta unos balances de masa en lo que se
denomina la Unidad de Tapon. Para ello, los autores consideraron que tanto la fase
liquida como la gaseosa son incompresibles. Luego de esto y valiéndose de otras
consideraciones y definiciones, los autores llegan a la ecuacion que describe la
variacion del espesor de la pelicula de liquido a lo largo del eje axial de la unidad de

tapon, ecuacion que es el centro de todo su modelo:

T./'Sf TgSg 1 1 :
_ S| 4+ _
dh, A4, 4 a4 T (oi=p,Jesin Ee.
dz ( (Ut -U, )H s AH (Uz -U, )(1 -Hy ) dH , 240
Pr— Py )gcosf—pv — PV
[ ¢ ) . Hib dhf o (1 -H Ith )2 dhf

La Ec. 240 puede resolverse de diversas maneras, sin embargo, los autores se
enfocan en 3 casos particulares: el primero, asumiendo la formulacion general con
una aproximacion a un canal de flujo unidimensional; el segundo, suponiendo que la

pelicula de liquido es un canal de superficie libre; y finalmente, asumiendo que en la
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zona de la burbuja existe una pelicula de espesor constante. Los dos primeros
métodos requieren de integracion numérica y son considerablemente complejos; no
obstante, a pesar de que el ultimo método de resolucion es mucho mas simple, segiin
los autores los resultados en el calculo de la caida de presion obtenidos por esta via
estan bastante cercanos a los obtenidos con los otros dos métodos. Por consiguiente,

ellos recomiendan el uso de ese enfoque y asi se asumio en este trabajo.

En referencia al caso en el cual se asume espesor de pelicula constante, es por
tanto que la derivada expresada en la Ec. 240 debe ser igual a cero, lo cual se reduce a

encontrar la raiz de la siguiente ecuacion:

.S, 7,8 1 1 .
LI g8 _TZ.SZ.[A—+A—]+(/),—,og)gsm,3=0 Ee. 241

Para ello se utiliza un método iterativo en el cual se asume un espesor de
pelicula inicial y luego, utilizando el método de Aproximaciones Sucesivas, se
encuentra un valor lo suficientemente aproximado al valor real de la raiz. Una vez
encontrado el espesor de pelicula, los autores recomiendan calcular el gradiente de

presion mediante la resolucion de la siguiente formula:

dP

dz

rfo z S

T 7D, P
— L, +-° éij Ec. 242

L + P8 sin(ﬂ)Lf +

= LL [psg sin(ﬂ)LS +

tot u

PROCEDIMIENTO DE CALCULO:

(a) Determinar la velocidad media (Ec. 15), el nimero de Reynolds del liquido (Ec.

25), el factor de friccion (Ec. 24) y la rugosidad relativa.

(b) Calcular la velocidad de propagacion de las burbujas en el liquido con la ecuacion

de Bendiksen (1984):
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U, =035-\/gD, -sin f+0,54-,/gD, -cos Ec. 243

(c) Obtener la velocidad traslacional con la siguiente relacion, en la cual los autores
indican que el valor de C es igual a 2 si el flujo es laminar e igual a 1,2 si el flujo

es turbulento:
u=c-u,+U, Ec. 244

(d) Determinar la velocidad de deslizamiento de las burbujas segtn la Ec. 76.

(e) Hallar la velocidad de las burbujas dispersas con las siguiente relacion, en la cual

el valor de By es 1,2 sugerido por Wallis (1969):
Uu,=B,-U,+U, Ec. 245

(f) Si el angulo de inclinacion de la tuberia es 90° y el didmetro interno de la misma
es mayor o igual a 0,0381 m, se asume la longitud del tapon de liquido igual a 20
veces el diametro interno de la tuberia, en caso contrario se utiliza la relacion de

Scott (1987):
L, =exp((=26,6+28,5-Log(D, +3,67)"")) Ec. 246

(g) Determinar la fraccion de liquido con deslizamiento en el tapon de liquido. Los
autores limitan este valor entre 0,48 y 1. Para el caso de tuberia vertical o
inclinada, cuyo didmetro interno sea mayor que 0,05m, el valor maximo de la

fraccion volumétrica es 0,75. y lo obtienen usando la siguiente ecuacion:
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3 \% %
H, =1-0,058-|2 040 [ 2/U, (&j -0,725 Ec. 247
(o, -p)e \ D o

(h) Calcular la densidad promedio en el tapon de liquido usando la Ec. 30 y el valor

obtenido en la Ec. 247.

(i) Hallar las areas total 4,, ocupada por el liquido 4, y ocupada por el gas 4, .

(j) Determinar la velocidad promedio del liquido en el tapon de liquido:

_ v,-u, '(I_les)

U,
H

Ec. 248
lls

(k) Una vez calculados todos estos valores, asumir un espesor de pelicula inicial y
luego utilizar el método de Aproximaciones Sucesivas para hallar la raiz de la Ec.

240 y de esta manera obtener el espesor de pelicula correspondiente.

() Luego de encontrar el espesor de pelicula, determinar los valores restantes
necesarios para calcular el gradiente de presion total (Ec. 242), como son los
esfuerzos cortantes, los perimetros mojados y los factores de friccidon, entre otros.
Para ello utilizar las relaciones auxiliares correspondientes que se presentan en el

apéndice A-3.

(m)Calcular el gradiente de presion total segun la Ec. 242.
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Modelo de Ansari et al (1994)

Este modelo es un anélisis exhaustivo del flujo. Estd compuesto por un
modelo de prediccion de patron de flujo y un grupo de modelos mecanicistas
independientes los cuales predicen caracteristicas como el holdup y la caida de

presion en flujo burbuja, tapon y anular.

Para la prediccion del régimen se hizo referencia a trabajos anteriores como el
de Taitel ef al. (1980), quienes trabajaron en el modelaje mecanicista de la transicion
entre patrones para flujo bifasico ascendente. Ellos identificaron cuatro patrones de
flujo. Luego, Barnea ef al. (1982) extendieron este método a todas las inclinaciones y,
finalmente, Barnea (1987) public6 un modelo unificado aplicable a tuberias de
cualquier inclinacion. Basado en estos trabajos, el modelo de Ansari predice el patron
de flujo definiendo los limites entre burbuja, tapén y anular. A continuacioén se

muestra el mapa de los patrones estudiados:

DISPERSED EUBDLE €

10 F

SUFPERFICIAL LIQUIR VELOUITY (mfs)

-
| i
| B i

| ' £

il - SLENG O CHURN <

D o
0ol — J__I — ]
Q0% 0.1 1 10 100
SUPERFICIAL GAS VELDITY {mls) BUBELE SLUG ANNULAR

FLOW FLOW FLOw

Fig. 28: Mapa de patrones de flujo utilizado por Ansari et al. (1994).
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Flujo Burbuja

Los autores se basaron en el trabajo de Caetano (1985). Para el desarrollo del
modelo se considerd el patron de flujo burbuja dispersa separadamente al de flujo
burbuja. Debido a la distribucion uniforme de burbujas de gas en el liquido y la
ausencia de deslizamiento entre las fases, el patrén burbuja dispersa se puede

aproximar a un pseudo-monofasico.

Para el calculo de la caida de presion total se utiliza la Ec. 28. Ansari
considera la caida de presion por aceleracion despreciable, ya que, segin sus estudios,
el flujo burbuja estd dominado por una fase liquida incompresible por lo que no hay

cambios significativos en la densidad de los fluidos.

Flujo Tapon

Este modelo trata el flujo tapén totalmente desarrollado por separado al flujo
en desarrollo. Fernandes et al. (1986) el primer modelo completo para flujo tipo
tapon, el cual fue simplificado por Sylvester (1987), quien present6 una correlacion
para calcula la fraccion volumétrica de gas en el tapon. Ambos modelos son aplicados
para el caso de patron desarrollado. McQuillan y Whalley (1985) introdujeron el

concepto de tapon en desarrollo.
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GEYELOPED

TATLOR

BUBBLE =——
3, o)

FALLING |
FILM —

Liquin
*SLUG T,
=)
§—
4
o] DEVELOPED SLUG UNIT fb) DEVELOPING SLUG UNIT

Fig. 29: Esquema del flujo tapon desarrollado y en desarrollo, Ansari (1994).

Para el céalculo de la caida de presion total se utiliza la Ec. 28. En el caso de la
componente de presion debida a la aceleracion, segiin Ansari, la velocidad en la
pelicula se debe tomar en cuenta. El liquido en el tapon se desacelera y su velocidad

de ascenso U, disminuye hasta un valor igual a U,,. El mismo liquido se acelera
cuando sale de la pelicula con una velocidad U, hacia un tapon de liquido que se
mueve a una velocidad U, . Si el cambio de velocidad sucede dentro del tapon

entonces no ocurrira una caida neta de presion en el mismo, mientras el flujo tapon
sea estable. Es por esto que Ansari no toma en cuenta la componente de caida de

presion debido a la aceleracion.

Flujo Anular

Wallis present6 una ecuacion para el calculo del arrastre de liquido y el factor
de friccion en funcion del espesor de pelicula. Luego Hewitt y Hall-Taylor (1970)
ofrecieron un analisis exhaustivo de los mecanismos involucrados en el flujo tipo

anular. El valor de gradiente de presion total puede ser calculado por dos ecuaciones
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diferentes, presentadas por Alves (1988), ya que la caida de presion en la pelicula de

liquido debe ser la misma que la del nucleo.

dz dz dz

sc

dp dp »( dP )
“ ) 2 _s2 e
( dz jtot ( dz jﬁlm ¢/ ( dz jsl P sm(ﬂ) Ec. 250

En las ecuaciones anteriores no aparece la componente debida a la aceleracion

(d_Pj = [d_Pj = ¢62(d—PJ +gp, sin(f) Ec. 249

ya que segun Lopes y Dukler (1986), excepto para intervalos limitados de tasas de
flujo, la componente de aceleracion debida al intercambio de gotas de liquido entre el

centro y la pelicula es insignificante.
PROCEDIMIENTO DE CALCULO:
(a) Determinar la velocidad media (Ec. 15).

(b) Para definir el patron de flujo se deben calcular los puntos de corte de las curvas

de las fronteras de transicion.

1) Transicion entre flujo burbuja y tapén (curva B, Fig. 28), utilizando la

ecuacion de Harmathy (1960):

+0,333U,, Ec. 251

2

go_(pl — Py )}%
P

U, =025 1,53{

Es importante considerar que el menor didmetro para el cual ocurre flujo

burbuja es:
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2

B P
D = 19,01{M} Ec. 252
P g

2) Transicion entre flujo burbuja y burbuja dispersa (curva A), ver

apéndice A-2:

% % U
[ o (e |
pl — pg g O 2d Usg + Usl

3) Transicion entre flujo burbuja dispersa y tapén (curva C):

U

sg

Uy = s Ec. 254
- 0,76 ‘

4) Transicion entre flujo tapon y anular (curva D). La primera condicion
a tomar en cuenta es que la velocidad superficial del gas sea mayor al

valor:
%
Us{M]

Para asegurar la existencia de flujo anular es necesario iterar, utilizando el
factor de Lockhart y Martinelli X,,,y Y,, para calcular el espesor de pelicula. Este

factor se define en la Ec. 86 y, el segundo, se define como:
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y _sin(Belp, - p.)
" dP

dz

Ec. 256

sc

Donde d—P

y corresponden a la caida de presion por friccion en el
4

sc

dP
y_

g dz

liquido y en el nucleo respectivamente, y se calculan:

apr U’

= :—f‘”f 2) = Ec. 257
Zz sl i

dpr U’

d_ = —fsc:;slc) A Ec. 258
Z sc i

Donde los factores de friccion de Moody anteriores se calculan con la Ec. 24 para

nimero de Reynolds de liquido, Ec. 25, y el nimero de Reynolds para el nucleo:

pchscDi
Re = foe—sel Ec. 259
lusc

Asumiendo un espesor de pelicula 6 = 0,25, se puede iterar con la funcion:

2
F(5)=v, - (2_31'5‘4‘ )X, Ec. 260
A (1-1.54,)
Siendo Al:
A, =46(1-95) Ec. 261

137



Capitulo III: Descripcion Detallada de Modelos.

Calculando la fraccion volumétrica de liquido H , en funcion del espesor de

pelicula, se aplica el siguiente criterio:

Si H, > 0,12 entonces es flujo tapoén

Si H, <£0,12 entonces es flujo anular

En general, para predecir el patron de flujo se deben comparar los valores de U,

y U, con los valores calculados correspondientes a las fronteras del mapa de

patrones de flujo.

(c) Caida de presion para flujo burbuja y burbuja dispersa. Se itera, como se muestra

en el apéndice A-2, para un valor inicial de flujo volumétrico de liquido H, = 0,2

la ecuacion:

0,25

olp, — U

1,53 M HY = 2= 110U Ec. 262
P 1-H,

Si estamos en presencia de burbuja, la densidad p, y viscosidad de mezcla se

calculan aplicando las Ec. 30 y Ec. 31.

Para el caso de burbuja dispersa, la fraccion volumétrica de liquido se

considera sin deslizamiento y se calcula segin la Ec. 17, y la densidad p, y

viscosidad de mezcla se calculan con las Ec. 32 y Ec. 33.
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La caida de presion se calcula:

dP .

| =Pug sin(3) Ec. 263
ar|  f,p.U,"

| =2 M m Ec. 264
dz 7 2D,

Siendo f,, el factor de friccion de Moody calculado para un Reynolds de mezcla, Ec.

27.

(d) Caida de presion para flujo tapon. Se consideran dos casos, flujo tapon en
desarrollo y desarrollado, en ambos casos se calcula la relacion entre la longitud
de la burbuja de Taylor y la longitud total, es decir la longitud de la burbuja mas
la del tapon. Para calcular estos valores es necesario determinar las fracciones
volumétricas de liquido y gas de la burbuja y del tapon. Las ecuaciones que se

utilizaron se muestran en el apéndice A-2.

La relacion entre longitudes se calcula:

Rel — B US[ + Ul[SHl[S Ec 265
Ulls Hlls + Ultb Hltb

La longitud del tapon de liquido es igual a 30 veces el didmetro interno de la

tuberia y la longitud total:

L =—2 Ec. 266
1-Re!
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La longitud de la burbuja de Taylor:

L, =L, Rel Ec. 267

Condiciones para definir si es tapon en desarrollo o desarrollado:

Si L, < L, entonces es flujo tapon desarrollado

Si L, > L, entonces es flujo tapon en desarrollo, en este caso se vuelven a

calcular las longitudes como se muestra en el apéndice A-2.

Una vez obtenidos estos valores, se calcula la caida de presion:

dP )
i (1-Rel)p,, +Relp)gsin(B) Ec. 268
2
‘;_IZ) _ plzs{;v)Um (1 _ Rel) Ec. 269
s i

Donde los valores Rel/ y p dependen de si el patron de flujo es desarrollado p,

o en desarrollo p,_, . El valor de f se calcula para un nimero de Reynolds:

D,
Re[g _ pls lUm Ec.

His 270

(e) Caida de presion para flujo anular. Se itera para valores de espesor de pelicula, la

funciodn:
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Z X 2
F(S5)=Y, - + M 2
v S Iy o ey oy

Luego se obtienen:

2 VA4
9. = (—(1 - 5)5J Ec.272

8-, Ec. 273

Donde el valor de Z depende del valor de Fe, fraccion de liquido presente en

el nticleo. Finalmente, la caida de presion se calcula con la Ec. 249 o Ec. 250.

Modelo Mecanicista de Ouyang (1999)

Pardmetros tales como el diametro e inclinacion de la tuberia, propiedades del
gas y el liquido, correlaciones para obtener factores de friccion y fraccion de liquido

influyen en la transicidén de un patron de flujo a otro.

Los patrones de flujo considerados por este autor son: anular, burbuja, burbuja
dispersa, intermitente y estratificado. Este Gltimo no se toma en cuenta para este

estudio ya que el flujo vertical no asume esta configuracion.

Es importante puntualizar que este modelo considera la existencia de flujo
radial hacia adentro y hacia fuera de la tuberia (“inflow” y “outflow”) para el calculo
de las propiedades del flujo y del gradiente de presion. En este trabajo no se tomara

en cuenta el flujo radial, por tanto, todos aquellos términos que dependan del flujo
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radial seran nulos, ya que se considera que no existe flujo (de gas o de liquido) en

esta direccion.

Flujo Anular:

Gas and/or Liquid Inflow

Liguid Film ———»= ———5=— T,
. -I_. Ti
. ° ‘ *
AxigiGas 35— * ¢ ; Gravity
.
[

Core Flow [

Fig. 30: Esquema del Flujo Anular segiin Ouyang (1999).

Para este patron de flujo, el esfuerzo por friccion con las paredes ocurre en la
pelicula, es por esto que el balance de momento para el nticleo y para el liquido en la

pelicula es:

dP 2p.

A—=-185 —p A gsinlf)— U Ec. 274

c dZ i~ pc cg (ﬁ) I—Fe cqlg ¢
dP )

AfE=rl.Sl. —p,Afgsm(,B)—rW,S, -2pU,T, Ec. 275

Donde todas las variables son conocidas, excepto:

9+ Tasa volumétrica de gas radial por longitud de tuberia

T, : Factor dependiente del influjo o del reflujo
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Como se dijo anteriormente, el flujo radial es igual a cero. En consecuencia,

los ultimos términos de la derecha de las Ec. 274 y Ec. 275 son nulos.

Muchas de las variables citadas anteriormente dependen del espesor de la
pelicula. Sin embargo, este es un valor que debe ser obtenido mediante un proceso

iterativo para un valor inicial de 6 de la siguiente funcion:

Ac Al
5 F 5 U Ec. 276
,0] e 100 cqlg
-—U ra— +———==
4 ’(q” 1- Fe q’&j A 1-Fe
La cual es equivalente a:
X°F,—-F —4Y-41=0 Ec. 277
Donde:
ar
X2 = dzly _ fslUslzpz
2
arl fU P,
dz|,, Ec.278
Y — (pl _pc)gSin(ﬂ)
ar
dz|,,
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2
U,\ DS
F, :&[_fJ ——L Ec. 279

-1
2p Fe 2p,U.q, || aP
1= TlUl[qu_ﬁQIg}_ ——E A —
, —Fe A, 1-Fe|| dz|,,

Debido a la ausencia de flujo radial, el valor de / se iguala a cero. El factor de

friccion interfacial de Fanning viene dado por:

0,085
=0.2471 Re " 9 Ec. 280
f; f‘c ! chcch

Donde f. es el factor de friccion de Fanning superficial en el nacleo de gas.
Los niimeros de Reynolds que se calcularon son del ntcleo, de la pelicula y del la
pared para el liquido. Para ello, se utilizd la definicion de dicho parametro
adimensional que se encuentra en la Ec. 25 pero usando las propiedades del nucleo,

de la pelicula y del liquido, respectivamente.

Flujo Burbuja v Burbuja Dispersa:

El flujo tipo burbuja dispersa ocurre para altas tasas de liquido. En este caso se
estudia la mezcla como homogénea, en la cual puede o no existir deslizamiento entre
las fases, lo cual afecta inicamente al valor de la fraccion volumétrica de liquido. En
la Fig. 31 se puede ver de manera esquematica todas las variables que el autor de este

modelo considera.
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Gas and/or Liquid Inflow
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Fig. 31: Esquema del Flujo Burbuja Dispersa segiin Ouyang (1999).

En el analisis de este patron, el autor recomienda no utilizar la velocidad de la

mezcla para evaluar la masa y el momentum, sino la velocidad bifésica, la cual toma

en cuenta la conservacion de la masa.

Yo,
U, =&Us, +—=U,, Ec. 281

m m

Para el célculo de la caida de presion se utiliza la siguiente ecuacion

Ec. 282

dP TS 2 .
- — =——+—p,U + sin
[ dz jm, A A Py ™ Pu ()

Donde ¢,, seiguala a cero.

Si se cumple la siguiente condicién el flujo es burbuja dispersa, de lo contrario

es tipo burbuja:
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6.8 D 0,112
.2 | S leoln pg))o,m(ﬂ e, 283

Para el caso de no deslizamiento la fraccion volumétrica de liquido se calcula

aplicando la Ec. 17, de lo contrario:

H=1-— Ec. 284
T U, +U, ¢

Siendo C, un coeficiente de distribucion y se considera constante e igual a 1,5.

Flujo Intermitente:

Este patron se caracteriza por la presencia de burbujas alargadas junto con una
pelicula de liquido, seguido por un tapén de liquido que contiene burbujas dispersas.

La Fig. 32 presenta claramente las variables y consideraciones hechas por el autor:

Gas and/or Liquid Inflow
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(4] —_— (e |
— [ / I —
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A-| I l Licquid Film S - Liquid S[ugl |I Az
I b el
1 T r: _-" T/ Tl ..q_l
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L

)

Fig. 32: Esquema del Flujo Intermitente segun Ouyang (1999).
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En este tipo de patron, el autor realiza un balance de momento tomando en
cuenta toda la unidad de tapon, es decir, la seccion AA’BB’ de la figura anterior.
Luego, para calcular la caida de presion, Ouyang propone un modelo simplificado

que se expresa en la siguiente ecuacion (flujo radial igual a cero):

dpP 2 .
_(Z] = prmUt,f + p,gsin(B) Ec. 285

Siendo f'el factor de friccion de Moody calculado para el nimero de Reynolds:

Re - IomDiUtp Ec.
i, 286

PROCEDIMIENTO DE CALCULO:

(a) Determinar el didmetro de la burbuja:

0,6
d, = 1,14£3j g0 Ec. 287
P

(b) Asumir un valor para el espesor de pelicula, iterar hasta hallar el correcto y

calcular el holdup segun alguna correlacion para flujo anular (p. e. Ansari ef al.).
(c) Determinar el patron de flujo:

Transicion entre intermitente y burbuja dispersa:
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1) Criterio de la migracion de las Burbujas y el fendémeno de “creaming”:

d ey = o,s(A +/A4% + 43)

Ec. 288
dopy—<d, <d.+
2) Criterio de la Aglomeracion y Coalescencia de Burbujas:
d. -2 0,40
< (o, - Py g Ec. 289
d, <d,
3) Criterio del Maximo Empaquetamiento:
U,2092-U, Ec. 290
Transicion entre anular e intermitente:
4) Criterio del Bloqueo Espontaneo:
H,>0,24 Ec. 291

(d) Determinar el gradiente de presion en flujo burbuja dispersa:

1) Calcular la fraccion de liquido sin deslizamiento (Ec. 17).
2) Con el resultado anterior, calcular las propiedades bifésicas: densidad y

viscosidad segun las Ec. 30 y Ec. 31 y la velocidad con:

Yo,
u, =L, +—=U, Ec. 292

p
Py Py
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3)

Calcular el esfuerzo de corte en la pared y el gradiente de presion total:

_dp =7 £+ sin 8 29
dZ WA gptp Ec. 3

fot

(e) Determinar el gradiente de presion en flujo intermitente:

D

2)

3)

4)

5)

Calcular el factor de friccidon de la mezcla. Este factor esta limitado a ser

menor o igual a 1 y viene dado por la siguiente ecuacion:
f,=0316-,/Re Ec. 294

Determinar la velocidad traslacional de las burbujas alongadas (Ec.
244).

Evaluar la fraccion de liquido total:

H = Hy U, +Ugdb(1_Hlls)_U
t U

R

Ec. 295

t

Calcular las propiedades bifasicas: densidad y viscosidad segun las Ec.
30y Ec. 31, y la velocidad con la Ec. 292.

Determinar el gradiente de presion de presion total (Ec. 285).

(f) Determinar el gradiente de presion en flujo anular:

1))

Calcular todos los valores independientes del espesor de pelicula como
son el numero de Reynolds del liquido (Ec. 25) y el nimero de Reynolds
del gas (Ec. 26) y el factor de friccion superficial en el liquido y en el
gas (Ec. 24). También el factor X° de la Ec. 278.
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2) Calcular la fraccion de liquido contenida en el nucleo de gas, la fraccion
de liquido sin deslizamiento y las propiedades promedio del nicleo, ver
las ecuaciones correspondientes en el apéndice A-4.

3) Estimar un valor de espesor de pelicula inicial, calcular aquellas
variables que dependan del mismo e iterar hasta que se cumpla la
igualdad de la Ec. 277.

4) Finalmente, calcular la caida de presion total con la siguiente ecuacion:

—d—P = sin,6’+ri Ec. 296
dZ pcg iA C.

tot (4

Modelo de Gomez et al (2000)

Este modelo estd compuesto por una primera seccion enfocada en la
prediccion del patron de flujo. Luego se encuentran un conjunto de modelos
mecanicistas individuales para el calculo de la pérdida de presion en flujo
estratificado, tapon, burbuja, anular y burbuja dispersa. Los autores consideran que su
modelo puede ser aplicado en todo el intervalo de inclinaciones posibles, desde flujo
en tuberia horizontal hasta flujo vertical ascendente; por esto se denomina modelo

“unificado”.

Una caracteristica importante de este modelo es que sus autores afirman que el
régimen es laminar si el nimero de Reynolds es menor o igual a 1.500 y no 2.300

como la mayoria de los investigadores.

En primer lugar, los autores reconocen los patrones de flujo antes
mencionados y establecen ciertos criterios para determinar cual es el patron de flujo
dominante. La primera transicion es la de flujo estratificado a no estratificado, la cual

no es objeto de esta investigacion por la ausencia de este patron en el flujo vertical.
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Seguidamente, los autores establecen la transicion entre flujo tapon y burbuja
dispersa, que se diferencian en dos de los tres criterios anteriormente expuestos en el
modelo mecanicista de Ouyang: el de aglomeracion y coalescencia y el de migracion
y “creaming” de las burbujas. Basicamente, las diferencias radican en el didmetro

maximo de las burbujas, que viene dado por la siguiente ecuacion:

U 0,5 0,6 2f U3 -0,4
Dmax = 491 S(ij + 05725 (ij ( — ) Ec. 297
U yor D,

m 1

Y en el didmetro critico para evitar la migracion de las burbujas, que se

calcula con:

3 U’
DCB :g' £ : fm - Ec. 298

(o - p,) gcosp

El tercer criterio, denominado empaquetamiento maximo, es idéntico al

mecanismo mostrado en la descripcion del modelo mecanicista de Ouyang.

Luego, Gomez et al. (2000) sugieren que la transicion entre flujo burbuja y
tapon viene dada por varias condiciones. La primera de ellas es que el angulo de
inclinacion de la tuberia tiene que estar entre 60° y 90°; en segundo término, el caudal
de liquido tiene que ser bajo, por tanto, la velocidad superficial méxima del gas esta

dada por:

_ %
U, = I‘T“Usg ~1,53(1-a)” {g(p’p—fg)ﬂ -sin Ec. 299
!

Y finalmente, el didmetro de la tuberia tiene que ser mayor que el didmetro

minimo, que se calcula con:
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pl_pg

. Ec. 300
8P,

min

Flujo Tapon

Los autores de este modelo toman como referencia el modelo de Taitel y
Barnea (1990) expuesto en este mismo trabajo. De este modelo resaltan las siguientes

las siguientes caracteristicas:

(a) Espesor de pelicula uniforme en la zona de la pelicula de liquido y burbuja de

gas.

(b) Balance global de momentos en la unidad de tapon utilizado en el calculo de

la caida de presion.

(c) Uso de una nueva correlacion (Gomez et al., 1999) en el calculo de la fraccion

de liquido con deslizamiento en el tapon de liquido.

Las 2 primeras caracteristicas de la lista anterior son idénticas al modelo de
Taitel y Barnea (1990) desarrollado en este trabajo. En cambio, en el apartado (c), los
autores proponen la siguiente ecuacion, que es muy diferente a la que se encuentra en

el trabajo de Taitel y Barnea (1990):
Hlls =1,0- e—(7,85x10*3ﬂ+2,48x10"" Rel\.,) Ec. 301

Asimismo, otra diferencia importante con el modelo de Taitel y Barnea es que
la ecuacion del gradiente de presion estd basada en la densidad promedio en la unidad

de tapon y no en la densidad promedio en el tapon de liquido:
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dp . 721)1’ Ls TWfo + z-WgSg Lf
— = sin S+, +—— — Ec. 302
izl p.gsinff+7, u y L c
Siendo:
pztng(l_Hlu)+lelu Ec. 303

Como se puede ver, la Ec. 242 y la Ec. 302 son muy parecidas, salvo por las
diferentes densidades a las que estan referidas. El resto del modelo para el célculo del
gradiente de presion en flujo tipo tapon es practicamente idéntico al expuesto
anteriormente en la descripcion del modelo de Taitel y Barnea (1990). Las ecuaciones

que los diferencian se pueden ver en el apéndice A-5.

Flujo Anular.

Los autores se basaron en el modelo de Alves et al. (1991) para realizar su
trabajo, no obstante, lo extendieron para poderlo aplicar a cualquier adngulo de
inclinacion. Ademas, otra caracteristica importante es que consideraron que el ntcleo

contenia pequefias gotas de liquido.

Para calcular el gradiente de presion en este tipo de patréon de flujo, Gomez y
compaiiia realizaron un balance de momentos idéntico al expuesto en la descripcion
del modelo de Ouyang para flujo anular (ver las Ec. 274 y Ec. 275), con la excepcion
de que no tomaron en cuenta el flujo radial, es decir, sus ecuaciones no contienen los
términos dependientes del flujo radial. Luego, al combinar las dos ecuaciones

mencionadas, se obtiene la ecuacion combinada de momentos:

S, 1 .
T _+A_ +(pl—pc)gsm,3=0 Ec. 304
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La cual puede ser resuelta de manera iterativa asumiendo un espesor de
pelicula adecuado. Por tanto, es en las correlaciones de cierre donde este modelo se
diferencia sustancialmente de los demas. Por ejemplo, el esfuerzo de corte interfacial
lo definen al igual que lo hicieran Taitel y Barnea (1990) (ver apéndice A-3), sin
embargo, relacionan el factor de friccion interfacial con el factor de friccion de

Fanning superficial del ntcleo f;.:

f;' = fsc ’ I Ec. 305

Donde 7 es el factor de correccion interfacial, que depende del angulo de
inclinacion, y el calculo de f,. debe estar basado en la velocidad superficial del
nucleo. Detalles de estas correlaciones de cierre se encuentran en el apéndice A-5 de

este trabajo.

Flujo Burbuja:

Los autores extendieron el trabajo de Hasan y Kabir (1988) para poder aplicar
este modelo a todo el intervalo de inclinaciones. Por consiguiente, modifican la
ecuacion de la velocidad del gas, haciéndola depender tanto del angulo de inclinacién
como del holdup. De manera que, la formula propuesta para el calculo de la velocidad

del gas es:
U,=CU,+U,,sinp\|H, Ec. 306

La Ec. 306 puede resolverse iterativamente para calcular la fraccion de liquido

y luego se calcula el gradiente de presion total con la siguiente ecuacion:

dP ) T
— = sin f+4—2 Ec.
2 p,gsinp D c. 307

fot i
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En el caso de que el patron de flujo presente sea burbuja dispersa, los autores

recomiendan el uso del modelo homogéneo de Wallis (1969) para el calculo del

gradiente de presion.

PROCEDIMIENTO DE CALCULO:

(a) Determinar el patron de flujo:

1)

2)

3)

Utilizando la Ec. 297 calcular el didmetro maximo de la burbuja y la Ec.
289 para el diametro para el cual ocurre empaquetamiento. Si se cumple la

condicidn que se expresa a continuacion el patron de flujo es tipo burbuja:

D,>D,_. Ec. 308

Se calcula la fraccion volumétrica segun el valor del diametro D, de la
Ec. 300 y Uo como se muestra en el A-5. Si se verifican las condiciones

que se expresan a continuacion, donde el valor de H, se calcula segun el

valor de Uo como se muestra en el A-5, el patrén de flujo es tipo burbuja

dispersa:

Di 2 Dmin

Ec. 309
(1-H,)<0,25 ¢
Iterando la Ec. 310 se calcula el espesor de pelicula. Los valores utilizados
en esa iteracion se muestran en el A-5 o se hace referencia al resumen de
Ansari et al. (1994) Para que el flujo sea tipo tapon se deben cumplir las

siguientes condiciones, donde el calculo de STAB se muestra en A- 5:

155



Capitulo III: Descripcion Detallada de Modelos.

) 1 1 Z'Wfo rwgSg
-p,Jgsmpf-7 S| —+—|+——— =0 Ec. 310
(pz Pq )g B [ 4 AJ A ) c
H, >0,24
Ec. 311
STAB >0

4) Al no cumplirse ninguna de las condiciones anteriores, Gomez considera

el flujo como anular.

(b) Determinar la caida de presion para flujo burbuja:

1) Se calcula iterativamente la fraccion volumétrica de liquido partiendo de

la Ec. 306. Una vez obtenido este valor se calcula el esfuerzo de corte, el

gradiente de presion por friccion y por elevacion:

U U
7, :M Ec. 312
2
ar| oz,
&, =D, Ec. 313
dP ;
= =p,gsin(B) Ec.314
dz|,

(c) Determinar la caida de presion para flujo burbuja dispersa:

1) Se calcula la fraccion volumétrica de liquido sin deslizamiento y luego se

aplican las Ec. 313 y Ec. 314.

(d) Determinar la caida de presion para flujo tapon:
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1) Se calcular las propiedades del liquido en el tapén utilizando la Ec. 301 y

la siguiente:

In(l, ) = -25,4 +28,3[In(D, )|

Ec.

315

2) Iterando la Ec. 310 se obtiene el espesor de pelicula y todas las

propiedades asociadas a este valor.

_ Uthlls + (1 - Hlls )Ugls - Usg
uw —
Utb

H

I = Ls (Ulls H ils Ultb H ltb)
! Usl - th H Ith

L, =L, —L,

3) Aplicando la Ec. 302 se obtiene la caida de presion, donde:

-/ PU U

T, =/ 5

Ec.

Ec.

Ec.

Ec.

316

317

. 318

319

320

. 321
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(e) Determinar la caida de presion para flujo anular:

1) Se itera la Ec. 304 para obtener el espesor de la pelicula.

2) El factor de friccion f, se calcula utilizando la Ec. 305 y las ecuaciones

presentes en el apéndice A-5.

3) El gradiente de presion total se calcula:

dP| -1.§, .
o e 2 sin(/3) Ec. 322
], <
2
, :fi% Ec. 323
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CAPITULO IV: PRESENTACION Y ANALISIS DE
RESULTADOS

RESULTADOS OBTENIDOS

Base de Datos Experimentales

Para la ejecucion de este trabajo, se proceséd en el software Microsoft Excel
una base de datos para flujo de gas y liquido en tuberias verticales, utilizando como
fuente los datos experimentales para flujo de aire y agua, en tuberias verticales lisas
reportados por Govier y Leigh (1958) y Brown et al. (1960). Se procesaron 74
conjuntos de datos experimentales contra los cuales se corrieron los 30 modelos
descritos en este trabajo. A continuacion se presenta una tabla resumen de la base de

datos utilizada:

Tabla 9: Resumen de los datos experimentales de Govier y Leigh y Brown et al.

Usg Usl Di €
Fuente  Puntos Fluidos FP
[m/s] [m/s] [m] [m]
11 0,600-8,110 0,0160 SL
Govier y
11 ) 0,419-8,404 0,0260 FR
Leigh Aire-Agua 0,259-0,266 0
13 0,489-9,836 0,0381 RI
(1958)
11 0,524-4,560 0,0635 AN
SL
Brown et al
28 Aire-Agua  0,432-8,842 0,265 0,0381 0 FR
(1960) RI

Finalmente, la Tabla 10 contiene ciertos parametros estadisticos

correspondientes a la base de datos completa:

*
Valores aproximadamente constantes, segtin los respectivos autores.
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Tabla 10: Resumen de los parametros estadisticos de la base de datos experimentales.

Desviacion

Variable Promedio estandar Minimo Media Maximo
Usl [m/s] 0,264 0,003 0,258 0,264 0,266
Usg [m/s] 3,118 2,540 0,419 2,202 9,836

M, [Pas] 9,113E-4 9,568E-5 7,167E-4 9,065E-4 1,091E-3
Di [m] 0,037 0,014 0,016 0,034 0,064

d%z [Pa/m] 3.254,75 719,96 2.128,04 3.183,59 5.442,69

Evaluacion del Desempeiio de Modelos y Correlaciones en la Prediccion

del Gradiente de Presion

En esta parte del trabajo se realiza un estudio comparativo del desempefio en
el calculo de la caida de presion de los 30 modelos en estudio: 4 mecanicistas, 9
homogéneos y 17 correlaciones empiricas. La Tabla 11 muestra los acronimos con los

cuales se identifican los modelos.
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Tabla 11: Acronimos de los 30 modelos o correlaciones.

Modelo o Correlacion Acronimo
Correlacion de Aziz et al. (1972). CAZ
Correlacion de Beggs y Brill (1973). CBB
Correlacion de Baxendell y Thomas (1961). CBT
Correlacion de Beattie y Whalley (1982). CBW
Correlacion de Chen et al. (2002). CCH
Correlacion de Chierici et al. (1973). CCHi
Correlacion de Duns y Ros (1963). CDR
Correlacion de Dukler et al. (1967). CDU
Correlacion de Eaton ef al. (1967). CEA
Correlacion de Fancher y Brown (1963). CFB
Correlacion de Garcia ef al. (2003). CGA
Correlacion de Griffith ef al. (1973). CGR
Correlacion de Griffith y Wallis (1961). cGw
Correlacion de Hagedorn y Brown (1965). CHB
Correlacion de Hoogendorn (1959). CHO
Correlacion de Kadambi (1981). CKA
Correlacion de Lockhart y Martinelli (1949). CLM
Correlacion de Miiller y Heck (1986). CMH
Correlacion de Oliemans (1976). COL
Correlacion de Orkiszewski (1967). COR
Correlacion de Poettman y Carpenter (1952). CPC
Correlacion de Reid et al. (1967). CRE
Modelo de Ansari et al. (1994). MAN
Modelo de Gomez ef al. (2000). MGO
Modelo Homogéneo de Cicchitti (1960). MHC
Modelo Homogéneo de Mc Adams et al. (1942). MHMc
Modelo Homogéneo de Ouyang (1998). MHO
Modelo Homogéneo de Wallis (1969). MHW
Modelo Mecanicista de Ouyang (1999). MMO
Modelo de Taitel y Barnea (1990). MTB
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La comparacion de la precision en el calculo de la pérdida de presion de las
correlaciones o modelos de diferentes autores contra los 74 datos experimentales se
realiza en base al error porcentual absoluto promedio E,. Los resultados de esta
evaluacion se pueden ver en la Tabla 12, donde también se incluyeron los demas

parametros estadisticos (£;-Es). Asimismo pueden verse graficamente en la Fig. 33.
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Tabla 12: Comparacion de la precision de los 30 modelos o correlaciones de diferentes autores contra
los 74 datos experimentales.

Parametros Estadisticos

C?l‘?‘gfigign E, E, Es E, Es Ee = =
[%] [%] [%] [%] [Pa/m] [Pa/m] [Pa/m] [Pa/m]
CGR 4,44 13,95 17,96 18,50 120,76 43524 558,25 571,33
MGO 9,05 16,49 20,67 22,59 268,53 514,65 632,68 688,03
CLM 16,19 17,64 17,81 24,15 483,32 538,26 531,75 720,81
MMO 3,48 18,08 24,37 24,62 108,11 583,86 775,80 783,40
MTB 15,24 18,57 21,34 23,84 483,24 592,15 653,53 739,04
CGA 11,76 21,24 25,23 27,87 342,55 678,05 837,92 906,13
CBB 11,36 22,09 27,10 29.42 378,45 707,52 846,02 927,87
CHB -0,08 22,48 27,89 27,89 -42.47 760,90 964,75 965,70
CAZ -1,39 24,58 29,81 29,84 7,68 740,61 875,07 875,10
CEA 15,99 25,14 30,80 34,75 547,75 823,84 994,74 1.137,38
CDR -10,14 25,62 28,31 30,10 -290,30 783,32 872,57 920,22
CDhu 25,78 27,01 18,24 31,72 -858,19 893,53 622,49 1.064,93
MAN 1,82 28,16 32,45 32,51 99,68 895,29 | 1.042,95 | 1.047,77
CGW -25.82 29,35 25,92 33,30 -810,92 927,92 807,05 1.041,55
COR 6,98 36,41 58,36 58,79 28487 | 1.251,15 | 2.151,12 | 2.170,16
CCHi 39,12 39,20 36,99 54,03 1.161,84 | 1.16522 | 1.04553 | 1.568,92
COL -37,85 39,36 21,82 4391 | -1.178,82 | 1.226,50 | 658,09 1.357,10
MHC 43,13 43,71 15,68 46,17 | -1.376,21 | 1.394,27 | 508,34 1.47591
CCH -43,08 44,78 21,49 48,40 | -1.378,54 | 1.424,60 | 65596 1.535,15
CMH 47,14 47,71 16,06 50,11 | -1.499,56 | 1.517,30 | 510,27 1.593,70
MHMc 47,75 48,33 16,50 50,83 | -1.516,00 | 1.534,01 | 516,25 1.611,29
MHO 48,61 48,61 23,38 5424 | 1.473,15 | 1.473,15 | 57424 1.590,49
CBwW -48.37 48,95 16,87 51,54 | -1.534,60 | 1.552,66 | 526,01 1.632,16
CRE -49.29 49,85 17,12 52,49 | -1.560,95 | 1.578,68 | 525,59 1.657,17
MHW -50,82 51,38 17,66 54,13 | -1.609.86 | 1.627,44 | 548,10 1.711,02
CHO 55,64 56,34 38,39 67,92 | 1.799,63 | 1.825,71 | 1.211,88 | 2.179,83
CKA 67,14 75,78 65,47 90,85 1.801,05 | 2.19325 | 1.781,37 | 2.453,97
CFB 31547 | 33234 | 694,15 | 763,37 | 10.815,86 | 11.443,23 | 25.742,71 | 27.951.25
CPC 1.088,72 | 1.097,56 | 2.263,18 | 2.514,67 | 37.420,05 | 37.741,75 | 84.815.86 | 92.807,17
CBT 2.226,07 | 2.226,07 | 3.164,91 | 3.878,13 | 75.757,64 | 75.757,64 | 119.698.1 | 141.934,76

En la comparacion general, se observa que la correlacion de Griffith et al

(1973) obtuvo el mejor desempeiio en la prediccion del gradiente de presion con un

error absoluto promedio de 13,95%; en segundo lugar se encuentra el modelo de

Gomez (2000) con 16,49% y en tercer lugar la correlacion de Lockhart y Martinelli
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(1949) con 17,64%. Igualmente se puede notar que el peor desempefio lo obtuvo la
correlacion de Baxendell y Thomas (1961) con 2.226,07% de error absoluto
promedio. Es notable que, cuando se comparan contra toda la base de datos, 7 de los
10 modelos con el mejor desempefio son correlaciones empiricas. Asimismo, resalta
el hecho de que 3 de los 4 modelos mecanicistas estudiados se encuentren entre los 10
con mejor comportamiento frente a toda la base de datos. Finalmente, vale la pena
destacar que mas de la mitad de las correlaciones o modelos estudiados obtuvieron

errores absolutos promedio por debajo de 40%.

En la base de datos experimentales se tienen 33 puntos que presentan un
patron de flujo tapon (SL), 28 que presentan un patron de flujo espuma (FR), 11 que
presentan un patron de flujo ondulado (RP) y finalmente 2 que presentan un patron de
flujo anular (AN). Los resultados de la evaluacion del desempeno para cada uno de
estos patrones se presentan de la Tabla 12 a la Tabla 14. No se incluyen los resultados

para el patron anular porque solo se cuenta con dos datos experimentales.
En la evaluacién por patréon de flujo no se incluyen el modelo de Taitel y

Barne (1990) y la correlacion de Griffith y Wallis (1961) por ser desarrollados

exclusivamente para flujo tapén y ser dependientes del patron de flujo observado.
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Fig. 33: Gradiente de presion calculado vs. experimental de los 10 modelos o correlaciones con mejor

desempeiio para toda la base de datos experimentales.
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Tabla 13: Comparacion de la precision de los modelos o correlaciones contra los 33 datos experimentales
que presentan patron de flujo tapon (SL).

Modelo o

Parametros Estadisticos

.l E E E E E E E E
Correlacién | — %] %] (%] | (Palm] | [Paim] | [Pa/m] | [Pa/m]
CGW 9,11 11,78 13,51 16,38 -309,49 404,78 447,02 546,45
CGR 13,94 15,46 13,55 19,59 435,08 494,40 413,47 605,12
CDR 12,90 15,79 14,97 19,89 408,22 509,32 467,96 625,17
CGA 8,41 16,41 18,00 19,92 197,70 537,49 589,42 622,67
COR -7,43 17,47 19,30 20,72 -343,12 658,79 724,58 804,01
MMO 20,84 21,01 14,25 25,52 671,54 679,44 409,07 795,23
COL -20,86 21,09 12,68 24,69 -730,15 737,98 457,06 871,03
MGO 21,47 21,60 14,77 26,34 688,10 694,47 42328 816,97
CAZ 22.84 22,91 14,09 27,14 739,29 743,05 403,47 852,30
CHB 0,06 23,58 28,58 28,58 -148.23 840,85 | 1.013.40 | 1.024,51
CDhu 2422 24,25 13,24 27,94 -895,96 896,69 563,32 | 1.070,12
CLM 24,53 25,41 17,83 30,64 751,14 796,83 509,16 917,11
MTB 26,27 26,35 16,83 31,54 845,65 850,33 467,69 977,86
CCHi 27,23 27,29 15,88 31,89 865,00 868,49 414,50 971,30
MAN 29,82 30,87 21,19 36,96 997,88 | 1.029,68 | 690,70 | 1.22635
CBB 32,71 32,71 17,59 37,59 | 1.071,32 | 1.071,32 | 477,03 1.187,92
CCH -33,08 33,08 12,44 3582 | -1.171,03 | 1.171,03 | 494,72 | 1.287,99
MHC -35,06 35,06 10,74 37,19 | -1.240,48 | 1.240,48 | 460,55 1.341,26
MHMc -35,95 35,95 10,74 38,05 | -1.266,99 | 1.266,99 | 44981 1.362,99
CBW -36,01 36,01 11,00 38,19 | -1.26829 | 1.268,29 | 45345 1.365,45
CMH -36,37 36,37 10,80 38,48 | -1.280,76 | 1.280,76 | 448,75 1.375.86
CRE -36,56 36,56 10,97 38,71 | -1.286,08 | 1.286,08 | 449,72 | 1.38128
MHW -37,24 37,24 11,06 39,40 | -1.306,95 | 1.306,95 | 444,15 1.399,56
CKA 16,74 37,30 41,19 41,69 280,57 | 1.213,74 | 1.401,89 | 1.338,27
CEA 39,86 39,86 17,90 4426 | 134752 | 1.347,52 | 55751 1.477,62
MHO 54,58 54,58 22,50 59.82 | 1.774,80 | 1.774,80 | 452,14 | 1.858,16
CHO 85,64 85,64 27,12 91,10 | 2.863,86 | 2.863,86 | 524,03 | 2.955,10
CFB 107,90 | 13091 | 321,36 | 339,53 | 3.215,89 | 4.168,76 | 9.814,28 | 10.343,37
CPC 39791 | 40998 | 95543 | 1.037,37 | 12.181,51 | 12.664,22 | 28.929,84 | 31.463,66
CBT 1.411,68 | 1.411,68 | 1.350,21 | 1.969,31 | 47.610,44 | 47.610,44 | 40.400,61 | 63.006,34

En la Tabla 13, donde se evalua la precision de todos los modelos frente a los

datos que presentan un patroén de flujo tapon, se observa que el mejor desempefio lo

tiene la correlacion de Griffith y Wallis (1961) con un error absoluto promedio de
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11,78%; seguidamente la correlacion de Griffith ef al. (1973) con 15,46% y en tercer

lugar se encuentra la correlacion de Duns y Ros (1963) con 15,79%. Es de recalcar

que 8 de los 10 modelos con mejor desempefio para este patrén de flujo son

correlaciones empiricas, todas ellas con errores absolutos promedio menores al 25%.

También es destacable el comportamiento de los modelos mecanicistas, debido a que

todos se encuentran dentro de los 15 con mejor desempefio frente a esta parte de la

base de datos y ademas con errores absolutos promedio menores al 31%. En general,

los modelos homogéneos obtuvieron el peor comportamiento en los datos

correspondientes a este patron. En la Fig. 34 se observa de manera grafica la

distribucion de los resultados para los 10 primeros modelos.
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Fig. 34: Gradiente de presion calculado vs. experimental de los 10 modelos o correlaciones con

mejor desempeifio en flujo tipo tapon.
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Tabla 14: Comparacion de la precision de los modelos o correlaciones contra los 28 datos experimentales
que presentan patron de flujo espuma (FR).

Parametros Estadisticos

Corvelacion |_E- | & | E | E Es E; E; =
[%] [%] [%] [%] [Pa/m] [Pa/m] [Pa/m] [Pa/m]
CLM 8,37 10,87 17,00 19,01 247,83 331,03 530,23 587,24
MGO 3,17 11,12 18,81 19,09 -108,61 352,18 59348 603,69
CBB -0,92 11,74 22,12 22,14 -33,72 366,85 696,49 697,34
CGR -5,96 13,57 18,61 19,58 -199,29 428,16 587,05 621,14
MMO -6,24 13,77 20,42 21,38 -209,17 442 88 657,04 690,71
CEA -0,04 14,12 29,23 29,23 0,61 43383 912,54 912,54
CAZ -11,55 18,92 22,25 25,16 -335,86 566,44 668,21 750,65
CGA 7,52 19,93 25,01 26,16 231,94 628,95 805,55 839,46
CHB -2,83 22,90 29,28 29,42 -55,81 740,18 979,85 981,50
MAN -17,59 25,29 23,26 29,36 -541,31 781,25 732,09 916,42
CCHi 26,87 27,01 26,22 37,89 797,73 802,54 759,55 1.112,14
CDR -22,88 29,97 24,54 33,84 -699,91 921,52 764,88 1.045,50
CDhu -35,05 36,98 18,53 40,22 | -1.085,35 | 1.145,85 594,38 1.254,95
MHO 41,03 41,03 19,46 46,09 | 1.22562 | 1.225,62 527,30 1.354,92
CHO 41,08 41,08 26,84 49,70 | 1.266,92 | 1.266,92 847,77 1.543,77
COR 9,09 41,42 58,38 59,11 376,67 | 1.346,85 | 198926 | 2.02591
COL -50,42 54,14 21,00 55,48 | -1.551,26 | 1.668,04 663,88 1.713,56
MHC -52,91 54,43 16,79 56,43 | -1.630.81 | 1.678,56 54321 1.747,32
CCH -53,12 54,75 20,39 57,81 | -1.634,93 | 1.685,98 641,81 1.784,35
CMH -57,26 58,75 16,43 60,58 | -1.766,27 | 1.813,13 539,13 1.877,74
MHMc -57,68 59,20 16,47 61,01 | -1.778,05 | 1.825,67 537,22 1.888,69
CcBwW -58,37 59,89 16,57 61,71 | -1.799.48 | 1.847,21 540,91 1.910,67
CRE -59,21 60,70 16,65 62,55 | -1.824.36 | 1.871,20 540,82 1.934,95
MHW -61,06 62,54 16,81 64,41 | -1.88321 | 1.929,66 554,19 1.996,24
CKA 81,63 81,63 38,16 89,81 | 241125 | 2.411,25 798,84 2.535,48
CFB 341,90 | 356,84 | 71938 | 799,21 | 11.703,71 | 12.168,86 | 25.533,74 | 28.178,39
CPC 1.175,06 | 1.183,36 | 2.247,57 | 2.546,27 | 39.937,70 | 40.196,20 | 79.943,89 | 89.694,60
CBT 2.200,85 | 2.200,85 | 3.122,94 | 3.843,94 | 73.073,80 | 73.073,80 | 111.936,58 | 134.414,83

La Tabla 14 muestra la evaluacion de la precision de los modelos contra los

puntos de la base de datos que presentan un patron de flujo espuma, siendo la

correlacion de Lockhart y Martinelli (1949) la que obtuvo el menor error absoluto

promedio con 10,87%; seguida del modelo mecanicista de Gémez et al. (2000) y de

la correlacion de Beggs y Brill (1973) con 11,12% y 11,74%, respectivamente.

Nuevamente es de hacer notar que 7 de los 10 primeros modelos son correlaciones
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empiricas y que todas ellas presentan errores absolutos promedio por debajo de 23%.
Asimismo, también es resaltante que todos los modelos mecanicistas que fueron
evaluados contra esta serie de puntos se encuentran entre los 10 con mejor desempefio
y que sus errores absolutos promedio estan por debajo de 26%. Igualmente, en la Fig.
35 se observa graficamente la comparacion de los resultados obtenidos contra la data

experimental de los 10 primeros modelos en este patron de flujo.
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Fig. 35: Gradiente de presion calculado vs. experimental de los 10 modelos o correlaciones con

mejor desempeiio en flujo tipo espuma.
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Tabla 15: Comparacion de la precisién de los modelos o correlaciones contra los 11 datos experimentales
que presentan patron de flujo ondulado (RI).

Parametros estadisticos

Corvelacion |_E- | & | E | E Es E; E; =
[%] [%] [%] [%] [Pa/m] [Pa/m] [Pa/m] [Pa/m]
CGR 5,48 10,68 13,12 14,32 103,47 265,85 330,46 347,82
CEA 9,48 11,16 10,30 14,31 -261,28 297,37 270,47 385,03
CLM 12,72 13,47 9,38 16,31 314,96 335,73 210,42 391,65
CDhuU -11,30 14,08 18,38 21,87 -314,68 375,30 497,59 597,09
MGO 7,46 14,91 20,17 21,63 135,66 365,32 480,50 501,12
CHO 14,57 15,79 13,66 20,50 361,22 394,46 343,70 511,52
MMO -16,06 16,37 22,57 28,17 -468,19 475,47 648,39 813,35
CBB -15,21 16,43 10,63 19,17 -416,43 446,17 314,79 538,38
CHB 0,78 16,48 22,70 22,71 77,40 48845 721,62 726,17
MAN -26,79 26,79 5,40 28,61 -718,49 718,49 232,62 788,65
CGA 22,89 31,04 33,36 41,10 645,75 872,77 993,09 1.202,05
CDR -40,49 40,49 6,53 42,97 | -1.068,44 | 1.068,44 257,98 1.149,90
CAZ 42,74 42,74 14,10 46,99 | -1.078,71 | 1.078,71 288,12 1.167,47
MHC -45,30 45,30 11,23 48,82 | -1.187.42 | 1.187,42 333,83 1.289,35
COR 6,41 47,36 68,74 69,07 39545 | 1.420,58 | 2.327,57 2.364,24
CCH -45,89 53,21 33,42 58,59 | -1.223.09 | 1.402,98 892,54 1.562,74
CMH -54,11 54,11 7,52 5725 | -1.42491 | 1.42491 302,91 1.524.85
COL -54,99 54,99 5,57 57,94 | -1.444,59 | 1.444,59 256,34 1.536,63
MHMc -57,61 57,61 6,56 60,78 | -1.514,57 | 1.514,57 285,31 1.613.91
MHO 57,83 57,83 24,49 65,42 | 1.428,93 | 1.428,93 450,30 1.564,86
CcBwW -59,29 59,29 5,53 62,43 | -1.559.40 | 1.559,40 281,90 1.659,63
CRE -61,54 61,54 5,39 64,77 | -1.61545 | 1.61545 268,05 1.71537
MHW -63,81 63,81 4,14 67,05 | -1.680,60 | 1.680,60 301,77 1.788,27
CCHi 92,73 92,73 46,28 107,71 | 2.372,57 | 2.372,57 | 1.087,89 2.715,79
CKA 163,64 | 163,64 | 4927 178,56 | 4.122.39 | 4.122.39 749,36 4.388,05
CFB 44304 | 44942 | 721,20 | 857,93 | 13.979.40 | 14.157,27 | 27.090,27 | 30.803,39
CPC 1.451,01 | 1.453,09 | 2.366,81 | 2.813,85 | 46.062,56 | 46.120,58 | 88.561,65 | 100.881,62
CBT 2.611,55 | 2.611,55 | 3.347,65 | 4.325,39 | 79.793,50 | 79.793,50 | 126.939,33 | 152.043,73

En la Tabla 15 se observa la comparacion de los modelos contra los puntos de

la base de datos que presentan un patrén de flujo ondulado. En ella se nota que la

correlacion de Griffith ef al. (1973) obtiene el mejor desempeiio con un error absoluto

promedio de 10,68%; seguido de las correlaciones de Eaton et al. (1967) y Lockhart y

Martinelli (1949) con 11,16% y 13,47%, respectivamente. De nuevo, 7 de los 10

modelos con mejor comportamiento para esta serie de puntos son correlaciones
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empiricas, todas ellas con errores absolutos promedio por debajo de 17%. Igualmente,

es resaltante que todos los modelos mecanicistas que fueron evaluados contra esta

serie de datos se encuentran entre los 10 con mejor desempefio y que sus errores

absolutos promedio estan por debajo de 27%. En la Fig. 36 puede verse la

distribucion de las predicciones de los 10 primeros modelos en este patron de flujo.
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Fig. 36: Gradiente de presiéon calculado vs. experimental de los 10 modelos o correlaciones con

mejor desempeiio en flujo tipo ondulado.
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En las Fig. 37, Fig. 38 y Fig. 39 se representa el porcentaje de datos
experimentales sobrepredichos y el porcentaje de sobreprediccion promedio de
gradiente de presion para los 10 modelos con el mejor desempefio en cada patron de
flujo. El primero no es mas que el porcentaje que corresponde a la cantidad de veces
que un modelo o correlacion arrojé un resultado por encima del gradiente de presion

experimental dividido entre el nimero de datos experimentales de ese patron.

En segundo término, el porcentaje de sobreprediccion corresponde al valor
promedio con el cual un determinado modelo o correlaciéon aumenta su resultado con
respecto al valor experimental, es decir, qué tan por encima del valor real se

encuentra (en promedio) el resultado del modelo.
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Fig. 37: Porcentaje de datos experimentales sobrepredichos y sobreprediccion porcentual

promedio de los 10 modelos o correlaciones con mejor desempeiio en flujo tipo tapon.

En la Fig. 37 se observa que para los datos que presentaron un patrén de flujo
tipo tapon, la correlacion de Aziz et al. (1972), el modelo mecanicista de Gdmez et
al. (2000) y el modelo mecanicista de Ouyang (1999) sobrepredijeron el gradiente de
presion en mas del 90% de los datos disponibles, aunque esa sobreprediccion se
encuentra en promedio por 23%. En cambio, si bien la correlacion de Hagedorn y
Brown (1965) solo sobrepredijo los resultados en el 42,4% de los datos, su

sobreprediccion promedio es de 27,9%, que es la mayor de este grupo de modelos.
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Fig. 38: Porcentaje de datos experimentales sobrepredichos y sobreprediccion porcentual

promedio de los 10 modelos o correlaciones con mejor desempeiio en flujo tipo espuma.

Al observar la Fig. 38 se puede notar que la correlacion de Lockhart y
Martinelli (1949) sobrepredijo el gradiente de presion en el 75% de los datos
correspondientes a este patron de flujo; sin embargo, esa sobreprediccion se
encuentra en promedio por el 12,8%, la mas baja para este grupo de modelos. Por otra
parte, el modelo de Ansari et al. (1994), aunque solo sobrepredijo en 7,1% de los
datos disponibles, su sobreprediccion promedio se encontraba 53,9% por encima del

valor experimental, siendo la mas elevada de este grupo de modelos.
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Fig. 39: Porcentaje de datos experimentales sobrepredichos y sobreprediccion porcentual

promedio de los 10 modelos o correlaciones con mejor desempeifio en flujo tipo ondulado.

La Fig. 39 muestra qué tanto la correlacion de Lockhart y Martinelli (1949)
como la de Hoogendorn (1959) sobrepredijeron en poco mas del 90% de los casos
correspondientes a este patron de flujo; no obstante, sus sobrepredicciones promedio
se encontraron en 14,4% y 16,7%, respectivamente. En cambio, la correlacion de
Hagedorn y Brown (1965) sobrepredijo solo el 27,3% de los datos disponibles, pero
en promedio 31,6% por encima del valor experimental. También resalta que el
modelo de Ansari et al. (1994) nunca sobrepredijo para los datos correspondientes a

este tipo de patron de flujo.
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Tabla 16: Comparacion porcentual de la caida de presién por friccion, elevacion y aceleracion para cada

modelo.

Modelo o (dP/dz), (%] (dP/dz), (%] (dP/dz), [%]
Correlacién ™0, MAX |PROMED| MIN MAX |PROMED| MIN MAX | PROMED
CAZ 1,00 81,86 23,62 18,14 99,00 76,38 - - -
CBB 0,70 67,13 14,73 30,15 9921 84,30 | -3,73423 | -0,03288 | -0,97027
CBT 1,38 99,24 47,84 0,76 98,62 52,16 - - -
CcBwW 1,26 82,75 26,79 16,33 98,68 72,89 | -1,16287 | -0,01899 | -0,31783
CCH 1,20 80,45 27,74 16,32 98,15 68,11 - - -
CCHi 1,00 79,11 23,28 20,89 99,00 76,72 - - -
CDR 0,81 54,73 12,86 4527 99.19 87,14 - - -
CDhuU 4,61 86,98 43,03 7,70 9522 5535 | 0,05371 | 6,46750 | 1,62491
CEA 6,84 75,31 33,51 24,61 93,16 66,47 | -0,10954 | -0,00013 | -0,01793

CFB 5,84 99,71 64,18 0,29 94,16 35,82

CGA 1,28 78,24 25,18 21,75 98,72 74,82 | -0,00913 | -0,00016 | -0,00176
CGR 1,18 55,49 15,33 44,51 98,82 84,67 - - -
CGW 0,68 22,71 4,63 77,29 99,32 95,37 - - -
CHB 0,74 4,16 2,12 95,84 99,26 97,88 - - -
CHO 0,47 33,34 6,28 66,65 99,53 93,72 | -0,00182 | -0,00003 | -0,00039
CKA 0,52 7,25 1,97 92,75 9948 98,03 | -0,00113 | -0,00006 | -0,00025
CLM 0,86 57,03 15,50 42,97 99,14 84,50 | -0,00368 | -0,00010 | -0,00090
CMH 1,11 86,06 28,00 13,85 98,89 71,98 | -0,11560 | -0,00034 | -0,01979
COL 1,14 82,28 25,78 17,72 98,86 7422 | -0,11864 | -0,00029 | -0,02011
COR 1,00 79,15 23,19 20,85 99,00 76,81 - - -
CPC 8,96 99,92 75,37 0,08 91,04 24,63 - - -
CRE 1,10 83,43 25,88 16,57 98,90 74,12 - - -
MAN 0,81 78,59 23,09 21,41 99,19 76,91 - - -
MGO 0,59 43,89 11,06 56,11 99,41 88,94 - - -
MHC 1,29 88,66 31,14 10,42 98,66 68,55 | -1,16287 | -0,01899 | -0,31783
MHMc 1,22 83,77 27,37 15,31 98,73 72,31 | -1,16287 | -0,01899 | -0,31783
MHO 1,31 16,42 6,03 73,52 98,59 91,63 | 0,03563 | 14,49270 | 2,34003
MHW 1,01 80,37 23,99 19,55 98,99 75,99 | -0,11560 | -0,00034 | -0,01979
MMO 0,40 73,51 4,41 26,49 99,60 95,59 - - -
MTB 0,71 14,93 4,70 85,07 99,29 95,30 - - -
TOTAL 0,40 99,92 23,29 0,08 99,60 76,38 3,73 14,49 0,14

En la Tabla 16 se presenta el porcentaje promedio, minimo y maximo que
representa el gradiente de presion por efectos de friccion, cambio de energia cinética
y cambio de energia potencial con respecto al gradiente de presion total, para cada

uno de los modelos y correlaciones frente a toda la base de datos.
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SINTESIS Y CONCLUSIONES

Se escogieron, de la literatura especializada, cuatro modelos mecanicistas, nueve
homogéneos y diecisiete correlaciones empiricas cominmente utilizados para el

calculo de la caida de presion para flujo bifasico en tuberias.

Para los trabajos escogidos se desarrollaron algoritmos de calculo, los cuales
fueron codificados utilizando Visual Basic. Culminada esta etapa, se evaluaron

los treinta programas empleando la base de datos disponible.

De los datos extraidos de Govier y Leigh (1958) y Brown ef al. (1960) se observd
que la mayoria eran para flujo tipo tapon (44,6 % de la base de datos), luego para
el patrén tipo espuma (37,84% de la base de datos) y, en tercer lugar, para el
régimen ondulado (14,86% de la base de datos). Los treinta modelos y
correlaciones fueron evaluados para la base de datos completa y por patrén de

flujo, obteniendo asi cuatro casos de estudio.

De los valores de caida de presion obtenidos, se observo el impacto que tiene la
componente de caida de presion por elevacion en el valor de gradiente de presion
total, el cual reduce su efecto para bajas presiones. Esto se debe principalmente a
que a estas condiciones de presion corresponden los mayores valores de velocidad
del gas de la base de datos, la cual afecta directamente a la componente de presion
por friccidn, y la fraccion volumétrica de liquido es menor. En consecuencia, la
densidad de la mezcla disminuye a menor holdup, reduciéndose asi el valor del

gradiente de presion por elevacion.

Al realizar un estudio comparativo de los errores obtenidos para los treinta

modelos y correlaciones evaluados para toda la base de datos, los de mejor
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desempefio resultaron ser siete correlaciones, de las cuales el mejor
comportamiento lo presento la correlacion de Griffith ef al. (1973), y tres modelos
mecanicistas, donde resaltdé el de Goémez et al. (2000). Los dos trabajos
mencionados tienen un desempefio similar, pero cabe destacar que la correlacion
de Griffith et al. (1973) se caracteriza por la sencillez de su procedimiento de
calculo, aunque es de tener en cuenta que su aplicacion debe ser hecha
considerando sus limitaciones. En el caso del modelo de Gémez et al. (2000), si
bien su procedimiento de célculo es mas complejo, considera las variables que no
fueron incluidas en el estudio de Griffith et al. (1973). Entre las correlaciones,
resalta también la de Lockhart y Martinelli (1949) por el hecho de que, atin siendo
para flujo horizontal, predijo la caida de presion con un buen error y, para todos

los datos presentd una marcada tendencia a la sobre prediccion.

En general, en las evaluaciones por patrén de flujo e independientes del patron,
los modelos mecanicistas y de correlacion tuvieron el mejor desempefio. Ninguno
de los modelos homogéneos estudiados se ubicd dentro de los diez primeros
lugares, a excepcion de la Correlacion de Oliemans (1976) que obtuvo el séptimo
mejor desempefio aunque solamente en la comparacion correspondiente a los

datos de flujo tapon.
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RECOMENDACIONES

En este trabajo se utilizd una base de datos compuesta por s6lo 74 puntos, de los
cuales la mayoria presentan flujo tapon. Se recomienda el uso de una base de

datos mas amplia y con mayor variedad de patrones de flujo.

También se recomienda hacer un estudio similar a éste, pero utilizando una base
de datos con diferentes condiciones de operacidon como podrian ser mayores
didmetros de tuberia, altas viscosidades o flujo inclinado. Otra variante de este
estudio que se podria desarrollar seria la comparacion de modelos y correlaciones

de flujo bifésico, pero en espacios anulares.

Es recomendable para trabajos posteriores, estudiar otros modelos mecanicistas
distintos a los presentados en este trabajo como Chokshi ef al. (1996), Hasan y
Kabir (1988) y Petalas y Aziz (1996), y agregar, en la medida de lo posible, las

correlaciones y modelos mas recientes.

Se recomienda realizar un estudio semejante a este, pero utilizando como
parametro estadistico de jerarquizacion el logaritmo del error, ya que, segin
investigaciones recientes, este valor permite una mejor apreciacion del

desempefio de los modelos estudiados.
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APENDICES

A-1: ECUACIONES DE AJUSTE DE DATOS EXPERIMENTALES

Muchos de los modelos incluidos en este trabajo requerian del uso de graficas
o figuras para la determinacion de parametros necesarios para calcular la caida de
presion. Es por ello que, con la finalidad de hacer automaticos estos procedimientos,
se hizo una digitalizacién de las imagenes necesarias para poder luego aproximarlas
con una ecuacion, de tal manera que dicha férmula de ajuste se pudiera incluir en los

codigos de los programas.

Para garantizar que dicha ecuacion se ajustara razonablemente a la grafica de
la cual provenia, se hizo una comparacion entre los valores leidos por el programa de
digitalizacion y los valores arrojados por la ecuacion de ajuste. Cabe destacar en este
momento que el programa de digitalizacion nos permite obtener una tabla de puntos X
versus Y de un grafico que se tenga en formato digital “.bmp”; esta tabla de puntos
luego seria considerada como los valores “reales” a la hora de calcular el error de la

ecuacion de aproximacion.
A manera de ejemplo de todo este procedimiento, en la siguiente figura se

pueden observar una de las graficas originales de Griffith et al. (1973), la curva leida

por el programa digitalizador y los valores dados por la ecuacion de ajuste.
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10 1 I 1 T T ! T T Ajuste de Datos
: o=Griffith et a) (O ]
L &=Singh and Griffith @]

-t
—— Bitmap Digitizer

—=— Datafit

K2

Angulo de inclinacién de la tuberia

Fig. 40: Comparacion entre la curva original del factor K de Griffith et al. y la ecuacion de ajuste,
Griffith (1973).

Se puede notar una gran correspondencia entre las graficas, no obstante, en
algunos casos no ocurri6 de esta manera por lo que hubo que usar varias curvas de
ajuste para la misma gréafica o utilizar modelos de interpolacion. Asimismo, ocurrid
que las curvas de aproximaciéon no se ajustaban a todo el intervalo de datos, por lo
que en esas situaciones o se asumi6 que la variable tomaba un valor constante o se
aproximo la misma linealmente. En el siguiente ejemplo se puede ver esto con mayor

claridad.
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L,

Ajuste de Datos

—— Bitmap Digitizer
—— Datafit

14 —— extrapolacion
—— canstante

L2

n 100 1000
Nd

Fig. 41: Comparacion entre la curva original del factor L, de Duns y Ros y la ecuacion de ajuste,

Beggs y Brill (1988).

Como se puede observar, la ecuacion de ajuste provee buenos valores para la
variable L, pero en un cierto intervalo de datos, aproximadamente entre 20 y 80.
Estos dos valores se convierten entonces en el intervalo de aplicacion de la ecuacion.
En este caso, cuando N, se encuentra por debajo del limite inferior del intervalo, es
decir 20, se realiza una extrapolacion lineal tal como se ve en la figura. En caso de
que la variable independiente exceda el limite superior, en este ejemplo 80, se asumid

en esta grafica que L, permanecia constante.
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Ecuaciones correspondientes a la correlacion de Fancher y Brown (1963):

Tabla 17: Funciones de ajuste de datos experimentales de la correlacion de Fancher y Brown (1963).

Modelo o i
ECUACION DE AJUSTE E, Exmin  Eamax Ec.
Correlacion
CFB f=an" +bn’ +cn® +dn’ +en’ + fi’ + gn* +hn’ +in’ + jn +k, donde:n= pUD, 0,013  -0,760 1,111  Ec.324
b
CFB chln(n)j 0,350 -1,740 1,700  Ec.325
f :e( " , donde :n = pUD,
n
CFB f =—————,donde:n= pUD, 0,903 -2,018 5,718  Ec.326
a+bn—cn
Tabla 18: Valores de los coeficientes de las funciones de ajuste de la correlacion de Fancher y Brown (1963).
Ec. a b c d e f g h i i k
Ec. 324 2,78E-11 -3,19E-9 1,61E-7 -4,74E-6 9,00E-5 -1,16E-3 1,03E-2 -0,06 0,27 0,73 1,05
Ec. 325 0,43 -8,85 -1,21 - - - - - -
Ec. 326 -2,37 -1,07 -0,82 - - - - - -
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Tabla 19: Intervalos de aplicacion de las ecuaciones de ajuste de la
correlacion de Fancher y Brown (1963).

INTERVALO DE APLICACION

MODELO O .
. ECUACION ~ VALOR VALOR
CORRELACION ) )
MINIMO MAXIMO
CFB Ec. 324 3 20
CFB Ec. 325 3,5 30
CFB Ec. 326 3 80

Ecuaciones correspondientes a la correlacion de Lockhart y Martinelli (1949):

Tabla 20: Funciones de ajuste de datos experimentales de la correlacion de Lockhart y Martinelli (1949).

Modelo o Correlacion ECUACION DE AJUSTE E, Ejmin Esmax Ec.

X

CLM H=———
a+bx+c\/;

2,952 -7,313 16,275 Ec. 327

Tabla 21: Valores de los coeficientes de las funciones de ajuste de la correlacion de Lockhart y Martinelli (1949).

Ec. a b c d e f g h i j k

Ec. 327 7,19E-01 8,18E-01 2,93 - - - - -
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Tabla 22: Intervalos de aplicacion de las ecuaciones de ajuste de la
correlacion de Lockhart y Martinelli (1949).
INTERVALO DE APLICACION

MODELO O .
, ECUACION VALOR VALOR
CORRELACION , ,
MINIMO MAXIMO

‘ CLM Ec. 327 0,01 100

Ecuaciones correspondientes a la correlacion de Hagedorn y Brown (1965):

Tabla 23: Funciones de ajuste de datos experimentales de la correlacion de Hagedorn y Brown (1965).

Modelo o .
ECUACION DE AJUSTE E, Esmin ~ Eamax  Ec
Correlacion
CHB H,=C," " 1,208 -11,601 37,610  Ec.328
CHB C,=aN," +bN] +cN} +dN] +eN’ + fN] + gN;' + hN; +iN;} + jN, +k -0467 -6,190 6,577  Ec.329
CHB w =aC)’ +bC) +cC; +dC] +eC? + fC; + gCi + hC; +iC; + jC, +k 0,127 -1,402 2,197  Ec.330
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Tabla 24: Valores de los coeficientes de las funciones de ajuste de la correlacion de Hagedorn y Brown (1965).

Ec. a b c d e f g h i j k
Ec. 328 4,18E-1 2,77 1,22E02 - - - - -
Ec. 329 -4,87E04 1,16E05 -1,19E05 6,82E04 -2,39E04 5,23E03 -7,01E02 5,34E01 -2,03 7,74E-2 1,74E-3
Ec. 330 -5,18E13 3,50E13 -9,99E12 1,59E12 -1,57E11 1,00E10 -4,14E08 1,08E07 -1,67E05 1,40E03 -3,77

Tabla 25: Intervalos de aplicacion de las ecuaciones de ajuste de la
correlacion de Hagedorn y Brown (1965).

INTERVALO DE APLICACION

MODELO O .
. ECUACION ~ VALOR VALOR
CORRELACION ) )
MINIMO MAXIMO
CHB Ec. 328 2,00E-6 0,006
CHB Ec. 329 0,02 0,5
CHB Ec. 330 0,01 0,09
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Ecuaciones correspondientes a la correlacion de Griffith y Wallis (1961):

Tabla 26: Funciones de ajuste de datos experimentales de la correlacion de Griffith y Wallis (1961).

Modelo o ;
ECUACION DE AJUSTE E, Ezmin Emax Ec.
Correlacion
CCHi
CGW C =aRel¥4  pRe? + cReB+ dRe + eReO+ fRe5+ gRe4+ hReS +iReZ+ jRe, +k  -0590 -21,582 11,306  Ec.331
1 b b b b b b b b b b ’ ’ ’
COR
Tabla 27: Valores de los coeficientes de las funciones de ajuste de la correlacion de Griffith y Wallis (1961).

Ec. a b c d e f g h i i k

Ec. 331 -16,14 14,66E1 -56,60E1 1,22E3 -1,60E3 1,34E3 -71,68E1 24,40E1 -51,33 6,30 -0,01

Tabla 28: Intervalos de aplicacion de las ecuaciones de ajuste de la
correlacion de Griffith y Wallis (1961).
INTERVALO DE APLICACION

MODELO O

] ECUACION VALOR VALOR
CORRELACION ) )
MINIMO MAXIMO
CCHi
CGW Ec. 331 0 0,4
COR
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Ecuaciones correspondientes a la correlacion de Duns y Ros (1963):

Tabla 29: Funciones de ajuste de datos experimentales de correlacion de Duns y Ros (1963).

Modelo o

ECUACION DE AJUSTE E, Eamin  Eama  Ec.
Correlacion
CDR L =aN,” +bN,” +¢N,* +dN,” +eN,° + fN, +gN,* + hN,> +iN,” + jN, +k  -4901  -8085  -3323 Ec.332
CDR L,=aN,” +bN,” +cN," +dN,” +eN,* + IN,” + gN,* + hN,> +iN,> + jN, +k 0002  -0710 1234  Ec.333
. . Ec. 334
CDR F =aN,” +bN,” +¢N,* +dN," +eN,° + N, + gN,* + hN,> +iN,” + jN, + k 0025 0726 0961 "
C.
. . Ec. 336
CDR F,=aN,” +bN,” +¢N," +dN,” +eN,° + fN,” + gN,* + kN, +iN,> + jN, + k 0011 <1109 1909 "
C.

CDR F,=aN," +bN,” +cN +dN,” +eN," + IN,” + gN,* + hN,> +iN,* + jN, + k 0026 0,712 0,541  Ec.338

Nl
CDR F, = 2,030 -6298 7,902  Ec.339

a+bN, +c N,

CDR fr=aX" +bX° +eX® +dX +eX® + X7 +gX P+ hXC +iX + jX +k 0,067  -5.885 5970  Ec.340
CDR fr=aX’ +bX* +cX’ +dX? +eX +h 0,018  -1,379 1,858  Ec.341
CDR -1,173  -13,433 36,495  Ec.342

Fo=—12

4 b

N,/N
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CDR F,=aN,” +bN,” +cN,* +dN,” +eN,° + fN,” + gN,* + kN> +iN,> + jN, + k 0219 -11,084 14,593 Ee.343

CDR F,=aN,"e " 0,112 -5706 5345  Ec.344

Tabla 30: Valores de los coeficientes de las funciones de ajuste de la correlacion de Duns y Ros (1963).

Ec. a b c d e f g h i j k
Ec. 332 -5,34E-16 2,22E-13 -3,61E-11 2,53E-09 6,01E-09 -1,47E-05 1,19E-03 -4,82E-02 1,10 -13,51 70,57
Ec. 333 -2,20E-16 1,00E-13 -1,96E-11 2,17E-09 -1,48E-07 6,39E-06 -1,75E-04 2,87E-03 -2,51E-02 9,43E-02 0,30
Ec. 334 -8,54E16 2,62E16 -3,54E15 2,75E14 -1,37E13 4,52E11 -1,00E10 1,47E08 -1,37E06 7,24E03 -15,39
Ec. 335 -11,84 121,21 -535,91 134,15E01  -209,41E01  211,92E01  -140,28E01 600,04 -159,32 22,35 0,91
Ec. 336 -13,68E12 77,78E11 -19,24E11 27,17E10 -24,12E09 13,67E08 -5,27E07 12,55E05 -17,20E03 120,28 -8,41E-02
Ec. 337 2,19 22,50 -100,97 259,44 -421,30 450,54 -320,79 150,18 -44,16 6,98 6,03E-1
Ec. 338 -1,18E24 6,85E22 -1,74E21 2,54E19 -2,36E17 146E15 -6,10E12 1,69E10 -2,96E07 2,97E04 -12,10
Ec. 339 4,96E-03 0,24 6,02E-03 - - - - . - - -
Ec. 340 6,57E-14 -1,72E-11 1,93E-09 -1,22E-07 4,80E-06 -1,21E-04 1,98E-03 -2,06E-02 0,13 0,47 1,18
Ec. 341 1,96E-11 -8,85E-09 1,46E-06 -1,03E-04 2,27E-03 0,24 - - - - i
Ec. 342 56,68 2,00E-03 - - - - - . - - i
Ec. 343 -0,76 7,07 26,73 51,02 -46,09 2,04 36,01 -34,31 14,31 2,68 0,22
Ec. 344 2,00E-02 -0,32 -0,17 - - - - . - - i
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Tabla 31: Intervalos de aplicacion de las ecuaciones de ajuste de la

correlacion de Duns y Ros (1963).

INTERVALO DE APLICACION

MODELO O .
. ECUACION ~ VALOR VALOR
CORRELACION ) )
MINIMO MAXIMO

CDR Ec. 332 20 60
CDR Ec. 333 20 80
CDR Ec. 334 0,01 0,05
CDR Ec. 335 0,05 1,9
CDR Ec. 336 0,01 0,1
CDR Ec. 337 0,1 1,9
CDR Ec. 338 0,01 0,1
CDR Ec. 339 0,1 1,9
CDR Ec. 340 0,115 40
CDR Ec. 341 40 160
CDR Ec. 342 0,004 1

CDR Ec. 343 0,002 2

CDR Ec. 344 0,002 3
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Ecuaciones correspondientes a la correlacion de Eaton et al.(1967):

Tabla 32: Funciones de ajuste de datos experimentales de la correlacion de Eaton et al.(1967).

Modelo o :
ECUACION DE AJUSTE E, E2min E2max Ec.
Correlacion
. 0,1
CEA f(m%i j =aX" +bX° +c X +dX T +eX®+ X+ gX P + X +iXP+ X +k 0467 6,185 6,577  Ec.345
Tabla 33: Valores de los coeficientes de las funciones de ajuste de la correlacion de Eaton et al.(1967).
Ec. a b c d e f g h i j k
Ec. 345 -4,87E4 1,16E5 -1,19E5 6,82E4 -2,39E4 5,23E3 -7,01E2 5,34E1 2,03 7,74E-2 1,74E-3

Tabla 34: Intervalos de aplicacion de las ecuaciones de ajuste de la
correlacion de Eaton et al.(1967).
INTERVALO DE APLICACION

MODELO O .
. ECUACION =~ VALOR VALOR
CORRELACION ) )
MINIMO MAXIMO
CEA Ec. 345 0,002 0,5
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Ecuaciones correspondientes a la correlacion de Griffith et al. (1973):

Tabla 35: Funciones de ajuste de datos experimentales de la correlacion de Griffith et al.(1973).

Modelo o .

Correlacién ECUACION DE AJUSTE E, B Eamn  Ec
CGR S=aR," +bR’ +cR" +dR, +eR,’ + R’ + gR,* +hR,> +iR> + jR, +k,para:x =1% 0,011  -4242 2279  Ec.346
CGR S=aR," +bR’ +cR" +dR,” +eR,’ + fR’ + gR,* +hR,> +iR,> + jR, +k,para:x =15% 0,011  -3.805 2,297 Ec.347
CGR S=aR," +bR’ +cR" +dR, +eR,’ + R’ + gR,* +hR,> +iR> + jR, +k,para:x = 2% 0,009  -3,957 2,838  Ec.348
CGR S=aR,” +bR,’ +cR," +dR,” +eR,’ + fR,” + gR,* +hR’ +iR,> + jR, +k, para:x =3% 20,028  -3,582 2315 Ec.349
CGR S=aR,” +bR,” +cR," +dR,” +eR,’ + fR,” +gR,* +hR,’ +iR,” + jR, +k, para : x = 4% 20,020 -4940 3,637  Ec.350
CGR S=aR,” +bR,” +cR," +dR,” +eR,’ + fR,’ +gR,* +hR,’ +iR,> + jR, +k, para:x = 6% 20,005  -4369 2,009  Ec 351
CGR S=aR" +bR’ +cR" +dR,” +eR,’ + fR, + gR,* +hR,> +iR,” + jR, +k, para:x = 8% 0,008  -5603 1,777 Ec.352
CGR S=aR," +bR’ +cR" +dR,” +eR,’ + fR + gR,* +hR,> +iR,* + jR, +k, para:x =10% 0,089 -6,614 3,023  Ec.353
CGR S=aR,” +bR +cR,’ +dR,° +eR,’ + fR,* + gR,> +hR,” +iR, + j, para:x =15% 0271  -2,656 6,468  Ec.354
CGR S=aR,” +bR,” +cR," +dR,” +eR,’ + fR,” +gR,* +hR,’ +iR,> + jR, +k, para :x = 20% 0,095  -2,078 2487  Ec.355
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CGR S=aR," +bR’ +cR" +dR,” +eR,’ + fR’ + gR,* +hR,’> +iR,* + jR, +k, para: x = 30% 0209  -2,804 4,365 Ec.356
CGR S=aR," +bR’ +cR" +dR, +eR,’ + fR’ + gR,* +hR,’> +iR,> + jR, +k, para : x = 40% 0,087 -6330 2,175 Ec.357
CGR S=aR,” +bR,° +cR,” +dR," +eR,’ + fR,> + gR, +h,para : x = 50% 0,697  -2,856 6,924  Ec.358
CGR S=aR,” +bR,” +cR," +dR,” +eR,’ + fR, +gR,* +hR,’ +iR,> + jR, +k, para : x = 60% 0279 8576 4376  Ec.359
CGR S=aR,” +bR,” +cR," +dR, +eR,’ + fR,” +gR,* +hR,’ +iR,> + jR, +k, para : x = 80% -0,583 22,538 4242 Ec.360
CGR S=aR,’ +bR’ +cR,* +dR,’ +eR,’ + fR, + g, para:x =100% 0216 -15282 4,610  Ec.36l
CGR K,=apB" +bp° +cp® +dp’ +ep’ + 1B +gB* +hp’ +if’ + jB+k 0299  -8007 29,477 Ec.362
CGR R =a-b" RS 0,024  -4090 5,615  Ec.363
Tabla 36: Valores de los coeficientes de las funciones de ajuste de la correlacion de Griffith et al.(1973).
Ec. a b c d e f g h i i K

Ec. 346 -5,38E-26 2,08E-22 -3,43E-19 3,16E-16 -1,79E-13 6,48E-11 -1,53E-8 2,40E-6 -2,61E-4 2,82E-2 8,70E-1

Ec. 347 9,71E26  347E22  -523E-19  430E-16  -2,08E-13 5,97E-11 -9,52E-9 7,72E-7 7,11E-5 2,84E-2 8,65E-1

Ec. 348 1,37E-25 -535E-22  886E-19  -804E-16  435E-13 -1,43E-10 2,77E-8 -2,89E-6 841E-5 3,30E-2 8,61E-1

Ec. 349 6,15B-26  -222E22  331E-19  -2,65E-16 1,24E-13 -347E-11 6,23E-9 -7.87E-7 5.40E-6 4,69E-2 7,48E-1

Ec. 350 -3,81E-25 1,47E-21 -2,41E-18 2,19E-15 -1,19E-12 4,00E-10 -8,03E-8 8,84E-6 -5,20E-4 7,09E-2 6,95E-1

Ec. 351 -2,79E-25 1,15E-21 -2,01E-18 1,95E-15 -1,14E-12 4,08E-10 -8,65E-8 1,01E-5 -6,76E-4 1,04E-1 5,25E-1
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Ec. 352 -1,73E-25 7,38E-22 -1,34E-18 1,35E-15 -8,14E-13 3,01E-10 -6,65E-8 8,35E-6 -7,23E-4 1,40E-1 3,48E-1
Ec. 353 -1,28E-24 4,76E-21 -7,51E-18 6,52E-15 -3,40E-12 1,09E-9 -2,08E-7 2,25E-5 -1,47E-3 1,85E-1 1,19E-1
Ec. 354 2,16E-22 -7,87E-19 1,19E-15 -9,73E-13 4,55E-10 -1,21E-7 1,69E-5 -1,25E-3 2,32E-1 5,65E-2 -
Ec. 355 6,55E-26 1,00E-22 -8,27E-19 1,44E-15 -1,21E-12 5,72E-10 -1,54E-7 2,32E-5 -2,06E-3 3,26E-1 -4,59E-1
Ec. 356 -4,37E-25 1,91E-21 -3,49E-18 3,47E-15 -2,06E-12 7,41E-10 -1,58E-7 1,89E-5 -1,51E-3 4,36E-1 -8,67E-1
Ec. 357 2,36E-24 -8,46E-21 1,26E-17 -1,00E-14 4,57E-12 -1,19E-9 1,60E-7 -6,78E-6 -1,12E-3 5,92E-1 -1,69
Ec. 358 8,02E-18 -2,31E-14 2,91E-11 -2,02E-8 8,24E-6 -2,16E-3 7,52E-1 -2,17 - - -
Ec. 359 2,88E-25 -1,38E-21 2,58E-18 -2,51E-15 1,38E-12 -4,19E-10 5,72E-8 2,59E-6 -2,43E-3 9,23E-1 -3,04
Ec. 360 -3,18E-24 1,16E-20 -1,77E-17 1,49E-14 -7,52E-12 2,39E-9 -4,96E-7 7,02E-5 -7,43E-3 1,35 -5,14
Ec. 361 -8,37E-14 1,50E-10 -1,05E-7 3,62E-5 -6,68E-3 1,57 -5,83 - - - -
Ec. 362 -7,66E-17 3,61E-14 -7,33E-12 8,37E-10 -5,92E-8 2,68E-6 -7,79E-5 1,43E-3 -1,62E-2 1,25E-1 7,83E-3
Ec. 363 9,74E-1 1,00 1,84E-1 - - - - - - - -
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Tabla 37: Intervalos de aplicacion de las ecuaciones de ajuste de la

correlacion de Griffith et al.(1973).

INTERVALO DE APLICACION

MODELO O ,
, ECUACION VALOR VALOR
CORRELACION , ,
MINIMO MAXIMO
CGR Ec. 346 5 800
CGR Ec. 347 5 800
CGR Ec. 348 5 800
CGR Ec. 349 5 800
CGR Ec. 350 5 800
CGR Ec. 351 5 800
CGR Ec. 352 5 800
CGR Ec. 353 5 800
CGR Ec. 354 5 800
CGR Ec. 355 5 800
CGR Ec. 356 5 800
CGR Ec. 357 5 800
CGR Ec. 358 5 800
CGR Ec. 359 5 800
CGR Ec. 360 5 800
CGR Ec. 361 5 800
CGR Ec. 362 0° 90°
CGR Ec. 363 1 1000
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A-2: ECUACIONES COMPLEMENTARIAS DEL MODELO DE
ANSARI et al. (1994)

Calculo de las velocidades vy fracciones de liquido para flujo tapon desarrollado

e Velocidad de la burbuja de Taylor:

0,5
D,(p, - p, "
U, =12U, +o,35(—g loi=p, )]
P

e Fraccion volumétrica de gas en el tapon segiin Sylvester:

U

g

H Is —
0,425+ 2,65U,

e Fraccion volumétrica de liquido en la burbuja de Taylor:

F(Hftb ) = 9’916(gDi )0’5 (1 - (1 - H_/tb )0’5 )0’5 Hﬁb - Utb (1 -H )+ Altb

Jib

Donde:

0,25
Altb = Hgls Utb + (1 - Hgls {Um - Hgls 1?53(%2_&)J (1 - Hgls )055 \J
i

e Velocidad del liquido en la burbuja de Taylor:

Uy = 9,916(gDi (1 _ Hgtb )0,5 )0.5
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F(5)=

Las propiedades se calculan:

P = pHy + Pg (l_Hlls)

= Hy +p, (1 _Hlls)

Velocidad del liquido en el tapén de liquido:

H
Uy =Uy - (Utb +Uy, )H_lth

lls

Velocidad del gas en el tapén de liquido:

2

0,25
gO'l(pl _pg )J H 0,5
pl lls

U, =120, + 1,53[

Velocidad del gas en la burbuja de Taylor:

Uy = Utb - (Utb + Ugls )

(l_Hlls)
(I_Hsz)

gth

Espesor de la pelicula:

5glp, - 2
_ gg/p;ﬂpg) - (1 N 5)_5] U, + (Utb Uy Xl —Hy, )
4 M

i

Longitud de la parte de la burbuja en forma de ctpula:
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| U u Y
Lc = _[Utb + — (1 _Hzsz)_—mj
g H

INth INtb

1-H,
UIN”’ - Ufb a (Utb _Ugls )(f—”’)

- thb)

Flujo tapon en desarrollo

Bb s
Utb
u, -U_ (1-H
Bb — sg l(g}v ( lls ) .
th
u,-U
C c = th O’SIIS H]]S

(2g)

e Longitud de la burbuja de liquido:

_24aBb—4Cc?  (BbY
Ly, = 2 -4 —
Aa Aa
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e SiL,, >0 secalculan los valores de longitud L,, y L,. para asignarle uno

de estos dos valores a la longitud de la burbuja de Taylor en desarrollo:

2AaBb +4Cc* ) 05
Aa2 + LtbA

Lth =

2A4aBb+4Ce ) L s
Aaz Y|
LtbC =

Si L,, >0 entonces L, =L,,

SiL,.>0 entonces L, =L,

e Fraccion de liquido en la burbuja de Taylor:

2(Utb B Ulls )H Ils
(2eL,,)”

H 4 =

e Propiedades para la burbuja de Taylor:
Puwa = PrH 0 + Pg (1 - H,, )
e Relacion de longitudes:

Lsuo = Lls + Ltho

L
Rel, ="
L

suo
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Flujo anular

e Velocidad critica:

IOOOOUSg,ug

= —1

O{p% jé
P

e Arrastre de liquido:

cri

-0,125(U,,,-1,5
Fe=1-e¢ ( )

e Velocidad superficial del nacleo:

U, =U,Fe+U,

e Fraccion volumétrica de liquido sin deslizamiento en el nucleo:

_ U,Fe
“ U, +U,Fe

e Densidad en el nucleo:

psc = plﬂ’lc + pg(l _ﬂlc)

e Viscosidad en el nucleo:

lusc = /Lllﬂ’lc +lug (l_ﬂ’lc)

Métodos propuestos para las interpolaciones

Primer Método Propuesto: Curva transicion para burbuja dispersa.
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Como se describi6 anteriormente, cuando el flujo es tipo burbuja y aumenta la
tasa de liquido, las fuerzas por turbulencia rompen las burbujas, haciendo que estas
adopten dimensiones menores, lo que ocurre segiin Ansari a una fraccion de gas igual
a 0,25. Esta transicion se definio con la siguiente ecuacion, la cual corresponde a la

curva A de la Fig. 28:

1

%o NEr oK
U,
2 (_70,401 (&J [i] U, +U,)* =0,725+4]15 —=—
pl_pg g Ul 2d Usg+Usl

Si aumenta la tasa de gas esta transicion es gobernada por empaquetamiento
de las burbujas, las cuales se vuelven a unir. Segun Scott y Kouba (1990) esto ocurre
a una fraccion de gas igual a 0,76. Por esto, el autor propone asumir estos valores
para calcular la velocidad de la mezcla en la transicién a partir de la ecuacion

anterior. El procedimiento propuesto por Ansari se resume de la siguiente forma:

1. Fijar el valor para la fraccion volumétrica de gas. Al ser burbuja dispersa, la
fraccion es para no deslizamiento.

2. Asumir un valor inicial para la velocidad de la mezcla.

3. Calcular la densidad y viscosidad de la mezcla con la fraccion volumétrica de
gas antes fijada.

4. Definir los nuevos valores para las velocidades superficiales de gas y liquido,
utilizando los valores de los pasos 1-y 2-.

5. Determinar el nimero de Reynolds para la mezcla.

6. Aplicando Zigrang y Sylvester, obtener el factor de friccion para la mezcla.

7. Sustituir estos valores en la ecuaciéon de transicion para determinar la
velocidad de mezcla calculada.

8. Comparar los valores de las velocidades calculada y asumida, calculando el
cociente entre ellas, tomando como condicion de convergencia cuando esta

relacidn tienda a la unidad.

210



Apéndices

Se observo que este método propuesto no convergia en muchos casos, por lo

que el calculo de la velocidad resultaba poco confiable.

Uno de los casos de no convergencia encontrado se analizo detalladamente. Al
no converger se redefinié la ecuacion de transicion en funcién de la velocidad de la
mezcla, asumiendo un valor inicial para la misma, y despejando luego el factor de
friccion. Definiendo el numero de Reynolds para la mezcla, es posible volver a
calcular el factor de friccion aplicando Zigrang y Sylvester. Estos valores fueron

graficados para diferentes valores de velocidad:

FactFrice Vs. Vmezcla

5,0E-01 1
4,5E-01 1
4,0E-01 1
3,5E-01 1
3,0E-01 1
FF 2,5E-01 1
2,0E-01 1
1,5E-01 |
1,0E-01 1
5,0E-02 1
0,0E+00 ; ; ; ; \
1,3 1,8 2,3 2,8 33 3,8

Vmezcla

—— Zigrang y Silvester —— FuncTransicion

De esta forma se concluy6 que, si bien el método propuesto por el autor no
convergia, si existia un valor raiz. Como resultado de este analisis se propuso definir
como funcion a iterar la diferencia entre la funciones transicion y Zigrang y

Sylvester, para luego aplicar biseccion a esta nueva ecuacion. El método se resume:

1. Fijar el valor para la fraccion volumétrica de gas. Al ser burbuja dispersa, la

fraccion es para no deslizamiento.
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2. Asumir un valor inicial para la velocidad de la mezcla.

3. Calcular la densidad y viscosidad de la mezcla con la fraccion volumétrica de
gas antes fijada.

4. Calcular los nuevos valores para las velocidades superficiales de gas y
liquido, utilizando los valores de los pasos 1-y 2-.

5. Determinar el nimero de Reynolds para la mezcla.

6. Aplicando Zigrang y Sylvester, obtener el factor de friccion para la mezcla.

7. De la ecuacion de transicion, deducir el factor de friccion, para la velocidad de
mezcla asumida.

8. Definir la nueva funcion como la diferencia entra los valores calculados en 6-
y 7-.

9. Aplicar aproximaciones sucesivas.

Utilizando este método se logré la convergencia en 25 iteraciones.

Segundo Método Propuesto: Calculo del la fraccion volumétrica de liquido

para flujo tipo burbuja.

En la mayoria de los casos donde sea necesario iterar en el modelo de Ansari,
el autor propone como método de aproximacion Newton-Raphson, el cual puede
converger muy rapidamente siempre y cuando la funcion en estudio sea estable. Para
el célculo de la fraccion volumétrica de liquido para flujo burbuja la ecuacion

utilizada es:

- (,0 _p ) 0,25 U
1,53(%) H" = ;{ +1,2U,
!

Pi

Al aplicar el método propuesto por el autor se observod que, para algunos

casos, después de las primeras iteraciones el valor de la fraccion volumétrica era
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mayor a la unidad y en aumento. Una vez alcanzado este valor, el método no

convergia.

6,0

5,0

4,0

F(HI) 2,0 4

0,0 T T T T T T T

0,2 0,4 0,6 0.8 1 1,2 14 1,6 1,8
1,0 1

-2,0 -
Hl

— F(HI) vs HI Asintota

Al graficar esta funcion se observé que la misma tenia raiz entre 0 y 1, como
se esperaba, siendo la abscisa correspondiente al valor de la fraccion volumétrica de
liquido. Por esto se propuso en este trabajo un lazo para reubicar la semilla de la
iteracion. Este aplica cuando el valor de fraccion calculado por Newton-Raphson es
mayor a 1 o menor que 0. Cuando se cumplen estas condiciones se define un
diferencial, el cual va a ir disminuyendo a medida que aumenten las iteraciones. El
valor que se asignard a la fraccion no serd el calculado ya que se sale del intervalo, si
no el anterior incrementado por el diferencial. Este método asegura que el valor de la

fraccion nunca va a ser mayor que la unidad ademas de una rapida convergencia.
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A-3: ECUACIONES COMPLEMENTARIAS DEL MODELO DE
TAITEL Y BARNEA (1990):

Fraccion de gas con deslizamiento en el tapén de liquido:

H :l_Hlls

g

Areas ocupadas por el gas v el liquido:

A, =4-H,

AI :A'Hzls

Calculo del Holdup en la pelicula de liquido vy de los perimetros mojados:

e Siel 4ngulo de inclinacion de la tuberia es igual a 90°:

(Dz‘z — (Di — th )2)

.4
H, 6 =—-
=y y
S_/-=7Z'-D[
Sg :ﬂ-'(Di_zhf)
Si =Sf _Sg

e Siel angulo de inclinacion de la tuberia es distinto a 90°:
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2h, 2h 2h, Y
H,,,,:l- 7 —arccos| —=-—1 |+ —L -1 [|1-]| =L-
V4 D, D, D,
2h,
S, =D, | & —arccos] ———1
Di

2h, Y
S, =D, [1-| =L -1
D,

1

S;=n-D,-§,

Velocidad de la pelicula de liguido:

Velocidad promedio del gas en el tapén de liquido:

U = Um _Uf 'szb

¢ I_Hsz

Calculo de los diametros hidraulicos de la pelicula y del gas:

44,
th' S
,
_ 4A_/'
TS 48

Cilculo de los factores de friccién de Fanning:

e Entre el liquido y la pared:
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Re,

0,0002-¢ 10°
+
D,,

f@.:(L001375-{1+-#

e Entre el gas y la pared:

0,0002 - ¢ N 10°
Re

hg g

e =(1001375-[14-v

e En la interfase gas-liquido:

300-th

i

ﬁzQ%&@—

Calculo de los esfuerzos de corte:

e Entre la pelicula y la pared:

2 ‘U /.‘U ,

f fW/ 2

e Entre el gas y la pared:

) pg‘Ug‘Ug

e En la interfase gas-liquido:

) pg‘Ug _Uf‘(Ug _Uf)
2

Ti:fi
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e En el tapon de liquido:

2
Ts=f'ps—;]m

Densidad promedio en la pelicula de liquido:

Pr =Py '(I_leb)+pz “Hy,

Longitud de la unidad de tapén vy de la pelicula:

_ Ls '(Ul 'szs _Uf 'szb)
! Usl _Uf 'leb
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A-4: ECUACIONES COMPLEMENTARIAS DEL MODELO
MECANICISTA DE OUYANG (1999):

Flujo Burbuja:

Factor para la inecuacion del didmetro de la burbuja:

Y=
8(p, — p, Jg cos 3

Tasa de disipacion de energia por unidad de masa en flujo turbulento:

2 3
24U}
D.

1

Esfuerzo de corte en la pared:
7, =05 (ftpptpUti)

Flujo Intermitente:

Numero de Bond:

O

Bo =

Velocidades de propagacion horizontal y vertical:
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gDi pl_pg
P

U,., =054-176Bo™" .

D.\p, —
—60’337_0’130)- 8L\PL~ Py

=0,345-11
( P

U

dvoo

Numero de Reynolds ponderado:

Re _Oaspl'(Udhoo cosﬂ—l—Udvoo Sinﬂ)'Di
" H

Velocidad de propagacion de las burbujas en el liquido:

U, me(Udhw cosp+U,, sinﬂ)

Fraccion de liquido en el tapon de liquido:

1
is — U 1,39
1+ n
8,66 ’%

Velocidad de la burbuja:

H

0,25
U, =1,53 sin(ﬂ{wj

Pi

Uup =12U, +U,

Fraccion volumétric de liquido:
H. = HllsUt + Ugdh (1 - Hlls)_ U
!
U

sg

t
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Densidad de la mezcla:

Pn=pPH, +pg(l_Hl)

Viscosidad de la mezcla:

lum =lulHl +ﬂg(l_Hl)

Flujo Anular.

Esfuerzo por friccion interfacial:

1
T = Efichi|Ui|

Esfuerzo por friccion liquido/pared:

1

2
T = EfwlplUf

El perimetro de la interfaz, perimetro mojado, area de seccion transversal del

nucleo y el area de seccion transversal de la pelicula son relaciones geométricas.

Densidad en el nacleo

_ FeU,
U, +FeU,

/110

pc :pl/’i’lc +pg(1_/1]c)

/uc = lulﬂ’lc +lug(1_ﬂ“lc)

Fraccion de liquido presente en el nticleo
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2 2 0,074 0.2
Fe _ 0,735 H; (];g pg Usg
1-Fe o p, U,

Velocidad del nucleo

1

UC :(Usg +F€Usl)m

Velocidad de la pelicula de liquido
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A-5: ECUACIONES COMPLEMENTARIAS DEL MODELO DE
GOMELZ et al. (2000):

Flujo Anular.

Velocidad Uo:

Fraccion volumétrica de gas H, :

u,+U,+U, -(v, +u, +u, F-4av,u, )"

Si: Uo 20,001:}Hg = 2U 0~ sg

sg

U

m

Para otros valores: H ¢ =

Condicion de estabilidad:

-0,2
STAB = g(p, Py )Dz- sin(ﬂ)((l —2H, )2 - Z(Hf —H, ))_%0’046,01 (%] |

vor(H, =1 )+ (1=2m, F) |

b1, -n,")

Velocidad superficial del ntcleo:

U,=U,+FeU,

Fraccion de liquido contenido en el nucleo:
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Fe=1-— 67(0,125(_/'71,5))

Donde f'es igual a:

Ustt, [pe
o P

f=10*

Factor de correccion interfacial:
I=1,-cos’ B+1,-sin’ S

Donde:

El parametro de correccion interfacial horizontal se calcula:

I, =1+850"

[(0,707\/1{_@ )7 +(0.0379vRe,, ) }0’4 [ U, J

Pr
Py

fA = J——
Ug

Re%’

g

Y el parametro de correccion vertical viene dado por:

I =1+ 300i
Di
Flujo Burbuja:

Velocidad de ascenso de las burbujas:

G —
U, = 1’53.4/g— [p,ng]
P
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