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RESUMEN

Los sistemas de flujo bifasico gas-liquido, pueden generar diferentes distribuciones
espaciales de las fases, de acuerdo a la relacion de flujo que esté presente en la
tuberia. Para algunas distribuciones de fases o patrones de flujos ya se posee un
conocimiento amplio sobre las variables que afectan los mecanismos del flujo y la
manera como la masa, la cantidad de movimiento y la energia son transportados e
intercambiados entre las fases. Este conocimiento se ve reflejado en la prediccion
acertada del gradiente de presion en la tuberia (error < 15%), error correspondiente a
flujos intermitentes y dispersos. Sin embargo, en los patrones de flujo segregados
(estratificado y anular), aunque en la actualidad existen modelos que tratan de
describir la fluidodinamica de estos patrones de flujo (Xiao et al. (1990); Ouyang
(1998); Gomez et al. (1999); Holden (2002) y Padrino et al. (2002)), los errores que
se obtienen en la prediccion del gradiente de presion superan el 60%. Esto se
corrobor6 observando el desempefio de los modelos, con una base de datos de
aproximadamente 240 puntos experimentales identificados como flujo anular.

En las lineas de transporte de gas de la industria petrolera, se encuentra la presencia
de condensados y agua, que generalmente se desplazan como flujos segregados, este
hecho impulsé que en la presente investigacion se estudiara el patron de flujo anular
empleando diferentes correlaciones para el estudio de las variables que intervienen en
la fluidodinamica del patréon de flujo, como lo son: el factor de friccion entre el
liquido y la pared, el factor de friccion en la interfaz gas—liquido, el arrastre de gotas
de liquido por la corriente de gas; y se considerara la excentricidad de la pelicula de
liquido. El modelo propuesto en la presente investigacion se contrastd con una base
de datos de 240 puntos, cuya velocidad superficial del liquido se encuentra entre
0.003-5.96 m/s, la velocidad superficial del gas entre 9-69.6 m/s, viscosidad del
liquido entre 1- 1200 cP y didmetros de tuberia entre 0.0261 m y 0.0953 m. Con el
modelo propuesto se disminuy6 el error en la prediccion del gradiente de presion en
la tuberia en aproximadamente a la mitad, respecto a los modelos que en la actualidad
se utilizan para el disefio y evaluacion de tuberias.
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1. INTRODUCCION

En los principales procesos industriales se encuentran presentes sistemas de flujo
multifasico, los cuales son altamente complejos y por mas de 50 afios se ha invertido
un gran esfuerzo para su entendimiento. En funcién de las condiciones de disefio y
operacion de las estaciones de flujo y las propiedades del fluido, se pueden generar
diferentes distribuciones espaciales de las fases gas-liquido presentes en la tuberia.
Para algunas distribuciones de fases o patrones de flujos ya se posee un conocimiento
amplio sobre las variables que afectan los mecanismos del flujo y la manera como la
masa, la cantidad de movimiento y la energia son transportados e intercambiados
entre las fases, contando con modelos y simuladores que sirven para el disefio y
evaluacion de las tuberias con errores asociados inferiores a 15%, estos patrones

corresponden a flujos intermitentes y dispersos.

En los patrones de flujos segregados (estratificado y anular), los modelos utilizados
en los simuladores como: Xiao et al. (1990); Ouyang (1998); Gomez et al. (1999);
Holden (2002) y Padrino et al. (2002), predicen el gradiente de presion en las tuberias
con errores que superan el 50%, debido a la complejidad e incertidumbre existente en
el estudio de algunas variables, tales como el factor de friccion entre el liquido y la
pared de la tuberia, el factor de friccion interfacial, la fraccion de liquido arrastrada
por el gas, la excentricidad del gas en el anular y desprendimiento o deposicion de

gotas en la interfaz.

En la presente investigacion se estudiara el caso del patron de flujo anular gas-liquido
en tuberia horizontal. En este caso se han realizado numerosos experimentos y
generado correlaciones para el factor de friccion entre el liquido y la pared de la
tuberia, el factor de friccion interfacial y la fraccion de liquido arrastrada por la

corriente de gas en el centro del anular.
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Las correlaciones empleadas generalmente para determinar el factor de friccion
liquido - pared de tuberia son: Colebrook (1939), Davis (1943) —desarrollada para

tuberias anulares lisas—, la correlacion de Ouyang et al. (1996), para flujo bifasico

gas - liquido (utilizada por Gomez et al. (1999)) y en esta investigacion también se

desarroll6 una correlacion para flujo bifasico gas - liquido.

Para determinar el factor de friccion de la interfaz gas-liquido las correlaciones
utilizadas son: Wallis (1969), Whalley y Hewitt (1978), Oliemans et al. (1986),
Petalas y Aziz (1997), Grolman et al. (1997) y Gomez et al. (1999). Las
correlaciones utilizadas para determinar la fraccion de liquido arrastrada por la
corriente de gas, son la de Wallis (1969), Oliemans et al. (1986) y Petalas y Azis
(1997).

En los modelos desarrollados cuando el patron de flujo es anular, se deberian
considerar otras variables que forman parte del fendémeno hidrodindmico, tales como:
la excentricidad de la pelicula de liquido, el efecto de deposiciéon y arrastre de gotas
de liquido en la interfaz. Ya algunos investigadores han comenzado a estudiar la
excentricidad de la pelicula de liquido en el flujo anular (Rovinske et al (1996) y
Chen et al (1997)), sin embargo en la actualidad los modelos mecanicistas que se
emplean generalmente para determinar el gradiente de presion en la tuberia no
incluyen el efecto de la excentricidad del anular, estos modelos son: Xiao et al.

(1990); Ouyang (1998); Gomez et al. (1999); Holden (2002) y Padrino et al. (2002).

Este hecho ha impulsado el inicio de esta linea de investigacion, donde se estudid
cada una de las opciones planteadas por los diferentes autores y se desarrollo un
modelo para flujo anular que incluye el efecto de la excentricidad del flujo y reduce la

incertidumbre en la prediccion del gradiente de presion.




CAPITULO I :
FUNDAMENTOS TEORICOS
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2. FUNDAMENTOS TEORICOS

2.1. CONCEPTOS BASICOS

El flujo multifasico es conocido como el movimiento de una mezcla de fluidos con
diferentes propiedades fisicas y quimicas. En esta investigacion se estudid el flujo
bifasico gas - liquido en una tuberia circular y en esta seccion se describen las

variables relacionadas a este tipo de flujo.

2.1.1. Caudal Volumétrico

El caudal volumétrico se denota como q, y las variables q. y qg se refieren a los

caudales volumétricos de liquido y gas, respectivamente.

q=9; +9¢ (2.1)

2.1.2. Fraccion Volumétrica de Liquido (Holdup de Liquido)

Es la fraccion de volumen de un campo de flujo bifasico ocupado por la fase liquida.
Obviamente, 0 < H_ < 1. La definiciéon del holdup de liquido mas cominmente

utilizada es:

H, = 2.2)

2.1.3. Fraccion Volumétrica de Gas

La fraccion volumétrica de gas, es un elemento de volumen de un campo de flujo

bifasico ocupado por la fase gaseosa, comprendida su valor entre cero y uno:
a=1-H, (2.3)

La suma de ambas fracciones volumétricas de liquido y gas son igual a la unidad.
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2.1.4. Velocidad Superficial

La velocidad superficial de una fase es la velocidad que ocurriria si s6lo esa fase
fluyera en la tuberia, por lo tanto las velocidades superficiales del liquido y el gas

son, respectivamente:

q q
Vo = XL y Vso = XG (2.4)

La suma algebraica de las velocidades superficiales de las fases es conocida como

velocidad de la mezcla y esta dado por:

q. +q
VM :LTG:VSL +VSG (25)

2.1.5. Velocidades Reales (in-situ)

La velocidad real (in-situ) de cada fase, es calculada a partir de los valores de

fraccion volumétrica de liquido.

V. :&:q_L

L

V =
H, A, ° 1-H, A, (2.6)
2.1.6. Velocidad de Deslizamiento

Las velocidades reales de la fase liquida y gaseosa son normalmente diferentes. La

velocidad de deslizamiento representa la velocidad relativa entre las dos fases:

VD = VG - VL (2.7)

Existen otras definiciones de velocidad relacionadas con el flujo bifasico gas-liquido

que no se mencionan en este trabajo, estas se pueden encontrar en Shoham (1998).
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2.2. PATRONES DE FLUJO

El término patrén de flujo se encuentra referido a la configuracion geométrica del gas
y el liquido en la tuberia. La distribucion espacial de las fases gas y liquido depende
de las siguientes variables: diametro de tuberia, angulo de inclinacion, caudal de gas y
liquido, densidad, viscosidad y tension superficial. A continuacion se presenta la
clasificacion de patrones de flujos presentada por Shoham (1982), la cual se realizd

con datos experimentales recolectados para fluidos de baja viscosidad.

7 SR DR P S 5

Flujo disperso

Figura 2.1 Patrones de flujo bifasico gas- liquido en tuberia horizontal.

Los diferentes patrones de flujo presentados en la Figura 2.1, se pueden observar en
tuberia horizontal o casi horizontal y se clasifican como: flujo estratificado (suave u
ondulado); intermitente (tapén o burbuja elongada), anular y burbujas dispersas.

Estos patrones, se describen a continuacion:

» Flujo Estratificado ocurre a bajos caudales de liquido y gas, en ¢l las fases estan
separadas por accion de la gravedad. La fase liquida fluye en la parte inferior de
la tuberia y la gaseosa por la parte superior, de acuerdo al comportamiento de la
interfaz el patron de flujo estratificado se subdivide en estratificado suave,
cuando la interfaz es lisa, y estratificado ondulado, donde se forman ondas

estables en la interfaz.
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>

>

Flujo Intermitente se caracteriza por el flujo alterno de liquido y gas, los tapones
de liquido ocupan por completo el area transversal de la tuberia y estan separados
por bolsas de gas, las cuales contienen una pelicula de liquido estratificado que
fluye por el fondo de la tuberia. El patrén de flujo intermitente se divide en flujo
tapon y burbuja elongada. En el patron burbuja elongada el tapén de liquido no
tiene burbujas de gas entrampadas. A velocidades de gas mas altas, se forma un
vortice en el frente del tapon que entrampa pequeiias burbujas, el flujo se conoce

como tapon.

Flujo Burbuja Dispersa ocurre a altas velocidades de liquido, donde la fase
liquida se considera como continua y la gaseosa se distribuye en forma de
pequenias burbujas inmersas dentro de la fase continua. En estas condiciones

ambas fases se mueven a una misma velocidad.

Flujo Anular se presenta a altas velocidades de gas (mayores a 10m/s). La fase
gaseosa viaja en el centro de la tuberia y puede contener gotas de liquido
entrampadas. El liquido fluye como una fina pelicula alrededor de la pared de la
tuberia, generalmente es mas gruesa hacia el fondo de la tuberia, dependiendo de
la magnitud de la velocidad relativa de una fase con respecto a la otra y la

viscosidad de la fase liquida.

2.3. ESTUDIO DE LA EXCENTRICIDAD DEL ANULAR

Son tres los trabajos encontrados donde se estudia la excentricidad del flujo anular, ya

que en casi todas las investigaciones se considera simetria axial de la pelicula de

liquido. Los estudios en esta area son el de Chen et al. (1997), Rovinske et al. (1996)

y Gonzélez (1998). A continuacién solo se presentara el modelo matematico

propuesto por Gonzalez (1998), del que se partid6 para incluir el efecto de la

excentricidad del anular en el modelo desarrollado en esta investigacion y en el

Anexo A se presentan las otras dos investigaciones relacionadas a la excentricidad del

flujo anular, las cuales se descartaron porque Chen et al. desarrollaron un modelo
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para flujo estratificado ondulado en una tuberia horizontal donde el anillo no se
forma completamente, sino que queda contacto de la fase gaseosa con la tuberia y el
modelo de Rovinske et al. donde se desarrolla una solucion analitica para flujo anular
en tuberia considerando que las fases gas y liquido viajan en régimen de flujo

laminar.

Gonzalez (1998) propone en su modelo un cambio de coordenadas para obtener el
comportamiento de un flujo que viaja entre dos tuberias excéntricas donde el cilindro
interno gira entorno a su eje central, para ello se utiliza una transformacion conforme
bilineal que permite generar el sistema de coordenadas, el cual sirve para analizar el

caso de tuberias tanto excéntricas como conceéntricas.

Para comprender el sistema de ecuaciones a utilizar, primero se introducird el
concepto de transformacion conforme. La transformacion conforme es aquella donde
en cada punto W de un dominio existe una funcion analitica ( ) cuya derivada en z es

diferente de cero. (Churchill,1968).

El tipo de transformacion utilizada en esta investigacion es bilineal, el cual
transforma circunferencias en un plano en circunferencias con otra posiciéon en otro
plano. Esta dada por:

az+b
W=
cz+d

(ad —bc = 0) (2.8)
Donde a,b,c,d son constantes complejas. La transformacion bilineal asigna a cada

punto del plano z un tnico punto del plano w, excepto el punto Z:-d cuando c = 0.
c

La transformacion del sistema de coordenadas permite pasar de un plano-z de

circulos excéntricos a un plano-w de circulos concéntricos. [Gonzalez (1998)]

Z—a
W_

=71 (2.9)
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En la Figura 2.2 se representa el cambio de coordenadas del plano z (circulos

excéntricos) al plano w de circulos concéntricos y viceversa.

Z-plene w=(z-a¥iaz-1) ~ Yeplane
A as\f____,r T
s . r =4 Y

7 — AN e . \\

y 0 ay . |
<‘.|‘[ 3 A} o & : A \E '1“
-t _ 1] ’\ y /-1

L R | |
— \\ Y.
\\\'\. f'z/ .\‘-'\ .r'-'{"-'

_H'ﬁF _ar SR B

Figura 2.2 Esquema de transformacion de sistema de coordenadas.

Considerando el cambio de coordenadas presentado, se plantean un sistema de
coordenadas (ﬁ(x, y), ¢(X, y)) empleado para resolver las ecuaciones de conservacion

de masa y cantidad de movimiento, tal y como se presenta en la Figura 2.3.

1 Segura,J.2003

Figura 2.3 Representacion del sistema de coordenadas ( p,¢)

En el sistema de coordenadas(p(X,y) ¢#(x,y)), proveniente de la transformacion
bilineal, las coordenadas deben ser adimensionales y el circulo externo debe poseer

un radio unitario, ver Figura 2.3. Este sistema de coordenadas se representa mediante

un sistema de coordenadas cartesianas a través de las siguientes relaciones:
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e [T

ax—1)" +a’y’ 0.10)

¢ = arg(w) =Tan‘1{ (2> ~1)y J

alx* +y*)-x(@’+1)+a
Donde p define los radios de la circunferencia interna, en forma adimensional, ¢ es

el angulo formado entre los centros de las circunferencias (este angulo se encuentra

entre 0 <¢ <27 )y aes el polo de transformacion.

En la Figura 2.4 se representa en forma geométrica la relacion entre los polos del

sistema de coordenadas y un punto arbitrario (X,y), en el caso presentado el radio p se

determina de acuerdo a las siguientes relaciones 5 - Ih o D= "

~2. La coordenada ¢,
ar, r

se define como la diferencia de angulos 6, -6, .

-~

y

(xy)

1/a a

Figura 2.4 Representacion de la transformacion =, 2-2
az-1

Partiendo de la ecuacion (2.10), se puede representar el comportamiento de circulos

excéntricos de diametro constante y ¢ =0, en funcion del polo de transformacion, tal

y como se muestra en la Figura 2.5.
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Figura 2.5 Representacion del sistema de coordenadas, al variar el polo de transformacion.

Es importante resaltar que cuando el polo de transformacién se acerca a 1, el circulo
interno se aproxima al circulo externo deformandose, aunque el radio se conserve

constante p = 0,8 y en el caso de estudio el circulo externo se debe aproximar al otro

sin deformarse.

Para transformar las circunferencias concéntricas del plano W a circunferencias

excéntricas, vamos a considerar que los puntos A" y E” del plano w, corresponden a
las coordenadas X» y Xi, respectivamente (ver Figura 2.6). Las coordenadas X: y

X estaran equidistantes del centro del plano w, por lo tanto estas coordenadas se

pueden representar por la ecuacion (2.12).

T ﬁ'ﬁ""- we(z-a){az-1) w-piane
e e T
A e
H(/ i '\\ -"{ --"'_ﬂh_' .\\I
W | i ™, \
L Ne el w e\
T Y }'}*. W \ Fiy I
Y £ i
- _,.,-'-_-" # \ el r
F A M, Vs
" _’.// N s
— 1

Figura 2.6 Esquema de transformacion de sistema de coordenadas.

En este caso se pueden establecer las siguientes relaciones:
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R x —x X +X
R]:E;= 12 2 . e=x2+R1=X1—R1=% (2.11)
(_Xl)_a X, —a
= , X, =——- .
Taex)-1 T ax -1 =

Igualando las ecuaciones presentadas en (2.11) y (2.12), se determina el polo de

transformacion “a@”, a partir de una ecuacion de segundo grado (ecuacion (2.13)).

a’e—ale’ —R’+1)+e=0 (2.13)

Para resolver la ecuacion (2.13), la tnica solucion posible es que se tome la raiz
negativa de la ecuacion (2.14), y cuando la excentricidad (e) tiende a cero el polo de

transformacion (a) debe tender a cero.

(e2 ~-R; +1)—J(§2 -R/} +1)2 —4g’ (2.14)
e

a=

La transformacion del radio del circulo interno, del plano z 6 de circulos concéntricos

al plano w, se determina de la siguiente forma:

— (e_Rl)_a

pl_a(e—Rl)—IZRi (2.15)

A partir de las ecuaciones (2.14) y (2.15) se obtiene la traslacion del circulo interno,

sin que su radio sea deformado, tal y como se presenta en la Figura 2.7 (a).
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Fig. 2.7 (b) Sistema de coordenadas utilizados

Fig. 2.7 (a) Sistema de coordenadas utilizados . ..,
en la presente investigacion.

por Gonzalez, 1998.

Figura 2.7 Solucion de la ecuacion que define al polo de transformacion.

En esta investigacion, la excentricidad del flujo esta dada por el efecto de flotacion
del gas y la viscosidad del fluido liquido, por lo tanto la excentricidad ocurrird en

forma vertical y no en la direccion horizontal como se presenta en la Figura 2.7(b).

Para representar matematicamente el efecto de la flotacion del gas, es necesario rotar
el eje de coordenadas, el cual se realiza a partir de (2.16).
z-al
W= -
az—|

(2.16)

A vpartir de la transformacion rotada se obtienen las nuevas coordenadas

(x(2.¢) y(p.9)).

= psen¢(1—a2)
a’p’ —2apcosg+1

2.17
a(p? +1)- peosgli+a?) 17
V= a’p’ —2apcosg+1
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3. MODELO DE FLUJO ANULAR EN TUBERIA

En las tuberias horizontales cuando se forma el patron de flujo anular el liquido se
desplaza alrededor de las paredes de la tuberia, mientras que el gas viaja por el centro de la
misma, de acuerdo a las condiciones de operacion y la viscosidad de la fase liquida. La
fase gaseosa se traslada en general cercano al tope de la tuberia (ver Figura 3.1), debido a
las fuerzas gravitacionales presentes y la pelicula de liquido tiende a ser mas delgada en el

tope de la tuberia y mas gruesa en el fondo.

Figura 3.1 Foto flujo anular.

Para estudiar el fenomeno de flujo anular en tuberia se desarrollé un modelo de flujo
de dos capas, donde a cada una de las fases se les realiza balances de masa y cantidad
de movimiento. Para el desarrollo del modelo se tomaron las siguientes

consideraciones:
» Fluidos Newtonianos incompresibles.

» Flujo unidireccional, permanente e isotérmico.

» No se considera transferencia de masa entre las fases.

La ecuacion de continuidad general, en notacion vectorial estd dada por:

‘Zt%v-(pv):o (3.1)
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El operador divergencia para un sistema de coordenadas ortogonal general, se expresa
como: [C.LLA, 1965]

1 [o o o
Vov:hlhzhs[@O(hzh3vp)+a¢(hlh3v¢)+az(hlhzvz)} (3.2)

La ecuacion de continuidad se simplifica de acuerdo a las consideraciones realizadas,
aplicando la solucion del operador divergencia para sistemas ortogonales presentado

en la ecuacion (3.2), tal y como se presenta a continuacion.

1 0
———| —(hhyv,)|=0
hlhzhiaz( b Z)} (3-3)
Donde hi?,h,%hs? son los tensores métricos de cualquier sistema de coordenadas

ortogonal (ver ecuacion (3.4)).
h? = (axj N (ayj N (62] (3.4)
¢ 0¢ ¢

La ecuacion de cantidad de movimiento general, expresada en notacion vectorial esta

dada por:

aat(m)W-(pV)?VPW'HPg (3.5

Considerando flujo unidireccional (en la direccion axial), isotérmico, en estado
permanente, Newtoniano e incompresible y aplicando la solucion para el operador

divergencia presentado en la ecuacion (3.2), se obtiene la ecuacion:

o-{Z] pu ] s (.6)
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Hasta este punto se ha presentado la ecuacion general de cantidad de movimiento en
la direccion Z o direccion axial del flujo en la tuberia, para un sistema de coordenadas
ortogonal general. En el Anexo B, se presenta el desarrollo del modelo propuesto en

esta investigacion con mayor detalle.

Para el estudio de la fase liquida, se empleard el sistema de coordenadas presentado
en la ecuacion (2.17), el cual incluye la excentricidad del anular y para el estudio de
la fase gas se utilizara el sistema de coordenadas cilindricas, ya que se considera que
el gas fluye por un ducto, de didmetro equivalente al didmetro hidraulico del gas,

cuya friccion con la pared es representada por la friccion interfacial.

Para determinar la ecuacion de cantidad de movimiento correspondiente a la fase
liquida, es necesario determinar los tensores métricos del sistema de coordenadas
(ecuacion (2.17)), los tensores métricos obtenidos son:

— (l—az) . ~ ﬁ(l—az) . )
h, = (a2ﬁ2 _2apc0s¢+1) ; hy = (a2ﬁ2 —2aﬁcos¢+1) ; hy=1 (3.7)

Como se ha mencionado anteriormente el sistema de coordenadas planteado requiere
que las variables que en ¢l se empleen estén en forma adimensional, por lo tanto para
resolver la ecuacion de cantidad de movimiento es necesario adimensionalizarla
previamente, para tal fin se utilizaron los siguientes numeros adimensionales:

2 D
p=sp N v (3.8)

donde p es el radio de la circunferencia interna (formado por el flujo de gas) en el
sistema excéntrico, presentado en la ecuacion (2.15), P es la presion en el sistema, V
es la velocidad adimensional, Vo la velocidad caracteristica del sistema y x es la
viscosidad caracteristica del sistema. Para la ecuacion de cantidad de movimiento del
liquido las variables VO y u corresponderan a la velocidad superficial y viscosidad
del liquido; y para la ecuacién de cantidad de movimiento del gas serdn las

correspondientes a la velocidad superficial y la viscosidad de la fase gaseosa.




Modelo de Flujo Anular en Tuberia 18

Adimensionalizando la ecuacion general de cantidad de movimiento (3.6) y
sustituyendo los tensores métricos correspondientes al sistema de coordenadas
presentado en la ecuacion (3.7), se obtiene la ecuacion de cantidad de movimiento de

la fase liquida:

O:_(ap) _Rey Senﬂ+(a2p2—2apcos(¢)+1)2{6 ((a (1-a’)p . J (3.9)

a 4Fry. (l—az)zﬁ % p’ —2aﬁcos(¢)+1) "

donde Reg. y Frs. son el nimero de Reynolds y Froude superficial del liquido,

respectivamente.

V, D Ve
Reg = Pl ; Frg =—% (3.10)
He gD

Para determinar el gradiente de presion en la tuberia, es necesario integrar la ecuacion

(3.9), tal y como se presenta en la ecuacion (3.11).

H[a i-2) ]p(aﬁ+h“8enﬁj dgelp -
R0 L

P’ —2apcos(p) +1 or 4Frgy

127 P Tﬁz(l—az)ﬁ B
/] {ap[azpz ~2apcos(d)+ J}Mp

3.11)

La ecuacion (3.11) es manipulada para llevarla a la Formula Integral de Poisson para
discos, la cual es una integral conocida e igual a 2w, tal como se presenta en la

ecuacion (3.12).
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2 2
} (1—a2j p(a‘jJrReSLSenﬂj ZI,, (l—azﬁZ) .

or  4Frg L0 a252—2aﬁcos(¢)+l

(3.12)

I d¢ |dp
Ri| 9P| (1- 27)2) 0 | 252 —2a5 cos(¢) + 1

-]
o|° 5(1_a2j 27 (1-a2ﬁ2)

La ecuacion de cantidad de movimiento en la coordenada axial (z), para la fase

liquida es:

R -1h-a'r’) [55+R%SenﬂJ {zrm _2R[i- Riz)?} (3.13)

(aR, —1)(aR, +1)* | 0z ~ 4Fry (1-a’r?) "

Donde R; es el radio formado por el nucleo de gas en el anular, en el plano excéntrico

y se determina a través de la ecuacion (2.15).

La ecuacion de cantidad de movimiento para la fase gas, es determinada a partir de la
ecuacion general (3.6), con los tensores métricos correspondientes a las coordenadas

cilindricas, presentados en la ecuacion (3.14).

hh=1 ; hy=p ; h=1 (3.14)

Para ser consistentes con el tratamiento dado a la ecuacion de cantidad de
movimiento de la fase liquida, la ecuacion de cantidad de movimiento de la fase gas
también es adimensionalizada con los parametros presentados en la ecuacion (3.8),
obteniendo:

0P Reg 2
—+-—>-8en =——T
( 0z 4Frg IBJG R; " G-13)

donde Resg y Frsg son el nimero de Reynolds y Froude superficial de la fase gas,

respectivamente y se determinan de acuerdo a la ecuacion (3.16).
2
_ PV D _ V&

Regs = 1 ; Fryg = gD (3.16)

la densidad del gas en el Anular p; se expresa como:
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pe=p H+ps(0-H) (3.17)

La fraccion volumétrica de liquido arrastrada en la corriente gaseosa, considerando que no
existe deslizamiento, Hy es:

oo Vv, Fe (3.18)
* Vg +Vg Fe

En Ia literatura pueden encontrarse expresiones que permiten estimar la fraccion de la
fase liquida desprendida de la interfaz por el gas, Fe. En la seccién 3.3, se presentan

diferentes correlaciones desarrolladas para esta relacion de clausura.

Para determinar el diametro hidraulico del gas y posteriormente la excentricidad del
anular es necesario obtener la ecuacién combinada de cantidad de movimiento, esta
se obtiene igualando las expresiones de balance de cantidad de movimiento para la
fase liquido y gas, presentadas en las ecuaciones (3.13) y (3.15) y aplicar el

algoritmo presentado en la Figura 3.2.
o) )
dL Jg dL ), dL (3.19)

El algoritmo para determinar el gradiente de presion en la tuberia consiste en aplicar
la ecuaciéon combinada de cantidad de movimiento considerando el espesor de
pelicula de liquido constante (excentricidad igual a cero), una vez obtenido el
diametro hidraulico del flujo de gas se procede a variar la excentricidad del mismo

(ver Figura 3.2).
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Ecuacion Combinada de
Movimiento

GARGIEE:

Movimiento considerando la
excentricidad

R
n&i

dL o

l Ecuacion Combinada de

~f€R.f.FepuD,P.0)

Figura 3.2 Algoritmo del modelo mecanicista para determinar el gradiente de presion, cuando

el patron de flujo es anular.

La ecuacion combinada de cantidad de movimiento se obtiene al combinar las
ecuaciones de cantidad de movimiento correspondientes a la fase liquido y gas,

(ecuaciones (3.13) y (3.15)).

S (1 Rll-a° S
r A{Fﬁ(&zaz))lj — Ty KLA +gSenf(ps —p.)=0 (3.20)

donde A es un factor geométrico que permite incluir el efecto de la excentricidad.

_(aR —1)°(aR, +1)
~ (1-rJi-a*R’)

La seccion transversal y el perimetro mojado de la tuberia, son representados por la

A

(3.21)

ecuacion (3.22).

: S =z-D (3.22)

Para la aplicacion del modelo de prediccion del gradiente de presion en la tuberia, es

necesario evaluar dos términos de esfuerzos de corte:
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1.- Esfuerzo de corte entre el liquido y la pared 7y :

1
T == fupL VL2

) (3.23)

2.- Esfuerzo de corte interfacial 7:

f= Ve V) (3.24)

La evaluacion de los esfuerzos de corte del liquido y la pared 7, e interfacial g,

constituye un topico abierto a discusion e investigacion.

3.1. FACTOR DE FRICCION DEL LIQUIDO - PARED DE LA TUBERIA

Para la prediccion del factor de friccion del liquido con la pared se emplearan cuatro
correlaciones: la correlacion de Colebrook (1939), ampliamente utilizada para flujo
monofésico en tuberias, la correlacion de Davis (1943), desarrollada para tuberias
anulares lisas, la correlacion de Ouyang et al. (1996), para flujo bifasico gas - liquido
(utilizada por Gomez et al. (1999)) y una correlacion desarrollada en la presente
investigacion para flujo bifasico gas — liquido, con el objetivo de ser empleada como
un factor de friccion entre el liquido y la pared de la tuberia cuando el patron de flujo

es anular.

La correlacion desarrollada en esta investigacion, la cual sera nombrada como la de
Brito (2004), se generd a partir de una base de datos experimentales que contiene
aproximadamente 240 puntos considerados como flujo anular. Los detalles de la base
de datos se presenta en la seccion 4.1. Para el desarrollé de la ecuacion se considerd
el nimero de Reynolds definido mediante las propiedades de la fase liquida y la
velocidad de mezcla, tal y como lo hace Goméz et al. (1999) y se realizé un ajuste de
los datos empleando el programa DataFit vx 6.1, el cual utiliza un método de
interpolacion de datos con reduccién de los errores cuadrados para determinar el

mejor ajuste. En el Anexo C, se presenta en detalle la correlacion aqui presentada.
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En la Tabla 3.1 se presenta un resumen de las cuatro correlaciones empleadas para

estimar el factor de friccion del liquido con la pared de la tuberia.

Tabla 3.1. Correlaciones para estimar el factor de friccién del liquido con la pared de la
tuberia

Correlaciones Ecuacion Observaciones

El nimero de Reynolds se
considera como el de la fase

k/D, 1255 1fi§1ui§19, Zierglo fWL’vSI fa;to; de
3.7 ReL\/fiwL riccion de Darcy-weisbac

_ oV D,
H

1
Colebrook (1939) " —4log

wL

Re,

Correlacion desarrollada para
D 0.1 tuberias anulares lisas, se
—<— considero que el nimero de
Davis (1943) f,, =0.055Re, * D Reynolds a utilizar es el de la
Do fase liquida. Esta correlacion
D fue tomada de Knudsen y Katz

(1958).

0.0926
Ouyang y Aziz f —16291Re. Vo Correlacion empleada en el
(1996) wee - modelo de Gomez et al. (1999)

SL

Se utiliza un Reynolds de
mezcla a partir de las

Brito (2004) f,. =0.0063+53.4662*Re,, -1 propiedades del liquido
R _ IOLVM D
e = — — —

Hi

La ecuacion de Colebrook (1939) permite determinar el factor de friccion a partir de
la rugosidad relativa (k), el diametro de la tuberia (D) y el nimero de Reynolds del
Liquido Re;. Sin embargo en Knudsen y Katz (1958) presentan el comportamiento
del factor de friccion fy, determinado con la ecuacion de Nikuradse (1933), con
respecto al porcentaje de excentricidad de tuberias anulares lisas, donde claramente se
observa la desviacion entre los valores reales y los predichos, ver la Figura 3.3.

Siendo la ecuacion de Nikuradse (1933):

1
=41 Jf |-04
™ og[Re A ] (3.25)
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Figura 3.3 Prediccion del efecto de la excentricidad en el Factor de Friccion en tuberias
anulares. Knudsen y Katz (1958) (pp.200)

En la Figura 3.4 se comparan los valores predichos por la ecuacion de Nikuradse (1933)

con los valores predichos por la ecuacion de Colebrook (1939), cuando la rugosidad de la

tuberia es igual a cero. De acuerdo a los resultados presentados las desviaciones obtenidas

por la ecuacion de Nikuradse son similares a las obtenidas por la ecuacion de Colebrook,

al predecir el factor de friccion en tuberias anulares lisas.

comparacion de los factores de friccion

1.0
o -"""«»w..,w
5 ""“MI%M_"
*, Nw.ﬁ“'"”“‘*’-%
?§ “.«M_,_NMM
E e,
E T
: ~m
kS
g
2
59
......... Nikuradse,1933
m Colebrook,1939
0.1 ‘ ‘
0.1 1.0 10.0

N° de Reynolds*10°

Figura 3.4 Comparacion entre el factor de friccion de Colebrook (1939) y Nikuradse (1933).

Knudsen y Katz (1958) presentan la correlacion de Davis (1943), una correlacion

desarrollada para flujo en tuberias anulares lisas. Para aplicar esta ecuacién al caso
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de flujo anular gas-liquido se utilizdo como niimero de Reynolds el de la fase liquida,

considerando el didmetro hidraulico de la fase liquida.

Ouyang y Aziz (1996) desarrollaron una correlacion para el factor de friccion del
liquido con la pared de la tuberia, ya que consideraban que no era apropiado emplear
ecuaciones desarrolladas para flujo monofasico, porque los esfuerzos cortantes del
liquido con la pared se ven afectados significativamente por el esfuerzo cortante
interfacial, especialmente para condiciones de baja fraccion volumétrica de

liquido.[Gémez et al. (1999)]

3.2. ESTUDIO DEL FACTOR DE FRICCION INTERFACIAL

Para la prediccion del factor de friccion interfacial gas — liquido son muchos los
trabajos que se han llevado a cabo, en la presente investigacién solo se citaran las
correlaciones mas utilizadas por los modelos en la literatura, entre ellas tenemos la
correlacion de Wallis (1969), Whalley y Hewitt (1978), Oliemans et al. (1986),
Grolman et al. (1997), Petalas y Aziz (1997) y Gomez et al. (1999).

En la Tabla 3.2 se presenta un resumen de las seis correlaciones empleadas para

estimar el factor de friccion del interfacial gas - liquido.
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Tabla 3.2. Correlaciones para estimar el factor de friccion interfacial

Correlaciones Ecuacion Observaciones
Utilizan la ecuacion de Colebrook: 300
li tal. (1 VRV T
Oliemans et al. (1986) 1 K/ D 1955 pc(vc v, )2hf
N =-4log 37 + R :
. €
Wallis (1969) e ¢/ fue c-3/2
k =C* 4h, =
Whalley y Hewitt i - 033
(1978) Ah, es una rugosidad aparente C >~ 0.3(pL /pG )

determinada en tuberias que con arena

0085 Tces el factor de friccion de
o ] Fanning calculado a partir del

. _ 0.305
Petalas y Aziz (1997) fi =0.24f; Rey ( V2D Rec, los niimeros de Reynolds
pC C C

se definen en la ecuacion ( 3.26)
0.0625

15 Kk I
logy| o+
Re,  3.715-D

f.:

El modelo esta sustentado en la
aplicacion de un procedimiento
iterativo.

El ntimero de friccion (Fn)
incorpora los efectos del
didmetro de la linea, la tension

‘ J superficial y la viscosidad del

VSG

Jg-D

. liquido

n

Grolman et al. (1997) [

(0.05+ f)-(1-H,)*

k/D es la rugosidad relativa de la

[ o Jom ( p.-q-D? Jozz interfaz
M~ D = f; es el factor de friccion en
tuberias rugosas [Eck (1978)]

5:0.5145-HL-3;L5-
D

[tanh[0.05762 - (F, —33.74)]+ 0.9450]

fsc es el factor de friccion

superficial del gas, determinado

por Colebrook .

Iy es el parametro de correccion
Gomez et al. (1999) f, = fq -(| L -cos’ B+, -sinzﬂ) horizontal, propuesto por

Henstock y Hanratty (1976)

ly es el parametro de correccion

vertical, segun lo establecido

por Wallis (1969)
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Wallis (1969), estudio el efecto de la friccion ocasionada entre el liquido y el gas,
mediante la ecuacion de Colebrook, considerando una rugosidad aparente en la
interfaz. Fue el primero en proponer un valor para el factor “C”, observando en sus

experimentos para flujo estratificado que la rugosidad de la interfaz era similar a la de

una arena, la cual es 3-/2, aproximadamente 4.

Whalley y Hewitt (1978) observaron posteriormente que el valor de 4 predicho por

Wallis, para el factor “C” era muy grande, en particular cuando se trata de sistemas a
alta presion, por lo que proponen la siguiente correlacion C =0.3(p, /ps)"> que

reduce el error en la prediccion del gradiente de presion en un factor de 10.

Oliemans et al. (1986) centraron su investigacion en sistemas gas-liquido en tuberias
verticales, especificamente en el desarrollo de correlaciones para estimar el factor de
friccion interfacial y la fraccion volumétrica de liquido entrampada en el gas. Las
correlaciones propuestas por Oliemans et al. estan sustentadas sobre la base de los
datos de Harwell, llevada a cabo en tuberias con didmetros entre 20 y 30 mm y entre
100 y 150 mm; empleando como fluidos de trabajo agua/aire, etanol/aire,
tricloroetano/aire y agua/vapor. A partir de los cuales se propone que el parametro C
propuesto inicialmente por Wallis (1969) sea determinado a partir del numero

adimensional de Weber, tal y como se presenta en la Tabla 3.2.

Petalas y Aziz (1997) presentan un estudio basado en los trabajos de Oliemans et al.
(1986) y Xiao et al. (1990). Las correlaciones que ellos desarrollan estan generadas
con una base de datos que contiene aproximadamente 1000 puntos, con angulos de
inclinacion que van desde —90° hasta 90°, para ello utilizan una aproximacion por
Newton-Raphson en dos dimensiones donde consideran el factor interfacial y las
velocidades del liquido y el gas, para cada uno de los angulos de inclinacion de la

tuberia.

En este estudio se propone una expresion para calcular el factor de friccion en la

interfaz fi, aplicable para la region donde el flujo Anular se encuentra bien
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desarrollado, lo que ocurre a altas velocidades superficiales de gas. Los nimeros de
Reynolds de la pelicula Res y de la corriente de gas Reg, utilizados en la correlacion

se determinan segun la ecuacion ( 3.26).

_ PV Dy Re = pNV.D,

Re; .

1, U (3.26)
las velocidades de la pelicula de liquido y del nticleo de gas son: Vi y V,, respectivamente;
y oV U se refieren, a la densidad y viscosidad de la mezcla gas-liquido en la corriente de
la region central, calculadas a partir de la fraccion volumétrica del liquido sin
deslizamiento en el nticleo de gas:
pPe=Hiep +ps(1-H)
(3.27)
pe=Hcp +pus(1-Hye)

Grolman et al. (1997) proponen un factor de friccion interfacial que depende de una
rugosidad aparente (MARS, por sus siglas en inglés), que tiene como objetivo
predecir la fracciéon volumétrica de liquido y el gradiente de presion en flujo gas-
liquido, a través de tuberias horizontales y ligeramente inclinadas (-3° < B < +6°).
Los valores predichos se verificaron con los resultados de 2400 experimentos a escala
de laboratorio realizados en tuberias de vidrio de 15, 26 y 51 mm de didmetro. Los
sistemas gas-liquido utilizados fueron aire/agua y aire/tetradecano (n-C;4Hjp) a

presion atmosférica y temperatura ambiente.

El factor de friccion interfacial fi, es uno de los parametros relacionados con la
friccion mas dificil de modelar para flujo gas-liquido. Por lo tanto, después que
Grolman et al. generaron aproximadamente 40.000 graficos en busqueda de buenas
correlaciones, las probabilidades de encontrar una correlacion general eran reducidas,
por lo que desarrollaron un conjunto de tres ecuaciones, a partir de las cuales f; debe
ser calculado en forma iterativa. Esta naturaleza implicita hace que las correlaciones

presentadas se consideren las mas complicadas de su modelo y, probablemente, la
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correlacion mas compleja existente para el calculo de fi al momento de su

publicacion.

El modelo MARS para el factor de friccion interfacial estd sustentado en la aplicacion

del procedimiento iterativo siguiente:

» Calcular el nimero de friccion Fy, utilizando inicialmente un estimado para fi.
Este numero de friccion (F,) incorpora los efectos del didmetro de la linea, la

tension superficial y la viscosidad del liquido.

0.04 5022
F - f | Vse | o | pL-9-D
" 005+ f)@-H. )" \Jg-D ) (u - Jg-D o (3.28)
» Calcular la rugosidad relativa de friccion k/D, a partir de la ecuacion (3.29) que
representa la curva de la tangente hiperbodlica ajustada a los datos disponibles.
k

—=0.5145-H_ -s;"* -[tanh[0.05762 - (F, —33.74)] + 0.9450]
D (3.29)

» Calcular el factor de friccion interfacial utilizando la siguiente ecuacion para el
factor de friccion en tuberias rugosas [Eck (1978)], ecuacion (3.30).

~ 0.0625

i 2
bl
Re, 3.715-D

» Utilicar este nuevo valor de fi en la ecuacion (3.28) y repita el procedimiento

hasta alcanzar convergencia.

Esta naturaleza iterativa del algoritmo le permite a f; volverse muy sensible a
pequefios cambios en H_ y a bajas velocidades superficiales de gas llega a ser
inestable, aunque es muy estable para condiciones altas Vsg. La correlacion puede
discriminar entre angulos de inclinaciéon que difieren tan sélo en 0.25, aun en las

areas donde la sensibilidad a pequefios cambios en Vg es algo extrema.
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El estudio presentado por Gémez et al. (1999) se fundamenté en el desarrollo de un
modelo mecanicista unificado para flujo bifasico que permite la prediccion del patron
de flujo, la fraccion volumétrica de liquido y la caida de presion, aplicable en un
intervalo de angulos de inclinacion que va desde horizontal (0°) hasta flujo vertical
ascendente (90°). El modelo esta basado en el analisis de los fendmenos fisicos

asociados al flujo bifasico e incorpora desarrollos recientes en esta area.

Para el patron de flujo anular se parte del modelo de Alves et al. (1988) desarrollado
originalmente para flujo vertical o muy inclinado, cuya aplicacion se ha extendido a
todo el intervalo de angulos posibles de inclinacion (0° a 90°).

fi="fe -1 (3.31)
donde fsc es el factor de friccion superficial del gas. El parametro de correccion
interfacial (I), se considera un promedio entre un factor de correccion horizontal y

uno vertical, ponderado sobre la base del angulo de inclinacion, £
I, =1, -cos” B+1, -sin’B (3.32)
El parametro de correccion horizontal, propuesto por Henstock y Hanratty (1976),
viene dado por:
I, =1+850-F, (3.33)
donde:

- (0.707-Re% F* +(0.0379- Re%? F* [ (VLJ ( P J“
= VoA

Re (s)g Ve P

(3.34)

El parametro de correccion vertical, establecido por Wallis (1969), esta dado por:

I, ~14300-2
D (3.35)

donde Jes el espesor de la pelicula de liquido.

3.3. FRACCION DE LIQUIDO ENTRAMPADA POR EL GAS
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Para determinar la fraccion volumétrica de liquido entrampada en el gas, se
emplearon las correlaciones desarrolladas por Wallis (1969), Oliemans et al. (1986) y

Petalas y Aziz (1997), las cuales se presentan en la Tabla 3.3.
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Tabla 3.3. Correlaciones para estimar la fraccion de liquido arrastrada por el flujo de gas

Correlaciones Ecuacion

Observaciones

Fe =10/ pLﬁlpG/"z

Oliemans et al. (1986) — =

ﬂL/fsluGﬂAO.ﬁs DﬁeVLSﬁVGSﬁB gﬁg

Los coeficientes f fueron
ajustados para toda la base
de datos que ellos

disponian
202 0.074 02 La correlacion fue
\ Vv
Petalas y Aziz (1997) _Fe = 0.735('ULZSG’OGJ (SGJ determinada a partir de
1-Fe o pL Ve nimeros adimensionales
¢ tiene la forma siguiente:
Wallis (1969) Fe =1-e012(-15)

0.5
¢ =10000 VSGi ('DG]
o P

Oliemans et al. (1986) compararon los resultados obtenidos por las correlaciones de

Hughmark (1973), Whalley y Hewitt (1978) y Hanrraty y Asalis (1983), con la base

de datos de Harwell, obteniendo que estos no fueron satisfactorios, por lo tanto

proponen una nueva correlacion que considera las propiedades principales de la fase

gaseosa y la liquida. Los coeficientes f, fueron ajustados de dos forma, la primera

fue a partir de toda la base de datos y la segunda subdividiendo esta de acuerdo al

numero de Reynolds de la fase gas. Los resultados se presentan en la Tabla 3.4.

Tabla 3.4 Parametros gempleados en la correlacion de Oliemans et al. (1986)

Toda la data Rangos del nimero de Reynglds :

. Coef. Error 100 300 1000 3000 10 3*10

Coeficientes . imado estandar 300 1000 3000  10°  3*10'  10°
Bo -2.52 0.40 -0.69 -1.73 -3.31 -8.27 -6.38 -0.12
B 1.08 0.05 063 0.94 1.15 0.77 0.89 0.45
Bo 0.18 0.06 096 0.62 0.40 0.71 0.70 0.25
B3 0.27 0.04 -0.80 -0.63 -1.02 -0.13 -0.17 0.86
B 0.28 0.11 0.09 0.50 0.46 -1.18 -0.55 -0.05
Bs -1.80 0.08 -0.88 -1.42 -1.00 -0.17 -0.87 -1.51
Bs 1.72 0.05 245 204 1.97 1.16 1.67 0.91
B 0.70 0.03 091 1.05 0.95 0.83 1.04 1.08
PBs 1.44 0.05 -0.16 0.96 0.78 1.45 1.27 0.71
Bo 0.46 0.03 086 048 0.41 -0.32 0.07 0.21
N° Puntos 727 40 206 224 76 102 74
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Oliemans et al. destacan que algunas de las variables fisicas incluidas en el banco de
datos experimentales muestran ninguna o muy poca variacion y considera que
variables como los efectos de entrada, la expansion del gas y la medicion de la
fraccion entrampada necesitan ser vigiladas estrechamente al realizar estudios del

entrampamiento de liquido, esto con el fin de evitar posibles inconsistencias.

Petalas y Aziz (1997) proponen a través de una aproximacion de Newton-Raphson en dos
dimensiones, una correlacion para la fraccion volumétrica de liquido entrampada en el
gas (Fe), generadas a partir de una base de datos que contiene aproximadamente 1000

puntos, con angulos de inclinacion que van desde —90° hasta 90°.

Wallis (1969) desarroll6 una correlacion para determinar la fraccion volumétrica de
liquido entrampada en el gas, considerando los esfuerzos viscosos, la densidad de los

fluidos y la velocidad con la cual viaja la fase gas.




CAPITULO IV :
METODOLOGIA
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4. METODOLOGIA

4.1. RECOPILACION DE DATOS

La base de datos experimentales empleada para la evaluacion del modelo propuesto en
esta investigacion contiene aproximadamente 240 puntos, que los cientificos consideraron
fluyjo anular. En la Tabla 4.1 se presenta para cada grupo de datos las condiciones
operacionales, propiedades promedios de los fluidos, el didmetro y la rugosidad absoluta

de la tuberia.

Tabla 4.1 Resumen de las propiedades promedio de los liquidos en la base de datos

Liquido pL PG ML Ue c D € T P Fuente
/1dentif. [kg/m®] [kg/m®] [Pa.s] [Pa.s] m/m] [m] [m] [c] [kPaal Datos
Kerosén 799 1.75 0.001  1.810° 0.030 0.0508 0 24 137 INTEVEP N6 5
P-150 878 2.29 0410 1.810° 0.031 0.0508 0 24 195 INTEVEPN6 14
P-320 889 1.99 0.995 1.810° 0.032 0.0508 0 24 167 INTEVEP N6 7
ST-96 999 1.29 0.001 1.810° 0.073 0.0261 0 16 340  STANFORD 5
ST-28/291 821 1.26 0.003 1.810° 0.028 0.0237 64E-05 23 206 STANFORD 12
ST-23 838 2.49 0.077 1.810° 0.031 0.0266 17E-03 23 305 STANFORD 3
ST-184 801 1.29 0.001 1.810° 0.024 0.0381 12E-03 38 357 STANFORD 12
ST-187 852 1.29 0.033 1.810° 0.035 0.0381 12E-03 13 350  STANFORD 5
ST-199 997 1.29 0.001 1.810° 0.073 0.0455 0 23 204  STANFORD 73
ST-24-1 815 1.29 0.009 1.810° 0.027 0.0508 3.0E-05 25 260  STANFORD 36
ST-25-1 816 1.44 0.002 1.810° 0.027 0.091 1.7E-05 27 207  STANFORD 6
ST-252 902 1.54 0.023 1.810° 0.027 0.091 17E-05 23 213 STANFORD 6
AND-1 1000 3.35 0.001 1.810° 0.073 0.025 0 21 279 TULSA 7
AND-2 1100 1.22 0.005 1.810° 0.071 0.025 0 18 102 TULSA 12
AND-3 1160 1.20 0.016 1.810° 0.068 0.025 0 20 101 TULSA 17
AND-4 1220 1.21 0.070 1.810° 0.066 0.0252 0 21 102 TULSA 5
MUK-BEG 865 4.99 0.001 1.810° 0.04 0.038 0 34 437 TULSA 12
AND-7 1219 1.23 0.080 1.810° 0.066 0.0953 0 22 10 TULSA 3

Los tres primeros grupos de datos pertenecen a un sistema de 2 pulgadas de diametro (26
puntos en total), adquiridos en PDVSA Intevep (Intevep N6), el sistema bifasico fue
formado por aire y aceites lubricantes Purolub 150 (P-150), Purolub 320 (P-320), ademas
de kerosén. También, se contd con la base de datos creada en la Universidad de Stanford
(158 puntos), la cual contiene una recopilacion de datos de la Universidad de Calgary y
diferentes compaiiias, y la base de datos recopilada en la Universidad de Tulsa (56
puntos), la cual contiene diametros de tuberias desde 1 pulgada hasta 5,6 pulgadas,

viscosidad del liquido entre 1 y 80 cP, y dos tipos de fluidos gaseosos: aire y gas natural.
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4.2. ANALISIS ESTADISTICO

Para la evaluacion realizada sobre el desempefio del modelo desarrollado en esta
investigacion, se procedid a determinar la desviacion existente entre la prediccion del
gradiente de presion del modelo y el valor medido durante la realizacion del experimento.
El analisis estadistico, comienza con el calculo de la desviacion entre el valor estimado VE

y el medido VM, (ver ecuacion (4.1)):

= YEEML 609 (4.1)
VM

D

La desviacion absoluta D; calculada para todos los datos disponibles, es sometido a un
andlisis estadistico, donde se calcula la media aritmética E; de las desviaciones D; y la
desviacion estandar E;. Las desviaciones reportadas en el capitulo de discusion de
resultados, a través de representaciones graficas corresponden a la media aritmética de las
desviaciones absolutas obtenidas para cada modelo (Ey), por ser considerado uno de los

principales parametros para determinar la capacidad de prediccion de un modelo.

E, - z[r’] 42)
E, =|E, 4.3)

donde n es el nimero de datos experimentales.

(4.4)

El desempenio del modelo desarrollado en esta investigacion para la prediccion del
gradiente de presion en tuberias horizontales, se compard con el obtenido por otros 6
modelos desarrollados, a través de un factor de desempeiio (PF) que estd basado en
una combinacion de diferentes definiciones de errores y desviaciones que se cometen
en la prediccion de una variable, tal y como lo recomiendan Ansari et al. (1994) y

Garcia et al. (2003).
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PE = ‘El‘_‘Elmin EZ_EZmin E3_E3mm ‘E4‘_‘E4min
‘Elmax _‘Elmin EZmax - E2min E3max - 3m1n ‘E4max _‘E4min 4 5
+ E5 _ E5 min E6 — E()min ( ’ )
ES max ES min E()max - E6 min

Donde (E,) es la media aritmética de las desviaciones obtenidas para cada modelo,
(E,) es el valor absoluto de la media aritmética determinada, (E;) es la desviacion
estandar, (E,) es la desviacion estandar entre los valores predichos y los valores
experimentales, (E;) es el error promedio absoluto, (E,) es la desviacion estandar

del error, todos estos errores definidos se determinan como:

rllz (VE, -vM,) (4.6)
:]Zn:VE -VM,) (4.7)
[ 2

E, = \/n_l > (VE, -vM,) (4.8)

La media aritmética de las desviaciones absolutas obtenidas para cada modelo (E,) es
una medida que indica el grado el la incertidumbre entre el valor predicho y el valor
medido. En forma similar, el valor absoluto de la media aritmética determinada (E, )
es una medida de la incertidumbre entre el valor predicho y el valor medido. Sin
embargo, este parametro no permite que valores sobrepredichos o subpredichos se
cancelen. La desviacion estandar del error porcentual ( E,) indica cuan disperso se
encuentra el error del promedio. La desviacion cuadrada de los errores promedios
(E,) indica cuan dispersa se encuentra la prediccion de los datos experimentales y el
parametro estadistico (E,) y (Ey), se diferencian del resto en que ellos estan basados
en los errores relativos del gradiente de presion por unidad de longitud. EIl valor
minimo y maximo que puede alcanzar el factor de desempefio PF se encuentra entre

0y 6, correspondiente al mejor y el peor modelo que predice el gradiente de presion,

respectivamente. [Garcia et al. (2003)]




CAPITULO V:
DISCUSION DE RESULTADOS
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5. DISCUSION DE RESULTADOS

En el presente capitulo se encuentra el comportamiento de algunos de los parametros
involucrados en el estudio del patron de flujo anular, como el factor de friccion del
liquido con la pared e interfacial (fy, fi) y la fraccion de liquido arrastrada por el gas
(Fe). Para ello lo primero que se hizo fue estudiar un diferencial finito de volumen de
control, aplicando balances de masa y cantidad de movimiento; en los cuales se
incluy¢ el efecto de excentricidad (e) del flujo de gas en el anillo de liquido mediante

manipulaciones matematicas.

Estudios de Excentricidad

Para incluir el efecto de excentricidad en la ecuacion de cantidad de movimiento se
tomo como referencia la tesis de Gonzalez (1998), quien trabaja con un sistema de
coordenadas generado a partir de una transformacion bilineal conforme. Este modelo
fue modificado para hacerlo aplicable al caso en estudio, donde por efecto de las
fuerzas viscosas y las fuerzas gravitacionales el flujo anular se traslada como un
anillo excéntrico, siendo delgada la pelicula de liquido en el tope de la tuberia y

grueso en la parte inferior, tal y como se aprecia en la Figura 5.1.

Figura 5.1 Excentricidad del flujo anular.

A partir de los experimentos realizados en PSVSA-Intevep mencionados en la Tabla
4.1, de los cuales se tienen videos y fotografias, se observd que el modelo de flujo
anular describe lo que ocurre experimentalmente, donde al incrementar la velocidad
superficial de gas, manteniendo constante la velocidad superficial del liquido el
modelo excéntrico converge al concéntrico y la excentricidad tiende a un valor de

cero, tal y como se observa en la Figura 5.2.
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Comportamiento de la excéntricidad en funcion de la velocidad superficial del gas
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Figura 5.2 Comportamiento de la excentricidad al aumentar la velocidad superficial del gas.

Se evalud el modelo de flujo anular forzando que la excentricidad sea igual a cero y
considerando el efecto de excentricidad; como resultado se obtuvo que la desviacion
en la prediccion del gradiente de presion en la tuberia y entre ambos modelos fue

inferior a £1% (ver Figura 5.3).
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Figura 5.3 Efecto de la excentricidad sobre la desviacion en la prediccion del gradiente de

presion.

Para corroborar el impacto de la excentricidad del fluido sobre el gradiente de presion

en la tuberia se analizd una muestra aleatoria de 10 puntos de la base de datos, con la

muestra seleccionada se vario la excentricidad del fluido desde una excentricidad

maxima, tomada como la diferencia entre el radio de la tuberia y el radio formado por

el flujo de gas que viaja en el centro del liquido (Ver Figura 5.4), hasta el caso
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concéntrico donde la excentricidad es cero. En la muestra tomada la desviacion
relativa méxima en la prediccion del gradiente de presion fue de 0.8% y en promedio
la desviacion obtenida fue de 0.35%. Los resultados obtenidos indican que el efecto
de excentricidad para el patron de flujo anular no afecta de forma considerable el
gradiente de presion en la tuberia. Sin embargo se recomienda su uso en trabajos
futuros, porque experimentalmente se ha verificado que el flujo anular puede ser

excéntrico para alta viscosidad del liquido y algunas condiciones de operacion.

e —_—
i - - F* ",

/ e AP S
o = AH’ b1{ et
III- e __.-l-‘; i \ x"‘- -\__,—-"/ .'Ill
, i , 4
F) y
o ~ e, A

S —_ 8

Figura 5.4 Consideracion del efecto de excentricidad.

Factor de friccion del liquido con la pared

Para determinar el factor de friccion del liquido con la pared, generalmente se
emplean correlaciones desarrolladas para flujo monofasico liquido, tal como son la
ecuacion de Colebrook (1939) o simplificaciones de dicha ecuacion; sin embargo en
esta investigacion se evalud el desempeiio de la correlacion de Davis (1943)
desarrollada para flujo entre tuberias anulares — presentada por Knudsen y Katz
(1958)— y correlaciones para flujo bifasico como la de Ouyang y Aziz (1996) o la
desarrollada en esta investigacion a partir de la base de datos presentada en la Tabla
4.1. A continuacioén solo se presentard el desempefio de las correlaciones en los casos
donde la desviacion en el gradiente de presion en la tuberia obtenido fue inferior a

60%, ver Figura 5.5.
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Figura 5.5 Desviaciones del gradiente de presion con diferentes factor de friccion del liquido

con la pared de la tuberia.

La correlacion que presentd menor desviacion en la prediccion del gradiente de

presion fue la desarrollada en esta investigacion lo cual era de esperarse ya que se

desarrollo a partir de la base de datos con la que se esta realizando la evaluacion.
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Es importante resaltar que la disminucion del error en la prediccion del gradiente de
presion va a depender también de las correlaciones utilizadas para el factor de
friccion interfacial y la fraccion de liquido arrastrada por el gas; mas adelante se
presentaran en detalle los resultados obtenidos con las diferentes correlaciones

empleadas para estas relaciones de clausuras.

Factor de friccion interfacial

Se probaron aproximadamente 6 correlaciones para determinar el factor de friccion
interfacial cuando el patron de flujo es anular, encontrando que dependiendo de las
condiciones de operacion la correlacién de Grolman et al. (1997) varia entre 10* y
10°, ver Figura 5.6. De acuerdo a la investigacion realizada por Grolman et al. (1997),
su correlacion tiende a ser inestable para velocidades bajas del flujo de gas, hecho que

se corrobora en esta investigacion.

Factores fi + fi Petalas
LE+05 7 ee oo o = fi Gomez
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Figura 5.6 Correlaciones del factor de friccion interfacial en funcion de las velocidades de

mezcla.

La correlacion desarrollada por Oliemans et al. (1986), presentan errores en la
prediccion del gradiente de presion que superan el 100%, este hecho hizo que se
descartaran tanto la correlacion de Grolman et al., como la de Oliemans et al. para ser

empleada en el modelo desarrollado en esta investigacion.
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En la Figura 5.7 se presentan las desviaciones obtenidas en la prediccion del
gradiente de presion en la tuberia al aplicar las correlaciones del factor de friccion
interfacial de Gomez et al. (1999), Petalas y Aziz. (1997), Wallis. (1969) y Whalley
y Hewitt. (1978). De la comparacion realizada se obtuvo que las mejores

predicciones del gradiente de presion son las de Wallis y la de Whalley y Hewitt.

u Fl Petalas . Fe Wallls {exbwl. Brito
100 - @ Fl Petalas. Fo Oliemans fox)-hal Brito
mFi Petalas- Fo Petalas [ex)-hal Brito
o0 uFi Gomaz Fa Peining (sx)hvl Brits
@Fi Gomaz. Fa Wallis jax).bwl. Brito
80 - aFi Gomaz . Fa Olismans (ax)-bwl. Brito
§9%, @ Fi Wallis . Fe Patalas (sx)fwl. Brit
7o G4, 641, wFi Wallis - Fe Wallis fex) bl Brito
aFiWallia - Fe Oliemana [ex)hwl Brita
G0 545 Fi Whallay . Fa Petalas [sx) bl Brita
u Fi. Whallay . Fa Wallis [ax} bl Brits
50 < OFi Whalliy - Fe Oliemans (ex)-bel Brito
£
A0
w
30 |
=
20 - E
10 o
=
o -

Toda la base de datos

Figura 5.7 Desviacion de la prediccion del gradiente de presion en la tuberia con el modelo

Intevep 2004, para diferentes correlaciones del factor de friccion interfacial.
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Whalley y Hewitt (1978), observaron que el valor constante “C” de 4 empleado por
Wallis, para la correlacion del factor de friccion interfacial (ver Tabla 3.2) era muy
grande, en particular cuando se trata de sistemas de alta presion, por eso proponen
emplear una correlacion para el factor constante “C” a partir de una relacion de
densidades que reduce el error en la prediccion del gradiente de presion en un factor
de 10 (de acuerdo a su base de datos). Como con la base de datos que se disponia en
esta investigacion se manejan bajas presiones (inferiores a 644 Pa,), y los resultados
en la prediccion del gradiente de presion son similares al utilizar la correlacion de
Wallis (1969) y la de Whalley y Hewitt (1978), se utilizara en el modelo el factor de
friccion interfacial de Whalley y Hewitt (1978).

Fraccion de liquido arrastrada por el gas

En el caso de las tres correlaciones empleadas para determinar la fraccion de liquido
arrastrada por el gas, se compard la desviaciéon promedio de la prediccion del
gradiente de presion, obteniendo que presenta un mejor desempeio la correlacion de

Oliemans et al. (1986), tal y como se observa en la Figura 5.8.
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Figura 5.8 Desviacion de la prediccion del gradiente de presion en la tuberia con el modelo

Intevep 2004, para diferentes correlaciones de la fraccion de liquido arrastrada por el gas.

Oliemans et al. se abstiene de emitir alguna interpretacion a los resultados obtenidos

con su correlacion, ya que no disponia de un modelo fisico para el momento que la

desarrollo, adicionalmente recomienda tener un mejor control sobre variables como:

el efecto de la expansion del gas y la medicion de la fraccion de liquido entrampada

al momento de estudiar este efecto en particular. En la Figura 5.8 se presentan las




Discusién de Resultados 48

mejores combinaciones existentes entre el factor de friccion interfacial y la fraccion
de liquido arrastrada por el gas; la mejor combinacidn obtenida fue la de el factor de
friccion interfacial de Whalley y Hewitt, 1978 y la correlacion de la fraccion de
liquido entrampada por el gas de Oliemans et al., hecho que se verifica al determinar
el factor de desempefio del modelo con las diferentes relaciones de clausuras, ver

Tabla 5.1.
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Tabla 5.1. Combinacién de Parametros Estadisticos para la seleccion

Combinacion de las Parametros Estadisticos

correlaciones utilizadas FP El [%] E2 [%] E3 [%] E4[Pa/m] E5 [Pa/m] E6 [Pa/m]
fi Wallis - Fe Oliemans (ex) 0.05 -9.66 30.87 3947 -374.10 89524  1860.8
fi Whalley - Fe Oliemans (ex) 0.07  -18.76 31.43 3481 -535.67 87647  1804.4
fi Wallis - Fe Wallis (ex) 0.08 -1.53 38.19 5020  -18.92 118233 27993
fi Whalley - Fe Petalas (ex) 0.08 -8.33 39.00  46.86 -194.19 1126.11 24345
fi- Whalley - Fe Wallis (ex) 0.09  -14.36 36.64 4229 -302.74 1090.63  2410.9
fi Wallis - Fe Petalas (ex) 0.10 434 4335 55.96  105.64 1263.80  2938.9
fi Gomez - Fe Oliemans (ex) 0.14  -4635 47.09 2231 -982.76 1033.83  1886.9
fi Gomez -Fe Petalas (ex) 0.15 -4890  48.90 17.61 -1115.64 111564  1976.5
fi Gomez- Fe Wallis (ex) 0.18  -56.55 56.60 17.88 -1191.12 1198.49  2061.0
fi Petalas- Fe Petalas (ex) 024  -65.01 65.43 2325 -1414.08 1423.04  2498.6
fi Petalas - Fe Wallis (ex) 024  -66.07 66.10 20.18 -1446.85 144834 25284
fi Petalas- Fe Oliemans (ex) 0.27 -69.71 69.90 19.85 -1584.19 1587.27 2774.0
fi Grolman - Fe Wallis (ex) 1.13 9270  123.07  340.05 3849.83 4227.65 13954.8
fi Grolman - Fe Petalas (ex) 120 11921  137.50  339.99 4108.65 4381.51 13544.1

fi Grolman - Fe Oliemans (ex) 1.40 142.17 16496 35734 4978.52 524428 15586.8
fi Oliemans - Fe Oliemans (ex)  2.95  430.14 43438  391.10 10761.07 1097891 29119.2
fi Oliemans - Fe Petalas (ex) 528  727.06 73245 897.17 18046.15 18207.64 472453
fi Oliemans - Fe Wallis (ex) 6.00  752.88 75492  917.89 21529.24 21678.60 67006.2

Comparacion entre algunos modelos empleados para determinar gradiente de

presion en la tuberia

Los modelos mecanicistas utilizados para predecir el gradiente de presion en la
tuberia y compararlos con los valores experimentales de la base de datos fueron los
modelos de Gomez et al. (1999), Xiao et al. (1990), Holden (2000), Ouyang (1998) y
Padrino et al. (2002) y los modelos correlacionados de Dukler et al. (1964), Beggs y
Brill (1973) y Garcia et al. (2002). Si comparamos los errores obtenidos en la
prediccion del gradiente de presion, por los modelos que actualmente se utilizan en el
disefio y evaluacion de lineas de flujo, se observa que los errores superan el 50% en
casi todos los casos de los modelos mecanicistas y se encuentran en el orden del 30%
en las desviaciones obtenidas por las correlaciones de Dukler et al. (1964) y Garcia et

al. (2002).
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En la Figura 5.9. se presenta el desempeiio de dichos modelos y se adiciona el modelo
desarrollado en esta investigacion (llamado: MM Brito (2004)), en donde se mejora la
prediccion del gradiente de presion en la tuberia con las consideraciones realizadas en
el modelo aqui desarrollado, obteniéndose un error en la prediccion del gradiente de
presion similar al de las correlaciones de Dukler et al. (1964) y Garcia et al. (2002),

el cual es de aproximadamente 30%.

La correlacion de Dukler et al. (1964) se generd a partir de una base de datos de
aproximadamente 400 puntos y en la misma investigacion la evalian con un total de
datos experimentales de 2400 puntos, en ¢l caso de la correlacion de Garcia et al.
(2002) desarrollan la correlacion a partir de la base de datos utilizada en esta

investigacion y presentada en la seccion 4.1.
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Figura 5.9 Desviacion en la prediccion del gradiente de presion en la tuberia obtenida a partir

de los modelos mecanicistas estudiados.

La desviacion en la prediccion del gradiente de presion se redujo en 17%, en relacion
al modelo mecanicista de Holden (2000), modelo que mejor predice el gradiente de
presion en la tuberia de los cinco modelos mecanicistas estudiados y un 23%,

respecto al modelo Intevep (2002) y Ouyang (1998).
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6. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

Al comparar el desempefio del modelo propuesto en esta investigacion, en el cual se
considera el efecto de la excentricidad del fluido y 72 combinaciones diferentes entre las
relaciones de clausuras para determinar la fraccion de liquido arrastrada por el gas y el

factor de friccion tanto del liquido con la pared como el interfacial, puede concluirse que:

» El efecto de excentricidad en la prediccion del gradiente de presion en la tuberia
horizontal no afecta en forma considerable, la desviacion absoluta respecto a los

datos experimentales fue inferior a 1%.

» Las ecuaciones desarrolladas para considerar la excentricidad del flujo anular,

tiene como limite el caso donde la excentricidad es cero o flujo concéntrico.

» De las 72 combinaciones realizadas entre las relaciones de clausuras (4
correlaciones para el factor de friccion liquido-pared, 6 para el factor de friccion
interfacial, 3 para la fraccion de liquido arrastrada por el gas), la mejor
combinacion fue la correlciona desarrollada por Whalley & Hewitt (1978) para
determinar el factor de friccidon interfacial, la correlacion de Oliemans et al.
(1998) para determinar la fraccion de liquido arrastrada por el gas y la de Brito

(2004) para el factor de friccion liquido - pared.

» En el flujo anular en tuberia no la correlacion de Colebrook (1939) no present6
buenos resultados, hecho de esperarse debido a que el comportamiento del flujo

bifasico es diferente.

» El modelo mecanicista propuesto es un modelo robusto, que fue probado con una
amplia base de datos y obteniendo convergencia en todo momento.

Por otra parte, al contrastar el desempefio del modelo desarrollado en esta

investigacion con las predicciones para gradiente de presion de los modelos de

Gomez et al. (1999), Xiao et al. (1990), Holden (2000), Ouyang (1998) y Padrino et

al. (2002), con la base de datos conformada por datos de la Universidad de TULSA,

Stanford y PDVSA-Intevep, se puede establecer lo siguiente:
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» La desviacion en la prediccion del gradiente de presion se redujo en 17%, en
relacion al modelo de Holden (2000) que era el modelo mecanicista que mejor
predice el gradiente de presion en la tuberia y con respecto a los modelos de
Gomez et al. (1999), Xiao et al. (1990), Ouyang (1998) y Padrino et al. (2002), la
mejora en la prediccion del gradiente de presion vario entre un 23% y un 100%.

» Aunque se obtuvieron mejoras en la prediccion del gradiente de presion en la
tuberia aun la desviacion promedio es de 30%, similar a la obtenida por las
correlaciones de Dukler et al. 1964 y Garcia et al. 2002, lo que indica que aun

queda mucho que investigar en esta area.

De acuerdo a la investigacion realizada se recomienda:

» Dedicar esfuerzos a mejorar las relaciones de clausuras que en este se emplean
—factores de friccion liquido - pared tuberia e interfacial, y fraccion de liquido

arrastrada por el gas—.
» Evaluar la importancia del efecto de arrastre y deposicion de gotas en la interfaz
liquido — gas.

» Incluir el efecto de la compresibilidad del gas en el modelo, siendo mas riguroso
en el desarrollo del mismo. Para asi obtener una mejor prediccion del gradiente

de presion en la tuberia.




Referencias Bibliogréficas 55

7. REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS

Andritos, N.; Hanratty, T. (1987) Influence of Interfacial Waves in Stratified Gas-Liquid
Flows. March, 1987, Vol.33, N° 3, pp.444-454.

Ansari, A.; Sylvester, N.; Sarica, C.; Shoham, O.; Brill, J. (1994) A Comprehensive
Mecanistic Model for Upward Two-Phase Flow in Wellbores. SPE Production & Facilities
J., pp. 142-152.

Barnea, D. (1986) Transition from Annular Flow and from Dispersed Bubble Flow — Unified
Models for the Whole Range of Pipe Inclination. Int. J. Multiphase Flow. Vol. 12, N° 5, pp.
733-744.

Barnea, D.(1990) On the Effect of Viscosity on Stability of Stratified Gas — Liquid Flow
Application to Flow Pattern Transition at Various Pipe Inclinations. Chem. Eng. Sci. Vol.
46, pp. 2123-2131.

Beggs, H.D.; Brill, J.P. (1973) A Study of Two-Phase Flow in Inclined Pipes. J. Of
Petroleum Technology. Vol. 25, N° 5, pp. 607-617.

Chen, X. (1997) Gas-Liquid Stratified- Wavy Flow in Horizontal Pipelines. Journal of
Energy Resources Tecnology. December 1997, Vol.119. pp. 209-216.

Churchill, R. (1968) Teoria de Funciones de Variable Compleja. McGraw-Hill Book
Company. Segunda Edicion, Madrid- Espana 1968.

Comité de Investigaciones Aeronauticas.[C.I.LA] (1965) Modern Developments in Fluid

Dynamics. Dover Publications. New York. Vol. 1. pp. 91-105.

Colebrook, C. F. (1939) Turbulent Flows in Pipes with Particular Reference to the Transition
Region between Smooth and Rough Pipe Laws. Journal of Inst. of Civil Engineering. London.
Vol. 11. pp. 133-156.

Crowley, C.; Rothe, P. (1986) State of the Art Report on Multiphase Methods for Gas and Oil
Pipeline. V.3: Theoretical Supplement, Preparado por el proyecto PR-172-609 of Pipeline
Research Comité, A.G.A.




Referencias Bibliogréficas 56

Dukler, A.E., Wicks III, M.; Cleveland, R.G. (1964) Frictional Pressure Drop in Two-Phase
Flow: B. An Approach through Similarity Analysis. AIChE Journal, Vol. 10, January, pp.
44-51.

Garcia, F.; Gracia, R.; Padrino, J.; Mata, C.; Trallero, J.; Joseph, D. (2003) Power Law and
Composite Power Law Friction Factor Correlations for Laminar and Turbulent Gas-Liquid
Flow in Horizontal Pipelines. Int. J. Multiphase Flow. Vol. 29, pp. 1605-1624.

Gomez, L.; Shoham, O.; Schmidt, Z.; Chokshi, R.; Brown, A.; Northung, T. (1999) A
Unified Model for Steady State Two-Phase Flow in Wellbores and Pipelines. SPE 56520. En
The 1999 SPE Technical Conference and Exhibition, Houston, Texas; October 3 — 6.

Gonzalez, J. (1998) Non-Dimensional Coordinate Sistem Suitable to Study Flow Between
Two Concentric or Eccentric Cylinders. MSc Thesis. The Graduate School. The University
of Pittsburgh. pp. 84.

Grolman, E.; Fortuin, J. (1997) Gas-Liquid in Slishtly inclined pipes. Chemical Engineering
Science. Vol.52, N°.24, pp.4461-4471.

Mata, C. (2000), Brief Report of Activities in the University of Minnesota, week of Nov 12.
PDVSA-INTEVEP, comunicacién interna.

Nikuradse, J. (1933) Stromungsgesetze in rauhen Rohren. Ver. Dtsch. Ing. Forschungsh. Vol.
361.

Oliemans, R.; Pots, B.; Trompé. (1985) Modelling of Anular Dispersed Two-Phase Flow in
Vertical Pipes. Int. J. Multiphase Flow 12, N° 5.pp 711-732

Ouyang, L. B.; Arbabi, S.; Petalas, N.; Aziz, K. (1998) Analysis of Horizontal Well
Experiments — Experiments conducted by Marathon Oil for Stanford University's SUPRI-HW
Program. Technical Report for Members of the Reservoir Simulation Industrial Affiliates
Program (SUPRI-B) and Horizontal Well Industrial Affiliates Program (SUPRI-HW),
Stanford University, CA. pp. 72




Referencias Bibliogréficas 57

Padrino, J. C., Pereyra, E., Brito, A., Garcia, F., Cardozo, M. L., Ortega, P., Colmenares, J.,
Trallero, J. L. (2002). Modelo para la Prediccion del Gradiente de Presion en Pozos y
Tuberias Horizontales — Parte |. INT-09508,2002.

Pereyra, E.; Mata, C.; Pereira, A.; Trallero, J. (2001) Algoritmo para predecir las
transiciones entre patrones de flujo gas - liquido en tuberia horizontal. INT-8783, 2001.
PDVSA INTEVEP. Los Teques.

Petalas, N.; Aziz, K. (1997) A Mechanistic Model for Stabilized Multiphase Flow in Pipes.
Technical Report for Members of the Reservoir Simulation Industrial Affiliates Program
(SUPRI-B) and Horizontal Well Industrial Affiliates Program (SUPRI-HW), Stanford
University, CA.

Rovinsky, J.; Brauner, N.; Maron, M. (1996) Analytical Solution for Laminar Two-Phase
Flow in a Fully Eccentric Core-Annular Configuration. Int. Journal Multiphase Flow. April
1996, Vol.23, N° 3, pp. 523-543.

Shoham O. (1982) Flow pattern transition and characterization in gas-liquid two phase flow

in inclied pipes, Ph. D. Dissertation, Tel-A-Viv University, Israel.
Shoham O. (1998) Two phase Flow Modeling course notes, Tulsa University, Tulsa.

Taitel, Y.; Dukler, A. (1976) A Model for Predicting Flow Regime Transition in Horizontal
and Near Horizontal Gas-Liquid Flow. AIChE Journal. Vol. 22, N° 1, pp. 47-55.

Wallis, G. (1969) One-Dimensional Two-Phase Flow. McGraw-Hill.

Xiao, J. J.; Shoham, O.; Brill, J. P. (1990) A Comprehensive Mechanistic Model for Two-
Phase Flow in Pipelines. En The 65" SPE Annual Technical Conference and Exhibition,
New Orleans, LA. Paper SPE 20631. pp. 167 — 180. September 23 — 26.




CAPITULO VII :
ANEXOS



Estudio del Flujo Anular en Tuberias 59

ANEXO A - DESCRIPCION DE LOS MODELOS EMPLEADOS PARA
DETERMINAR LA EXCENTRICIDAD EN EL PATRON DE FLUJO
ANULAR

A continuacion se presentan un breve resumen de las investigaciones relacionadas a

la excentricidad del flujo anular.

Modelo de Rovinsky et al. (1996)

La investigacion realizada por este autor se centrd en desarrollar una solucion
analitica para flujo bifasico laminar, con excentricidad del anular. Para este estudio
introducen un sistema de coordenadas unipolar. La excentricidad del anular va a
depender basicamente del efecto de la fuerza de gravedad, sin embargo para sistemas
bifasicos donde la diferencia de densidad de los fluidos no sea apreciable, la tension
interfacial comienza a jugar un papel importante, por lo tanto el autor clasifica la
excentricidad de la pelicula en funcion del nimero de E6tvos.

20

E-_ ==
" (oL~ poJar’ (A1)

Si el nimero de E, >>1 el anular es extremadamente excéntrico (la pelicula de liquido
en el tope de la tuberia es muy delgada o no existe, tal como se observa en la Figura
A.l.c), si el nimero de Ebtvos es 0< E, <I, hay fuerzas correspondientes a la

hidrodindmica que generan una excentricidad mas leve (ver Figura. A.1.d).

le concentic core

 fally ecceontric sore I:: fully ecocemire cone

Core = anmnrdar configralions ! Y

f{"(‘:')\" i [ « '-‘.]”
|

s o/
1k

Straificd fow confisurations

=y

Ib pomcuve mieriog ] :::ﬂ:l‘u:m-.hu
IO A
e |-'/ \'-I é‘.‘.:i;‘-

A

Figura A. 1 Esquema descriptivo de diversos tipos de excentricidad.
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Para que la pelicula de liquido sea mas gruesa en el fondo de la tuberia, en el sistema

de coordenadas unipolar definido, se debe cumplir que:

| /.
A<pl</?c,x20

0<p, <o (A-2)
Donde R, es el radio formado por el anular de gas y R es el radio de la tuberia.
1 2y 1 2X
pl == 2 2 p2 == 2 2
n x+y n x+y (A.3)

Una vez definido el sistema de coordenadas se plantean las ecuaciones de Stokes,
para cada una de las fases.
(p21 +p22)_82V1 . o%v, | _1dop
4 _6,021 6,022_ M, 0z
[ +p:)[0v, v, |_1ap (A4)
4 | op* OpPa | w, Oz

donde v; y V2 son las velocidades de las fases, t4 y 12 son la viscosidad dindmica de
las fases y 0p/dz es el gradiente de presion en la direccion axial. Considerando que

la velocidad del fluido cercano a la pared de la tuberia es cero, la velocidad de ambas
fases en la interfaz es igual y que el flujo de ambas fases se encuentra en un régimen

laminar se obtiene que:

(7,7,
o 2/x] /(1+ 22} s

E - 4., Q/
7.R?

donde &, = p,.R. La desventaja de este modelo presentado es que fue realizado para

flujo en régimen laminar.

Modelo de Chen et al. (1997)
Este modelo fue desarrollado para flujo estratificado ondulado en una tuberia
horizontal, Chen et al. consideran un modelo de doble circulo para simular la interfaz
gas-liquido. Est4 sustentado en estudios realizados con un sistema Kerosén/aire en

una tuberia de 3” de diametro.
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El modelo de Chen et al. fue aplicado por Holden (2002) en su modelo de flujo
anular, aunque como ya se sefiald, es desarrollado para flujo estratificado, dentro del
conjunto de pruebas ejecutadas se incluyeron velocidades superficiales de gas hasta
12.19 m/s. Sin embargo alrededor de 10m/s, se encuentra la transicion hacia el patron
de flujo anular y se puede inferirse que algunas condiciones experimentales de gas y
liquidos pertenecen a un flujo anular o por lo menos se encuentran en la transicion

hacia dicho patrén de flujo.

En estas pruebas se empled una tuberia transparente que permitié medir el perimetro
mojado de la tuberia (S.), a partir del cual puede definirse la fraccion de tuberia

mojada, tal y como sigue:

®:

(A.6)

6 S
7D
La fraccion de tuberia mojada puede ser predicha a través de la correlacion

desarrollada por Hart et al. (1989), utilizando una tuberia horizontal de 2” de

diametro.

2 0.58
©=052H %" + O.ZG[LJ (A7)
(pL ~ Ps )gD

En la Figura A.2, se presenta el modelo de doble circulo propuesto para simular la
interfaz gas/liquido, a través de relaciones geométricas que relacionan la superficie
existente en la interfaz y la superficie del liquido en contacto con la pared. El dngulo
que describe la interfaz gas-liquido se presenta a continuacion:

0, = (Mj (9+ Sen’(6,) _Sen(26) —ﬂHLj
sen(6) tang(6,) 2

(A.8)
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Figura A. 2 Fraccion mojada de pared en funcion de la correlacion de Hart et al.

El diametro relativo generado por la interfaz y la superficie interfacial, del liquido y
el gas, se determinan como:

D =D g _ypp s -
Sen(6,) (A.9)
Este modelo de doble circulo necesita de una relacion de clausura para determinar la
fraccion de pared mojada (6), presentada en la ecuacion (A.7), la cual se encuentra

basada en la correlacion desarrollada por Hart et al. (1989).
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ANEXO B - DESARROLLO DE LAS ECUACIONES DE CANTIDAD DE
MOVIMIENTO

Este anexo se dividird en dos partes, la primera correspondiente al detalle de la
obtencion del sistema de coordenadas utilizado en la investigacion (ecuacion (2.17))
y la segunda parte dedicada al desarrollo de la ecuacioén de cantidad de movimiento

donde se encuentra presente la excentricidad del fluido (ecuacion (3.13)).
Sistema de Coordenadas obtenidas por transformacion conforme bilineal

En estd investigacion, se utilizd una transformacion conforme bilineal y se presenta
en la ecuacion (B.1).

z-al

W= -

az—|

(B.1)

Por ser una transformacioén conforme podemos transformar cualquier circunferencia
concéntrica del plano (W) a su imagen en el plano (z) y viceversa. Por lo tanto la
ecuacion (B.1) también la podemos expresar como:
(w—a)i
I=——""— (B.2)
aw—1
Cualquier plano tiene una parte real y una imaginaria, por lo tanto podemos

descomponer el plano W en: W= £ +1V, y se multiplica por su conjugada para tener

un denominador real, tal como se presenta en la ecuacion (B.3).

- (u+iv)y—a) (au—1-avi)
T a(u+iv)—1 (au—1-avi)

(B.3)

La ecuacion (B.3) se puede escribir en forma polar, para asi obtener expresiones en
términos de funciones trigonométricas, las cuales nos permitiran simplificar las

ecuaciones obtenidas. Para ello se expresa el plano W= g +1V, de la forma

W= ﬁ(cos(¢) +1 sen(¢)). La ecuacion (B.3) se transforma en:
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, _ i(peos(¢) —a+ipsen(y))(ap cos(¢#) —1-aipsen(y))
(apcos(g)~1)’ +(apsen(g))’

desarrollando los términos de la ecuacion (B.4) y utilizando las identidades

(B.4)

trigonométricas se obtiene:

. ﬁsen¢(1—a2) +a(p2+l)—pcos¢(l+a2)i
Ca’pi-lapcosg+l  a’p>—2apcosp+l

(B.5)

Donde la parte real de la ecuacion representa el eje X del nuevas coordenadas
(X(,B, ¢), y(ﬁ, ¢)) y la parte imaginaria representa el eje Y, tal y como se presenta en

la ecuacion (B.6).

ﬁsengzﬁ(l—az)
a’p’ —2apcosg+1

B.6
yza(p2+1)—pcos¢(1+a2) (0

a’p’ —2apcosg+1

Calculo de los tensores metricos del Sistema de Coordenadas propuesto

Los tensores métricos de cualquier sistema de coordenadas ortogonal se encuentran

definidos mediante la ecuacion (B.7).
(33
op op op
SERERE
¢ ¢ 0¢
SERERE
oz oz oz

Al determinar los tensores métricos del sistema de coordenadas propuesto, ecuacion

(B.6), se obtiene:

— (l—az) . ~ ﬁ(l—az) . )
" pesirl) T 2apeesgr) ML B9
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Ecuacion de continuidad y cantidad de movimiento para la fase liquida

La ecuacion de continuidad general, en notacion vectorial estd dada por:

‘Z‘t)+v-(pv)=o (B.9)

El operador divergencia para un sistema de coordenadas ortogonal general, se expresa

como: [C.L.A, 1965]

1 0 0 0
Vev=——| —(hhyv )+—Lhhyv,)+—(hhyv
® h1h2h3 |:6p(2 3 p) 6¢(1 3 ¢) az( 1'72 Z)j| (Blo)
Aplicando el operador divergencia a la ecuacion de continuidad se obtiene:
op 1 0 0 0
—+——|—1h)h +—1(hh +—(h,h =0
ot hlh2h3|:6p(2 3,0Vp) 6¢(1 3/jv¢) 82( 1 2sz)} (B.11)
Considerando flujo incompresible y unidireccional, se obtiene la ecuacion (B.12).
1 0
— | —(hhyv,)|=0
hlhzhiaz( o Z)} (B.12)

212 2 o . )
Donde h;%,hy%,hs® son los tensores métricos de cualquier sistema de coordenadas

ortogonal, presentados en la ecuacion (B.8).

La ecuacion de cantidad de movimiento general, expresada en notacion vectorial esta
dada por:

0

P+ e(pr)=-Vp+Ver+pg (B.13)

Considerando flujo unidireccional (en la direccion axial), isotérmico, en estado
permanente, Newtoniano e incompresible y aplicando la solucién para el operador
divergencia presentado en la ecuacion (B.10), se obtiene la ecuacion:

oP 1 0
0=—| — —— | Z(h,h,z.
( j + 09, + o, [8( 5 3sz):| (B.14)
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La ecuaciéon de cantidad de movimiento propuesta es necesario adimensionalizarla
para utilizar el sistema de coordenadas planteado. Para la adimensionalizacion se
utilizaron los niimeros adimensionales propuestos por Gonzalez (1998), presentados

en la ecuacion (B.15).

2
- “p ; P= P ; V=1t
p=pp i Py P (B.15)

donde Vo la velocidad caracteristica del sistema y  es la viscosidad caracteristica del

sistema.

Para adimensionalizar la ecuacion (B.14) es necesario descomponer el término de
esfuerzo cortante, para ello se considera un flujo Newtoniano; sabiendo que en este

tipo de flujo la relacion entre el esfuerzo cortante y la tasa de deformacion del fluido

es directamente proporcional se tiene: (<4196

LA .
e PN U AR Y (B.16)

Considerando flujo unidireccional y sabiendo que en el sistema de coordenadas

propuesto el tensor métrico hs es igual a uno, la expresion queda como:

T, = 1o, B.17
p luhlap ( )

Sustituyendo la ecuacion (B.17) en (B.14), se obtiene:

oP 0 0
o={%) s *méhiap[”“{“{ﬁ e m (19

Para obtener los términos adimensionales es necesario realizar la derivacion en

cadena de la ecuacion (B.15).

Nyu\oP 5 N, (u ou,
_ x* | 9 hp| | 4 N

Dividiendo toda la ecuacion entre el término que acompana al gradiente de presion y

sustituyendo los tensores métricos, se obtiene:
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O:_(alﬁJ _ Rey SenﬂjL(azpz—Za,bc?s(gﬁ)ﬂ)2 [6[ - (1—a2),5 ?ﬁz\ (B.20)
or ), 4Fry (- p op | (a°p* —2ap cos(p)+1) 7 )

donde Reg. y Frs. son el nimero de Reynolds y Froude superficial del liquido
respectivamente.

V, D V2
Re, = PLVsL ; Fry = sL

p ) (B.21)
L

Para determinar el gradiente de presion en la tuberia, es necesario integrar la ecuacion
(B.20), tal y como se presenta en la ecuacion (B.22)

127 ) J2 [aﬁ ReS,_ Sen Jd __

Map —2ap<(:08(¢);1 Plez " arr s o) Ao (B.22)
127 P 1_a2 1} B

!'ﬂ@p{a P’ —2apcos(¢)+lﬂd¢dp

La ecuacion (B.22) es manipulada para llevarla a la Formula Integral de Poisson para

discos ecuacion (B.23), la cual es una integral conocida e igual a 27

2
27 (1 a2p2j
i dg = 27 (B.23)
0 a2p2 —2ap cos(¢)+1

Para llevar la ecuacion (B.22) a la Formula Integral de Poisson es necesario

multiplicar y dividir la ecuacion por el término : (1 - 32,02) tal como se presenta
en la ecuacion (B.24).
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1 - 2z 1- a2p2
(1 aj 2 P R ( ) 2 )
ﬁji (1 a2p j {az 4FeSsLL Sen,BJL (f) 232 2 contd o1 dgdp =
( ) (1-4%2) (B.24)
! 1-a“p
éi E7 2’ ) O a%p? ~2ap cos(4) +1 17 4P

Incluyendo la ecuacidon integral de Poisson la integral queda, tal y como se presenta a

continuacion:

2 2 2
1 (l—a ) 1 7 ﬁ(l—a )
2;{6P+RGSLSenﬂ] [| —~——2<| pdp=27 ] % PEN (B.25)
4F R (1 azpzj R.| %P (1 azpzj
La ecuacion de cantidad de movimiento en la coordenada axial (z), para la fase

liquida es:

(RiZ_IXI—a“RiZ) oP ReSL 0y 2Ri(_Ri2)N
(aR; —1)*(aR; +1)° [az 4Fry sen ]L { ‘Tl_a—zRizjfiL} (B.26)

Donde R;j es el radio formado por el nticleo de gas en el anular.

D D

Ty = T ;T =
i Ng ZW - Ny

Ti (B.27)

siendo 7w, 7, los esfuerzos de corte liquido - pared e interfacial, respectivamente

1 1
Sfao VO i = 5 fipe (VG -V, )2 (B.28)

T =
wL
2
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ANEXO C - DESARROLLO DE LA CORRELACION PARA EL FACTOR DE
FRICCION LIQUIDO-PARED

Para el desarrollo de la correlacion del factor de friccion liquido- pared, se utilizd
una base de datos de aproximadamente 240 puntos experimentales conformados por
datos de adquiridos en PDVSA Intevep (Intevep N6), la base de datos creada en la
Universidad de Stanford, la cual contiene una recopilacion de datos de la Universidad
de Calgary y diferentes compaiiias, y la base de datos recopilada en la Universidad de
Tulsa. En total la base de datos contiene didmetros de tuberias desde 1 pulgada hasta

5,6 pulgadas y viscosidad del liquido entre 1y 1200 cP.

En el desarrollo de la correlacion del factor de friccion liquido- pared, inicialmente se
utiliz6 el modelo propuesto en esta investigacion introduciendo el gradiente de
presion experimental como un dato en el modelo y utilizando diferentes
combinaciones de correlaciones para el factor de friccion interfacial y fraccion de

liquido arrastrada por el gas, ver Figura C.1.

Estos graficos fueron representados en funcion del nimero de Reynolds presentado
por Goémez et al. (1999) y posteriormente por Garcia et al. (2003), el cual esta basado
en la velocidad de mezcla de las fases gas-liquido y las propiedades de la fase liquida,
tal y como se presenta en la ecuacion (C.1).

o (C.1)

Re,,

En la Figura C.1. la dispersion obtenida era muy alta y adicionalmente por la forma
en que se estaba realizando el célculo del factor de friccion liquido-pared, se le estaba
asociando indirectamente al factor de friccion determinado los errores
correspondientes a las correlaciones de la fraccion de liquido arrastrada por el gas y el

factor de friccion interfacial.
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FACTOR DE FRICCION LIQUIDO-PARED

1E-01

1E-02

Fwl

FACTOR DE FRICCION LIQUIDO-PARED

1E-01

Z1E-02

1E-03

1E-03
1LE+02

1E-04

+ -+ o +
LE+02 LE+03 1LE+04 Re mezcla LE+05 1LE+06 1LE+07 LLE+03 1.E+04 Re mezcla 1LE+05 1.LE+06 LE+07

>

« F1 Gomez- Fe Petalas
= Fi Gomez- Fe Wallis
+ F1 Gomez- Fe Oliemans

Fi Petalas- Fe Oliemans
Fi Petalas- Fe Petalas
Fi Petalas- Fe Wallis

-

FACTOR DE FRICCION LiQUIDO-PARED FACTOR DE FRICCION LiQUIDO-PARED

1E-01 1E-01

ZIE-02 ZIE-02

1E-03
LE+02

1E-03

LE+03 LE+04 LE+05 LE+02

Re mezcla

LE+06

LE+07

LE+03

LE+04 LE+05 LE+06 LE+07
Re mezcla

» Fi Wallis- Fe Petalas
= Fi Wallis- Fe Wallis
+ Fi Wallis- Fe Oliemans

» Fi Whalley- Fe Petalas
* Fi Whalley- Fe Wallis
- Fi Whalley- Fe Oliemans

Figura C. 1 Factor de friccion liquido-pared (modelo propuesto).

Por las justificaciones dadas anteriormente se determiné el factor de friccion entre el
liquido y la pared de la tuberia a partir de la descomposicion del gradiente de presion

en tuberias.

El gradiente de presion en la tuberia se puede descomponer en tres términos, el
correspondiente a los cambios de energia potencial, el cual en el caso de tuberia
horizontal es igual a cero, el término correspondiente a los cambios de energia
cinética que generalmente es despreciable y el término correspondiente a la friccion,
que es el término que mayor aporte tiene a la caida de presion en la tuberia. (Garcia.

(2003)).
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A partir de las siguientes premisas se determin6 un factor de friccion entre el liquido
y la pared de la tuberia que depende del gradiente de presion experimental, tal y como
se presenta en la ecuacion (C.2), donde se consideran las propiedades de la mezcla

gas liquido.

o),

wL T 2pMU|\2/1 (Cz)

Inicialmente se realizaron numerosos intentos por determinar un factor de friccion
liquido- pared mediante el despeje de las ecuaciones de cantidad de movimiento
presentadas en este estudio ecuaciones (3.9) y (3.15), sin embargo el error introducido
por las relaciones de clausuras factor de friccion interfacial y fraccion de liquido
arrastrada por el gas eran muy grandes, por lo que se decidi6 partir de un factor de
friccion entre el liquido y la pared definido tal y como define Garcia (2003) el factor

de friccion de Fanning con las propiedades de mezcla.

Para el desarrollé de la ecuacion se considerdo el niumero de Reynolds definido
mediante las propiedades de la fase liquida y la velocidad de mezcla, tal y como lo
hace Gomez et al. (1999), ver ecuacion (C.3).

He (C.3)

Re,,

Finalmente se realiz6 un ajuste de los datos empleando el programa DataFit vx 6.1, el
cual utiliza un método de interpolacion de datos con reduccion de los errores
cuadrados el cual presenta 54 tipos de correlaciones diferentes y los mejores ajustes.

Obteniendo que la mejor correlacion es la presentada en la ecuacion (C.4).

f.. =0.0063+53.4662*Re,, (C4)

En la Figura C.2 se presenta el comportamiento de los datos experimentales en

funcion de la correlacion propuesta para el factor de friccion.
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FACTOR DE FRICCION LiQU_.IDO—PAR_ED
1E-01
+ Fwl-Experimental
< = Correlacion Fwl-Brito 2004
i
. gLt
= -
Z 1E-02 -
1E-03
1.E+02 1.E+03 1.E+04 1.E+05 1.E+06 1.E+07
Fe mezcla

Figura C. 2 Factor de friccion liquido-pared.

Los resultados estadisticos obtenidos con el programa DataFit para la correlacion

propuesta se presentan en la Figura C.3.

~ Regression Results
E quation:
|a+b.-"x

Fit Information | Data Tablel todel F'Iotl HesidualScatterI Residual Probability | Evaluate

DataFit version 6.1.10
Results from project "Untitled1”
Equation ID: a+h/x

Mumber of observations = 219

MNumber of missing observations = 0

Saolver type: Monlinear

Monlinear iteration limit = 250

Diverging nenlinear iteration limit =10
MNumber of nonlinear iterations performed = 3
Residual tolerance = 0.0000000001

Sum of Residuals = -1.24032728532342E-16

Average Residual = -5.66359491015259E-19

Residual Sum of Squares (Absolute) = 2.54724519139203E-03
Residual Sum of Squares (Relative) = 2.54724519139203E-03
Standard Error of the Estimate = 3.42614318194513E-03

Coefficient of Multiple Determination (R"2) = 0.9101366948
Propertion of Variance Explained = 91.01366948%

Adjusted coefficient of multiple determination (Ra*2) = 0.9097225782
Durbin-Watson statistic = 1.81771069619318

Regression Variable Results

Variable Value Standard Error t-ratio Prob(t)
a 0.006303149931 0.0002447951329 2574867342 0.0
b 53.46620035 1.140479114 46.88047303 0.0

Figura C. 3 Resultados Estadisticos sobre la correlacion con la base de datos disponible.
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ANEXO D - DESCRIPCION DE LOS DIFERENTES MODELOS
SELECCIONADOS

Los modelos llamados mecanicistas tienen como postulado fundamental la existencia de
varios patrones de flujo completamente caracterizados y diferenciados entre si. La
ocurrencia de un determinado patron depende de las condiciones operacionales, las tasas
de flujo de cada una de las fases presentes, la geometria del sistema y las propiedades de
los fluidos. Para cada uno de los patrones de flujo, las ecuaciones de conservacion de
masa, cantidad de movimiento y energia son aplicadas, para describir completamente la
dindmica del sistema. De esta forma es posible calcular el gradiente de presion y la

fraccion volumétrica de las fases presentes en la tuberia. [Padrino et al. (2001)]

A continuacién se presenta una breve descripcion de los cinco modelos mecanicistas
utilizados y las tres correlaciones seleccionadas con las que se comparo el desempefio del
modelo desarrollado en esta investigacion. En primer lugar se presenta una tabla donde se
muestra cada uno de los criterios considerados para las transiciones de patroén de flujo de
cada uno de los modelos mecanicistas.

Tabla D.1 Criterios empleados en las transiciones de patrones de flujo por modelos
mecanicistas

. Transicion estratificado- Transicion a flujo Transicion a Burbujas
Modelo Mecanicista e .
no estratificado Anular Dispersas
SL=> AN
. ’ Pereyra et al. (2001)
Intevep MM (2002) Modelo de Barnea (1990) ggf;l Xg“kler (1976) " (Rey>10%)
Mata (2000) Barnea (1986)
Taitel y Dukler (1976), y Barnea (1986),
Ouyang MM (1998) Barnea (1982), Barnea (1986) (H =0.24) considerando el flujo
considerando el flujo radial radial
Xiao et al. (1990) Taitel y Dukler (1976) Barnea (1982) Taitel y Dukler (1976)
(h/D=0.35)
Vsg> 0.1m/s
~ Hong-Quan (2001)
Holden MM (2002) L¢~c0, Holden (2002). 0 > 0.9 Grolman (1994) Vsg< 0.1m/s
Barnea (1986)

Taitel and Dukler (1976)

Gomez et al. (1999) Barnea (1986) (H_=0.24) Barnea (1986)
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En la Tabla D.2 se presentan, a manera de comparacion, caracteristicas relevantes entre

los diferentes modelos para la determinacion del gradiente de presion, cuando el patron de

flujo es anular, de donde pueden extraerse algunas diferencias.

Tabla D.2 Comparacidn entre los diferentes modelos

Mecanicista Mecanicista Mecanicista Mecanicista Mecanicista Correlacion Correlacion Correlacion
Xiao et al. Ouyang  GoOmez et al. Intevep Holden Dukler etal. Beggsetal. Garciaetal.
(1990) (1998) (1999) (2002) (2002) (1964) (1973) (2002)
Modelo para Modelo para Modelo Modelo para Modelo para  Correlacion ~ Modelo de Correlacion
flujo de dos  pozos unificado flujo de dos  flujode dos  para correlacion desarrollada
fases enuna  horizontales  para flujo de  fases gas- fases gas- determinar el que considera para
tuberia con inclusion  dos fases gas- liquido en liquido en gradiente de  cuatro (4) determinar
horizontal. del flujo liquido, que  pozos una tuberia presion por  patrones de  gradiente de
radial a lo se utilizaen  horizontales  horizontal. friccion para  flujo bifasico presion en
largo del tuberias: con inclusion flujo de gasy en una tuberias con
pozo. horizontales, del flujo liquido en tuberia flujo bifasico
inclinadasy  radial a lo tuberia horizontal, gas —liquido
verticales con largo del estos son: y un patrén
flujo pozo. segregado, de flujo
descendente. intermitente y anular.
distribuido.
Observaciones Observaciones Observaciones Observaciones Observaciones Observaciones Observaciones Observaciones
Modelo Considerael  Modelo Considerael  Elbalancede Elcddigode  Este método  La correlacion
desarrollado  efecto del desarrollado  efecto del cantidad de este modelo es hace especial  evaluada es la
para flujo gas  flujo radial en para flujo flujo radial en movimiento es extraido énfasisenel  desarrollada
— liquido en las bifasico en las ecuaciones realizado a directamente  efecto de la para flujo
tuberias. No transiciones y  tuberias con de balance de  partir del flujo del simulador inclinacion de anular en
considera la en las diferentes masay tapon. comercial la tuberia tuberia, sin
excentricidad  ecuaciones de  angulos de cantidad de Considerala  Stars (1999)  sobre la embargo
del anular. balance de inclinacion. movimiento.  excentricidad fraccion de Garcia
Utiliza la masay No considera  No considera  del anular por liquido y la Propone una
correlaciéon de  cantidad de excentricidad  excentricidad  las relaciones caida de correlacion
Colebrook movimiento del anular. del anular. de Chen et al. presion general
para la No considera  Utiliza la Utiliza la (1997). Utiliza independiente
friccion excentricidad  correlacion correlacion de  la correlacion del patrén de
liquido- pared del anular. Henstock y Colebrook Asali (1984) flyjo.
y para el Utiliza la Hanratty para la para el factor
factor de correlacion (1976) para friccién de friccion de
friccion dela  Petalas y Aziz el factor de liquido- pared la interfaz.
interfaz utiliza (1997) para el fricciondela  y la de Petalas
modificacion  factor de interfaz y la y Aziz (1997)
dela friccion de la  correlaciéon de para el factor
correlacion de  interfaz. Ouyang(1996) de friccion de
Crowley y para la la interfaz.
Rothe (1986). friccion

liquido- pared.
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