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Y Constante universal establecida por Schlichting -
0 Espesor de la pelicula de liquido mm
AP Caida de presion total Pa/m
AP, Caida de presion por aceleraciéon Pa/m
APy Caida de presion por friccidon Pa/m
APy, Caida de presion hidrostatica Pa/m
APsq Caida de presion superficial del gas Pa/m
Ps Caida de presion superficial del liquido Pa/m
At Intervalo de tiempo S
Ax Dsitancia recorrida por la burbuja de Taylor m
¢ Longitud de la onda -
0 Angulo de incidencia de la confluencia e
1 Parametro de Baker para el gas -
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RESUMEN

En este trabajo de tesis se desarrolla un modelo matematico cuya finalidad es
estudiar el comportamiento de dos flujos slug convergiendo en una confluencia
de tuberias. El modelo esta dividido en dos partes; la primera analiza los
factores que afectan a la pérdida de presidon debido a la interaccion de estos
dos flujos y la segunda determina la caida de presion debida al flujo slug en las
tres secciones de tuberias que la conforman.

Adicionalmente se presenta la caracterizacién del flujo slug para las distintas
secciones de tuberias, variando las condiciones de flujo (Usc ¥ Us) y los
didmetros de las mismas. Para este procedimiento se desarrolla un algoritmo
en MATLAB. Se fijo una matriz de pruebas para las corridas de simulacion, las
condiciones de operacion que definen esta zona se ubicaron en el mapa de
patrones de flujo de Mandhane. Se simul6 la interaccion de los dos flujos en las
dos lineas de transporte utilizando el modelo matematico, el cual esta integrado
por las relaciones que caracterizan al flujo slug y por los modelos propuestos
por Vazsonyi y Gardel para el calculo de los coeficientes de pérdidas por la
confluencia. En las simulaciones también se consideraron variables
geométricas como los diametros de las secciones y el angulo de incidencia.

Los resultados obtenidos son los coeficientes de pérdidas de presion en la
confluencia a distintas configuraciones geométricas y condiciones de flujo, las
pérdidas de presion en dicha confluencia, asi como el comportamiento del flujo
después de la interaccion, las tendencias son las esperadas tanto en las
caracteristicas del flujo resultante como de la pérdida de presién en las dos
corrientes.

Se tiene un modelo matematico que explica lo que sucede cuando interactuan
dos corrientes bifasicas en el patron de flujo slug en una confluencia, que
puede aplicarse al disefio de redes de transporte y coleccion de flujos bifasicos.
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ABSTRACT

ABSTRACT

A mathematical model was developed in order to simulate and study the
behavior of two slug flows converging in a confluence of two pipelines. The
model is divided in two parts; the first one analyss the factors affecting the
pressure drop due to the two flow interaction and the second one determines
the pressure drop due to the slug flow presence in the three sections.

Additionally it is presented the slug flow characterization for the three sections
of the pipe in function of the flow conditions, (Usg and Us;), and the diameters of
the pipes. For this purpose an algorithm in MATLAB was developed. A test
matrix was fixed in terms of the superficial velocities and with the help of the
Mandhane flow pattern map. The interaction of the two flows in the transport
lines was simulated using the mathematical model, which is formed by the
relations that characterize the slug flow and the models proposed by Vazsonyi
and Gardel for the convergence loss coefficients calculation. Within the
simulation the geometrical parameters as diameter of the sections and the
incidence angles were considered.

The results obtained are the pressure drop coefficients in the confluence at
different geometrical configurations and flow conditions, the pressure drop in
the confluence, and the flow behavior after the interaction. The trend of the
typical parameters and pressure drop both in the sections and in the confluence
are as the ones we have attended.

Finally we have a mathematical model that explains what happen when two
slug flows interact in a confluence of two pipes that can be applied to the design
of the transport networks and collection of two phase flows.
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INTRODUCCION

INTRODUCCION

Existe un campo de aplicacibn muy diverso en donde los sistemas de
transporte de fluidos bifasicos se hacen presentes y es de vital importancia
garantizar un adecuado comportamiento del sistema de forma estable y
uniforme, esto para el apropiado funcionamiento y operacién de los elementos
que conforman dicho sistema, integrando en ello la ventaja de lograr una
reduccion en el costo de instalacion y mantenimiento del sistema de tuberias
de transporte.

La industria extractiva del petroleo es uno de los campos donde mayor rigor se
le da al estudio de los patrones de flujo bifasico, puesto que es aqui donde se
presenta y genera una problematica mayor que debe ser tratada con seriedad
ya que alguna falla en el sistema es muy delicada y ocasiona el paro parcial o
total de la produccion que impacta en su economia y/o hasta puede poner en
peligro la integridad de toda la plataforma y sus trabajadores por su inadecuado
funcionamiento [1].

El fluido conducido en el sistema de tuberias es una mezcla de aceite-gas y en
un principio se disefia el sistema de tuberias para su primera etapa de maxima
produccion, mas tarde los yacimientos se van agotando y entonces el sistema
inicial se vuelve sobrado, y a la vez en el sistema se agudiza mas la presencia
del patron de flujo slug debido a esta circunstancia, generando asi las
inestabilidades y un riesgo latente en estas condiciones de operacion.

Como consecuencia de todo esto, se han realizado estudios cuyo objetivo es
erradicar o mitigar la problematica que se origina al tratar directa o
indirectamente un sistema bajo estas condiciones de operacion; gran parte de
esos estudios han fijado su objetivo en la eliminacion del flujo slug por métodos
o técnicas en las cuales primeramente es muy importante tener una
caracterizacién hidrodinamica del comportamiento de este fendmeno [4].

Una propuesta mas interesante, econdmica y practica es la de intentar
estabilizar el flujo procedente de otras lineas de transporte conduciendo flujo
slug y mezclarlas en un punto confluente, el hacer esto, por el comportamiento
intermitente del flujo slug, muy posiblemente se logre tener un flujo uniforme en
la resultante, sin embargo dicha propuesta puede tener efectos no muy
benéficos, como lo es la perdida de presion debida a la confluencia y por otro
lado la caida de presién debida al flujo slug para cada linea.

Por lo tanto, en el presente trabajo se tienen resultados preliminares que
pueden mostrar que esta propuesta es fiable para dar solucion a lo que se ha
planteado. Para ello se propone un modelo matematico que nos permite
conocer las condiciones de flujo mas favorables en la estabilizacion vy
uniformidad del flujo, brindando la informacién necesaria para las condiciones
iniciales y finales, como la presion, fraccion volumétrica, velocidad, frecuencia,
tamano de los slugs y de las burbujas de Taylor y otros parametros de
importancia en el flujo slug.
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Dicho modelo es simulado en un algoritmo creado en MATLAB, dando una
metodologia que sustenta informacidon necesaria para sincronizar dos flujos
slug convergentes y de esa manera aprovechar al maximo la capacidad de
conduccién de las lineas existentes.

El utilizar el modelado y simulacion numérica en esta propuesta nos brinda la
oportunidad de experimentar a distintas variaciones en los diametros de las
tuberias, el angulo de la confluencia, la longitud de las secciones de tramo de
las lineas de transporte, el fluido de trabajo y los accesorios con que el sistema
puede contar, dando asi una gran gama de variaciones y a distintas
condiciones para aplicar el modelo matematico, reduciendo el tiempo y costo
de todo el proceso de experimentacién para cada una de las configuraciones
deseadas.

Como resultado se tiene una base de datos cuya informacion puede serle de
vital importancia al campo del transporte de fluidos bifasicos para estabilizar y
hacer uniforme el flujo, conociendo asi las nuevas variables y comportamientos
que integran el fenédmeno.

El desarrollo de este trabajo, se compone de cuatro capitulos que describen,
los conceptos y el desarrollo de todo este estudio. En el Capitulo 1 se
proporciona un panorama global del comportamiento y los efectos del flujo slug,
asi como las definiciones y conceptos necesarios para comprender el texto que
aqui se trata.

El Capitulo 2 esboza los trabajos realizados sobre el tema y los estudios
encaminados por la propuesta de modelos matematicos para brindar solucion a
ciertos problemas derivados del flujo slug, asi como el desarrollo del modelo
matematico para la confluencia.

En el Capitulo 3 se desarrolla la esencia del trabajo, desde la planeacion de
las corridas de simulacion hasta la obtencién de resultados, dando una
explicacion clara del desenvolvimiento de este estudio auxiliandose con
ecuaciones, algoritmos y graficas.

Capitulo 4, brinda un analisis detallado de los resultados mas representativos,
haciendo comparaciones de graficas, esquemas y tablas que los detallan.

Finalmente se proporcionan las conclusiones del trabajo asi como las
recomendaciones para mejorar los resultados.
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CAPITULO 1
MARCO TEORICO

En este capitulo se brinda un panorama general de la importancia del estudio
de los patrones de flujo en la industria, asi como las causas y consecuencias
de operar con ellos. Igualmente se presentan los conceptos basicos y
necesarios para el desarrollo de este trabajo.
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CAPITULO 1 MARCO TEORICO

En el estudio de la mecanica de fluidos es muy comun encontrarse con campos
especializados en el comportamiento hidrodinamico del flujo de fluidos, como lo
es el flujo compresible, el flujo viscoso y el que involucra mayor importancia en
este trabajo, el flujo bifasico (presencia de dos fases en tuberias de transporte),
el cual ha tenido un gran auge en trabajos de investigacion en los ultimos 10
afnos, debido a la problematica que genera el comportamiento y los fenbmenos
que induce al tratar con este tipo de flujos.

Dichos trabajos de investigacion han ocasionado en este ramo de estudio un
desarrollo considerable de conocimientos que han servido como herramientas
para predecir el comportamiento de dichos fendmenos en sistemas que
trabajan bajo estas circunstancias; estas herramientas son los mapas de
patrones de flujo, relaciones empiricas, parametros adimensionales, tablas,
graficas y modelos mecanisticos en los sistemas de conducciéon de estos
fluidos. A continuacién se presenta una breve explicacion practica de esto,
basada en la bibliografia que se reporta.

1.1. PROBLEMATICA DEL FLUJO BIFASICO

Un gran numero de industrias requieren transportar fluidos en sus procesos, en
muchos casos la composicion de los fluidos puede ser una mezcla de fases. En
anos mas recientes se ha tenido la necesidad de desarrollar investigacion
sobre el comportamiento de estas mezclas en las tuberias, mas comunmente
mezclas de liquido y gas, puesto que la presencia y las condiciones de
operacion donde se manejan estas mezclas generan fendmenos fisicos en el
sistema de transporte como los patrones de flujo y variacion de las condiciones
de operacidon del sistema, haciendo que el sistema funcione de manera
inestable e insegura, ocasionando dafos a las tuberias de transporte y equipos
que conforman el sistema, tales como las fracturas, figura 1.1.

Fractura

Profundidad de la fractura

Eaala

Figura 1.1. Fractura de una tuberia

Un ejemplo de aplicacion de lo anterior es la industria petrolera, la cual maneja
en su sistema de transporte una mezcla de petréleo y gas, donde el disefo
inicial del sistema de transporte puede quedar sobredimensionado a cierto
tiempo de la etapa de produccion del pozo, debido a que en un principio la
extraccion de los productos se disefia para una produccion continua vy
completa, es decir un pozo que fluye de manera natural, sin la necesidad de
algun proceso secundario para la extraccion del petréleo, como sucede cuando
la produccion del pozo pasa a una segunda etapa en la que es necesario
valerse de un sistema que permita la extraccion del recurso.
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Tal caso es la inyeccion de gas, CO; o0 agua, que ayuda a la recuperacién de la
presiéon en el pozo, o el bombeo mecanico, electro-centrifugo, hidraulico o por
cavidades progresivas, figura 1.2, y con esto la extraccion del petroleo [5].
Estos procesos secundarios traen consigo un comportamiento del fluido que
provoca anomalias al sistema de transporte y sus partes integrantes, debido a
que la presencia de gas y petréleo desarrollan patrones de flujo dependiendo
de las fracciones y velocidades existentes a las que viajan uno y otro, que
terminan en fendmenos fisicos que se comportan de acuerdo a los diversos
arreglos de las tuberias como es su inclinacion, longitud y diametros. Todo esto
es asimilado en una caida de presion a lo largo del sistema de tuberias y puede
inducir vibraciones e inestabilidades.

=

T
o

BOMBEO E”

—= :
ELECTROCENTRIFUGO BOMBEO POR CAVIDES
! PROGRESIVAS

e
S

|

BOMBEO —
MECANICO

BOMBEO LEVANTIMIENTO
HIDRAULICO ARTIFICIAL POR GAS

Figura 1.2. Procesos secundarios para la recuperacion del petréleo

El deseo de aprovechar al maximo la presion y las condiciones del flujo, como
es en el caso de la técnica de recuperacion por inyeccion de gas mostrada en
la figura 1.3, trae consigo la necesidad de conocer bien a detalle, los factores y
los puntos donde es posible manipular las condiciones de operaciéon como la
cantidad de gas y/o el patron de flujo presente de acuerdo con las
caracteristicas del sistema y la topografia de la region considerada.

: Pozo productor
Pozo inyector Pozo de observacion

Petroleo y agua
Vapor w
Sobrecarga
Vapor
Entrada Salida

del flujo del flujo
—_— —

Petroleo y Agua

Figura 1.3. Técnica de Inyeccion de gas para la compensacién de presion en el yacimiento

Si fuera posible manejar el flujo eficientemente y de forma estable, se tendria
un gran avance en el disefo, operacion, mantenimiento y seguridad de los
sistemas de transporte, dispositivos de medicion y operacidn, accesorios y
equipos posteriores a este y el elemento humano que opera el sistema,
brindando mejores tecnologias y facilitando el transporte, trayendo consigo el
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beneficio de economizar la red de tuberias y reducir el impacto al medio
ambiente [4].

En los sistemas de transporte de la industria, las disposiciones del flujo puede
ser paralelo, a contracorriente, ascendente o descendente, de la misma forma
para las tuberias, la posicién horizontal o vertical, con inclinacién, dependiendo
el terreno donde sean instaladas, y esto da al investigador toda una gama de
variantes que puede considerar para el desarrollo de su estudio que sea de su
interés y al disefador una serie de retos para lograr un sistema confiable,
funcional y econdmico, pero para ello, antes deben ser entendidos los
conceptos, definiciones basicas referentes al flujo bifasico y las expresiones
que describen cada parametro que se presentan a continuacion.

1.2. DEFINICIONES Y PARAMETROS BASICOS PARA EL ESTUDIO DEL
FLUJO BIFASICO

Para el calculo del gradiente de presién a lo largo de una tuberia que transporta
flujo bifasico es menester determinar y conocer la velocidad a la que viajan las
fases, parametros y variables que influyen en esta caida de presién, la mezcla
en conjunto, las propiedades de los fluidos tales como su densidad, viscosidad
y en algunos casos, tension superficial. Haciendo uso de algunas reglas de
mezclas y definiciones, unicas para estas aplicaciones en particular, es posible
obtener estas variables.

1.2.1. FRACCION VOLUMETRICA DE LiQUIDO

Es definida como la razon de la fraccion de volumen en un segmento de tuberia
ocupado por liquido al volumen total del segmento de tuberia.

v
H =L 1.1
7 (1.1)

De lo anterior se puede entonces entender que es una fraccion de volumen
cuyos valores van de 0 a 1, indicando desde un flujo monofasico gobernado por
gas (0) a uno por liquido (1). Por lo tanto en un flujo bifasico, la fraccion
ocupada por el gas sera el remanente del volumen de tuberia.

H,=1-H, (1.2)
Como este parametro frecuentemente depende del patron de flujo presente en

la tuberia se puede dejar en términos de la calidad de la mezcla y la densidad
de las fases, como se muestra en las siguientes ecuaciones.

XpP,
H, = (1.3)
L xpL+S(l—x)pL
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H,=—Pc (1.4)
xXpg +Sxpg

En donde S es el factor de deslizamiento entre las fases, obtenida por la
relacion de las velocidades promedio de cada fase.

S = (1.5)

SIS

~

1.2.2. FRACCION DE LiQUIDO APARENTE (2, SIN DESLIZAMIENTO)

Al igual que la fraccién volumétrica de liquido, es la fraccion de liquido presente
en un segmento de tuberia, con la consideraciéon de no deslizamiento entre las
fases, es decir, el liquido y el gas viajan a la misma velocidad.

, = QL — USL (16)
0, +90; Uy
La fraccion de gas sin deslizamiento es definida:
hy =12, =— Lo (1.7)

T 0,40,

La diferencia entre la fraccion volumétrica de liquido y la fraccion volumétrica
aparente de liquido (sin deslizamiento) es una medida del grado de
deslizamiento entre las fases liquida y gaseosa del flujo bifasico.

1.2.3. DENSIDAD BIFASICA

Para obtener la densidad de la mezcla bifasica es necesario conocer los
parametros: fraccion volumétrica de liquido y fraccidn volumétrica de gas
presentes en el segmento de tuberia, y las densidades de las componentes
(liquido y gas).

Py =P, H +ps-H; (1.8)

P =P,k +PgAg (1.9)

La ecuacion (1.8) es comunmente utilizada cuando se requiere determinar el
gradiente de presién debido a un cambio en la elevacion de la tuberia y con ello
un cambio en los parametros H, y Hg, 0 haciendo la consideracién de no
deslizamiento entre fases utilizando la ecuacion (1.9).
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Algunos investigadores como Hagedorn & Brown, han desarrollado
correlaciones para definir la densidad utilizada en las pérdidas por friccion
(1.10) y numero de Reynolds (1.11).

/ P pL'HL+pG'(1_HL)
2 D2
Py = Pl PoTa (1.11)
HL HG

1.2.4. DENSIDAD DE LA MEZCLA HOMOGENEA

A diferencia de la densidad bifasica la densidad homogénea es la
consideracion de un fluido monofasico en el que las propiedades de las fases
existentes en el fluido son promediadas. Es el inverso de la suma de los
aportes en volumen especifico de cada fase.

1 1
== 1.12
P vy XVg +(l—x)vL (1.12)

1.2.5. VELOCIDADES SUPERFICIAL Y REAL DE LAS FASES

El concepto de velocidad superficial de las fases, es un parametro en el que
estan basadas muchas correlaciones del flujo bifasico y dimensionan algunos
mapas de patrén del flujo como el de Mandhane; y no es mas que la velocidad
a la que una de las fases viajaria sola a través de toda la seccién transversal
de la tuberia, obteniéndose con las siguientes expresiones (1.13) y (1.14), para
la fase gaseosa y liquida respectivamente:

_ 9

Uso = (1.13)
_9

Uy == (1.14)

La velocidad promedio de la fase liquida o gaseosa que atraviesa la seccion
transversal de la tuberia que es ocupada por esta fase se determina de la
siguiente manera.

A
U, = ; [U,(,0 )4 (1.15)

k0

Para obtener las velocidades reales de las fases es necesario incluir la fraccion
volumétrica de liquido o gas presente en el segmento de tuberia, como se
muestra en las siguientes expresiones (1.16) y (1.17):
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Oy
U, =-=¢_ 1.16
¢ A4H, (1.16)
0,
U, ==L 1.17
" 4H, (1.17)
U, =Ug +Ug (1.18)

La expresion (1.18) es la velocidad superficial de la mezcla bifasica.

En el caso en que sea considerado el deslizamiento entre las fases, se hace
uso de la ecuacion (1.19), que es la diferencia entre la velocidad real del gas y
el liquido.

=U,;-U, :%_ﬁ

U,.. 1.19
Desliz. HG HL ( )

1.2.6. OTROS PARAMETROS IMPORTANTES

Otros parametros de importancia que definen el comportamiento del flujo
bifasico y toman papel en el calculo tedrico para la caracterizacion de algun
patrén de flujo, son los mostrados en la tabla 1.1.

Tabla1.1. Parametros del flujo bifasico

Flujo masico total my; =m, +mg; (1.20)
mG
Calidad de la mezcla X=— (1.21)
my
Area total A =4, + A4 (1.22)
Flujo volumétrico de las 0 :ﬂ:k = Gas 6 Liquido (1.23)
fases k P, '
Flujo volumétrico de Ila _ iy _
mezcla homogénea Or P 01+ (1.24)
XH
G, = AT (1.25)
' ssi 1—x)m
Velocidad masica GL _ ( ) T (1.26)
A
G,=G,+G, (1.27)
Gasto masico de las fases m, = pkUkAk =pUg 4, (1.28)
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1.3. PATRONES DE FLUJO

Una importante consideracion que debe tomarse en cuenta al tratar en el
disefio y estudio de sistemas con flujo multifasico es que las tasas de
transferencia de masa, momentum, y energia, asi como el proceso de
evolucion del flujo llegan a ser muy susceptibles a la distribucion geométrica o
topologica de los componentes dentro del conducto, presentando una mayor
dificultad en los modelos. Un ejemplo de esto es el area disponible para el
intercambio de masa, momentum y energia entre las fases; por lo cual el
comportamiento de los componentes o fases dentro del flujo dependen
considerablemente de la distribucién geométrica presente, denominada “patrén
de flujo” de las fases existentes en el segmento de tuberia [7].

El patrén de flujo predominante en las tuberias se ha establecido a través de
muchos afios de investigacion de modo que el flujo para cada fase es
determinado por la forma de los conductos, las fuerzas gravitacionales, las
fuerzas inerciales, las fuerzas viscosas, la fraccidon volumétrica de liquido
presente, el deslizamiento entre las fases, la temperatura y otros posibles
factores. Todos estos factores actuando simultdneamente conducen a una
serie de posibles perfiles transversales y longitudinales para la distribucién de
las fases del flujo. No ha habido ningun tratamiento teorico satisfactorio sobre
cdmo varios de estos patrones se originan y forman. En lugar de ello han sido
usados métodos experimentales para distinguir varios de los patrones de flujo
posible. Pero las correlaciones aun no son completamente satisfactorias para
predecir la transicion entre los diversos patrones de flujo [10].

1.3.1. CLASIFICACION DEL PATRON DE FLUJO EN TUBERIAS
HORIZONTALES

Hasta el momento se han reportado varios trabajos de experimentacion de la
visualizacion del patron de flujo para tuberias horizontales. Puesto que los
patrones de flujo son configuraciones geométricas irregulares, sus
descripciones para cada investigador varian con la interpretacion vy
aproximacion que cada autor le da a sus observaciones, por ejemplo Alves hizo
su clasificacién en base al aumento de la velocidad del gas, concordando con
la clasificacion hecha por Beggs y Brill (1973) [10].

La clasificacion de Beggs y Brill se baso en el comportamiento de la
distribuciéon de una de las fases en la otra, dando asi tres regimenes de flujo
con subdivision para cada una, la cual es presentada a continuacion:

Régimen de flujo segregado: En este régimen de flujo, las fases se visualizan
divididas ocupando cada una un espacio de la tuberia, presentandose el flujo
estratificado liso y ondulado, el flujo anular.

o El flujo estratificado, es una separacion de las fases, liquida y gaseosa,
por lo que su observacion es sencilla, en la tuberia el gas viaja en la
parte superior y el liquido al ser mas denso, en la parte inferior. Este
patron de flujo también tiene su clasificacion por efecto de las distintas
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velocidades a las que viajan las dos fases, siendo de dos tipos; el
estratificado liso (figura 1.4a) y el estratificado ondulado (figura 1.4b). En
el estratificado ondulado se visualizan rizos de olas en la interface
liquida que son efectos de la velocidad a la que viaja el gas; y en el liso
la interface gas-liquido no presenta perturbaciones y viajan de forma

uniforme en la tuberia.

a)

{ e

b)

Figura 1.4. a) Flujo estratificado liso, b) Flujo estratificado ondulado

e Por otro lado, el flujo anular (figura 1.5) es inducido por el flujo de gas
que forma una especie de tubo interno concéntrico a la tuberia y el
liquido fluye en las paredes en forma de una capa delgada.

) e
Figura 1.5. Flujo anular
Régimen de flujo distribuido: Se caracteriza por que una de las fases es

dispersa en la otra, teniendo el flujo burbujeante y neblina, dependiendo de la
fase predominante.

e El flujo burbujeante (figura 1.6), se caracteriza por la formacién de
pequefias burbujas de gas en el seno de la fase liquida debido a la
menor cantidad de gas prevaleciente en la mezcla y las fuerzas de
flotacion, y sobre todo a la turbulencia que influye en el flujo del liquido.

v

Figura 1.6. Flujo burbujeante

e El flujo neblina (figura 1.7) es gas ocupando el mayor espacio en la
tuberia y el liquido viajando en forma de pequefas gotas suspendidas
en el gas en forma uniforme. Lo que significa que el gas viaja a una
velocidad alta.

Figura 1.7. Flujo neblina
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Régimen de flujo intermitente: Es un régimen de flujo en el cual las fases son
una sucesion de otros regimenes de flujo dependiendo de la configuracion de
las tuberias, los parametros del flujo bifasico, y el predominio de las fases.

e El flujo plug (alternante) (figura 1.8) es el resultado de la coalescencia de
las burbujas, cuando disminuye la intensidad de turbulencia en el flujo de
liquido, formando burbujas mas grandes y alargadas por lo regular en la
parte superior de la tuberia sin forma definida, separadas por un tapén
liquido que no contiene pequefias burbujas.

el

Figura 1.8. Flujo plug

e El régimen de flujo slug (pulsante) (figura 1.9), también conocido como
fluop tapon se puede analizar como una forma continua de dos
regimenes de flujo viajando uno detras del otro, uno de ellos en forma de
burbujas grandes y alargadas como en el caso del flujo anular,
denominado burbuja de Taylor, y el otro en un tapéon de liquido con
burbujas dispersas viajando con él en la parte superior como un flujo

burbujeante.

Figura 1.9 Flujo slug

1.4. MAPAS DE PATRON DE FLUJO

Tanto para flujo vertical como horizontal se han desarrollado gran cantidad de
investigaciones en las que se ha logrado determinar la dependencia del patrén
de fluo en componentes de volumenes de flujo, (J4, Jp), fracciones
volumétricas, propiedades del fluido; y asi mismo los resultados de estas
investigaciones se han dispuesto en forma de mapas de patrén de flujo que
permiten identificar el patrén de flujo que ocurre en varias partes de un
segmento con parametros definidos por las componentes de tasa de flujo
presente y la disposicion geométrica, y para la prediccion de la transicion de un
patrén de flujo a otro [7].

Esta representacion en forma grafica de las condiciones de limitacion para la
ocurrencia de varios patrones de flujo ha sido reportada por varios autores,
cuyos resultados fueron reportados en cuatro diferentes formas. Estas son:

1) Velocidades superficiales de los dos fluidos, segun lo informado por
Alves y Krasiokova,

2) Relaciones masicas de los dos fluidos, segun lo informado por Bergelin y
Gazley, y Johnson y Abou-Sabe,
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3) Velocidades masicas de los dos fluidos, segun lo informado por White y
Huntington, y

4) Velocidades masicas en conjuncion con las propiedades fisicas de los
dos fluidos, segun lo informado por Baker.

Los tipos del inciso (1) al (3) son considerados equivalentes, puesto que estos
coinciden a velocidades de los fluidos en varias formas. El tipo (4) de Baker es
la unica correlacion que toma en consideracion las propiedades fisicas de los
dos fluidos.

De la revisién de estos diversos graficos, no parece ser que haya un acuerdo
cercano, y ninguno de ellos parece tener aplicacion general [10]. Este
inconveniente puede ser debido a varios factores que fueron ignorados en su
obtencién. Este hecho lleva al autor a re-graficar todas las correlaciones
anteriores junto con muchas otras que son de caracter muy general y toman en
consideracion todas las principales fuerzas de interaccion entre las dos fases

La presentacion de los mapas de patron de flujo ha dependido en gran medida
a los parametros considerados por cada autor, asi como también tamanos de
tuberias y fluidos empleados. Muchos de estos mapas de datos estan muy
limitados en cuanto a las propiedades de los fluidos y diametros de tubos e
inclinaciones. En consecuencia, se observan grandes diferencias entre un
régimen de flujo previsto y el que en realidad es observado en la practica [6].
Es por ello que en cada trabajo de investigacion referente al flujo bifasico, el
investigador debe adecuar su trabajo a las investigaciones ya existentes de
manera que sea posible obtener los resultados deseados para su particular
estudio.

Las curvas de transicion en los mapas de patron de flujo deberian ser
consideradas como las zonas de transicidén analogas a las de flujos laminar o
turbulento [8].

1.4.1. MAPA DE PATRON DE FLUJO EN TUBERIAS HORIZONTALES

En muchos trabajos realizados para la obtencién de mapas que representen las
zonas de experimentacion han sido documentados como mapas en dos
dimensiones y se han basado en observaciones empiricas para localizar las
fronteras entre regiones de un patrén de flujo y otro.

Los mapas para la prediccidon de transicion de regimenes de flujo para tuberias
horizontales, mas ampliamente utilizados, son los propuestos por Baker (1954),
Taitel y Dukler (1976) y Mandhane (1974).

1.4.1.1. MAPA DE PATRON DE FLUJO DE BAKER

Para el mapa de Baker primeramente se debe determinar el flux masico del
liquido y gas, ecuaciones (1.25) y (1.26), posteriormente obtener el parametro
de Baker (para la fase gaseosa) y la correlacion de los parametros
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adimensionales de Groeneveld y Delorme (para la fase liquida), de las
ecuaciones (1.29) y (1.30) mostradas a continuacion respectivamente.

P!
1= Po P (1.29)
paire pagua
2

2
()
W =[ aguaj [ “L j[ paguaj (]30)
G Magua pL

Donde pg, pr, uo y o son propiedades fisicas del fluido y el resto son
propiedades especificas para agua y aire que toman los siguientes valores;
Pagua = 1000 kg/m’, paire = 1.23 kg/m’, ttagua = 0.001 N-s/m’, Gagua = 0.072 N/m.

Del mapa mostrado en la figura 1.10, una vez determinado estos valores, se
identifican en su correspondiente eje x-y, para identificar el patron de flujo en
particular.

20 100

Disperso

- mmmm

Anular

Estratificado Burbuja
0.1 105 4
0.051 s
0.02-0.1 -
£ £9 10 20 0 100200 50010002000 5000 1E4 24 kg/ms
S o
51 2 5 10 20 50 100 200 500 1000 20005000 lb/ft’s
—_ e

Gy

Figura 1.10. Mapa de patrén de flujo de Baker (1954), para tuberias horizontales

1.4.1.2. MAPA DE PATRON DE FLUJO DE TAITEL Y DUKLER

El mapa de Taitel y Dukler es aun mas complejo, puesto que es basado en un
método analitico de los mecanismos de transicion de flujo e involucra
parametros adimensionales, se compone de tres graficas que relaciona estos
parametros que son el parametro de Martinelli X, el numero de Froude de la
fase gaseosa Frg, el parametro K y T, obtenidos por medio de las ecuaciones
de la tabla 1.2.
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Tabla 1.2. Ecuaciones para la obtencién de los parametros adimensionales utilizados en el
mapa de Taitel y Dukler

Parametro Expresion algebraica Consideraciones
El calculo del gradiente de presion para
cada una de las fases £ (liquida o gaseosa)
2fm;
(dp/dz), = _2Jum (1.31a)
ki
y Para Re,<2000, se utiliza la ecuacion del
1 T . .
> factor de friccién para flujo laminar
- B (dp/dZ)L J
Martinelli = (1.31) 7 16
dp/dz =— (1.31b)
( p/ )G k Re,
Para Re;>2000, el flujo es turbulento por lo
que se aplica
0.079
Re *
Numero de la iy d; es el diametro interno de la tuberia
fase gaseosa de Frg = A (1.32) g es la aceleracion de la gravedad de 9.81
Froude [po(p, — e )d.g) m/s’
| p/ Z L| El gradiente de presion de la fase liquida
T T=|—"55 (1.33) (dp/dZ)L
(pL - pG)g
La expresién para obtener el nimero de
. Reynolds de cada fase k
K K = Fr, Re? (1.34) G,d,
Re, =——— (1.34a)
My

Para utilizar el mapa es necesario primeramente calcular los parametros
adimensionales X'y Frg para hacer uso de la grafica superior y si los valores de
los ejes coordenados caen dentro de la zona de flujo anular, entonces el flujo
es anular, de lo contrario se calcula y utiliza el valor de K y si los valores
concuerdan con estos ejes, el réegimen de flujo es identificado ya sea como
estratificado liso u ondulado en la grafica de en medio. Si las coordenadas
calculadas anteriormente no caen dentro de estas zonas, finalmente se calcula
Ty se utiliza la grafica inferior del mapa, donde el flujo es identificado como
flujo burbuja o flujo intermitente.

14
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Figura 1.11. Mapa de patrén de flujo de Taitel y Dukler (1976) para tuberias horizontales

1.4.1.3. MAPA DE PATRON DE FLUJO DE MANDHANE

Mandhane realizé una investigacion, en la cual analizo los patrones de flujo de
observaciones realizadas en trabajos anteriores y que estan contenidas en el
Banco de Datos del Flujo Multifasico. Su trabajo demuestra que la inclusién de
los efectos de las propiedades fisicas de los fluidos no tiene ninguna mejora
significativa utilizando cualquiera de los parametros de la propiedad fisica que
se han propuesto hasta ahora [6].

El rango de valores que cubren los datos para las propiedades fisicas y
parametros de flujo se indica en la tabla 1.3.

Tabla 1.3. Rango de valores de los parametros para los datos utilizados por Mandhane

Diametro interno de la tuberia (D) 1.27 —16.51 cm

Densidad de la fase liquida (p,) 704.824 —1009.18 kg/m®
Densidad de la fase gaseosa (p;) 8.009X10™" — 50.459 kg/m’
Viscosidad de la fase liquida (u;) 3X10™ — 9X10? kg/m-s
Viscosidad de la fase gaseosa (ug) 1—2.2 X10°kg/m-s
Tension superficial (o) 2.4-10.3 Pa

Velocidad superficial del liquido (Us;) | 9X10™ — 7.315 m/s
Velocidad superficial del gas (Uyg) 4.2X10” — 170.688 m/s

El trabajo de Mandhane comenzé por examinar y comparar los mapas de
patron de flujo, y al analizar los resultados que iba obteniendo en las
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comparaciones, noté que podia aplicar algunas mejoras y correcciones que se
aproximaran de sobremanera en un mapa propuesto por el mismo, lo principal
fue generar un mapa de patron de flujo como fluidos a base de gas-liquido y
aplicar las correcciones de propiedades fisicas.

Se uso como criterio utilizar las velocidades superficiales del liquido y el gas
como ejes coordenados, con esto se obtuvo un diagrama en base logaritmica
de las velocidades superficiales de gas vs liquido (figura 1.12).

10

L A LRRLELURLL: "'”,E

Burbuja
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Plug \
101

Ondplydo
|Estratificadg
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LI III"I

PR AT

e
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Figura 1.12. Mapa de patrén de flujo propuesto por Mandhane

El mapa de Mandhane, debido a su simplicidad, es muy facil de utilizar y el
efecto del diametro de la tuberia parece tenerse debidamente en cuenta
mediante el uso de las velocidades superficiales, Us; y Use.

1.5. TRANSICION DE FLUJO

Las transiciones de un patrén de flujo a otro pueden entenderse si primero se
examina el fendbmeno de estabilidad para cada patrén de flujo. Este fenémeno
se identifica haciendo un balance de fuerzas en ambas fases para determinar si
el estado es estable, pero si las fuerzas no estan balanceadas, el estado es
inestable y la fuerza predominante de una de las fases es la que dara la forma,
el tamano o disolvera los elementos pequefios como gotas o burbujas de la
otra fase. No obstante, analizar la estabilidad es algo importante y se requiere
detallar mas en cuanto a las fuerzas involucradas y su magnitud relativa que
son esenciales para el entendimiento de la naturaleza de la transicién [10].

El comportamiento de las transiciones del patron de flujo bifasico esta
gobernado por las leyes fisicas para ambas fases, es decir, las ecuaciones de
movimiento y de continuidad de la fase gaseosa y liquida, asi como también
para la interface.

Las fuerzas principales que constituyen la ecuacion de movimiento para el gas
y liquido son las siguientes: Las fuerzas de inercia, viscosas, gravitacionales y
de presion del liquido y del gas.
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Las fuerzas principales que constituyen la ecuacién del movimiento en la
interface son: La fuerza de tensién superficial del liquido, y ya que el gas es
limitado por el liquido las fuerzas de tension superficial del liquido se aplican a
la fase de gas también.

La configuracion compleja de los diferentes patrones de flujo hace que la
solucion de estas ecuaciones para varias condiciones de frontera sea muy
dificil. Por lo cual, es mas conveniente la transformacién a numeros
adimensionales que basicamente expresan las mismas fuerzas.

Estos numeros adimensionales pueden ser expresados por las relaciones de
estas fuerzas de la siguiente forma:

e Para el liquido:

Numero de Reynolds (Re) = Fuerzas de inercia / Fuerzas viscosas
Numero de Froude (Fr) = Fuerzas de inercia / Fuerzas gravitacionales
Numero de Weber (Wb) = Fuerzas de inercia / Fuerzas de tension superficial

e Paraelgas:

Seran similares a los tres nimeros para la fase liquida en adicién al niumero de Mach el
cual es definido por:

Numero de Mach (M) = Velocidad del gas / Velocidad del sonido.

Al sustituir estos numeros adimensionales en las ecuaciones gobernantes se
obtienen ecuaciones adimensionales que aun asi, su aplicacion y solucion es
todavia dificil debido a que se desconoce la configuracién de los elementos
discretos tales como burbujas, tapones, espesor de pelicula, tamafios de gota,
etc.; aun cuando sea posible obtener mediciones experimentales de estas
dimensiones, sus valores varian para diferentes condiciones de flujo.

1.6. CARACTERIZACION DEL FLUJO SLUG EN TUBERIAS
HORIZONTALES

El flujo slug es uno de los patrones de flujo que se presentan con mayor
frecuencia en toda industria del transporte de fluidos bifasicos y se comporta
como una sucesion de burbujas grandes y alargadas de la fase gaseosa
alternandose con tapones de liquido aereados (slugs), figura 1.13, la pelicula
de liquido que se deriva del slug no contiene burbujas y viaja en las paredes de
la tuberia, se considera de un comportamiento transitorio porque su conducta
depende del espacio y de un instante dado, tal accionar induce vibraciones en
las tuberias y golpeteos a los dispositivos o equipo por el cual transita
ocasionandoles dafos severos.

N,

Figura 1.13. Esquema del flujo slug
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Para la caracterizacion del flujo slug se relacionan los parametros geométricos
y cinematicos con las velocidades superficiales del liquido y el gas, por medio
de las siguientes expresiones:

[IU x)dx+HLSU L } (1.35)

{ Ju( L ()M +(1=H 5 UL } (1.36)

La fraccion volumétrica de la pelicula se define como:

H, =— [H,(x)dx (1.37)

_ Lf
Ug =HUjg _(Hs _H_f)L— U, (1.38)
U
_ Lf
USG:(I_HS)US_(HS_H_f)L—Ut (1.39)

1.6.1. VELOCIDAD DE LA BURBUJA DE TAYLOR

Por medio del comportamiento dinamico de la burbuja de Taylor, es posible
conocer varias propiedades globales del flujo slug, considerando una burbuja
de Taylor entre dos partes medias de slugs liquidos, figura 1.14, conociendo el
flujo volumétrico especifico total y dividirlo entre la seccion transversal de la
tuberia, se puede declarar como la velocidad media j del liquido en el slug.

Ab : " l

Figura 1.14. Celda unitaria de un flujo slug horizontal

_0,+0;
== (1.40)

Quedando el comportamiento dindmico de la burbuja en funcion de esta
velocidad media y su correspondiente perfil de velocidad, ademas de la
longitud de la burbuja, geometria de la tuberia y propiedades del fluido.

18 FLORES ALVAREZ GERARDO JESUS



CAPITULO 1 MARCO TEORICO

También debe considerarse el efecto de la estela de la burbuja anterior sobre el
perfil de velocidad media del liquido en el slug y que este efecto, esta en
funcién de la rugosidad de la tuberia y el nUumero de Reynolds.

Ja.p
Re, = L (1.41)
u,

De esta manera, el comportamiento dinamico de la burbuja esta dado por;j y no
por los flujos volumétricos J, y Jg, Y tampoco es una funcion de la fraccion de
vacio a.

En ciertos casos la longitud de la burbuja no impacta puesto que el movimiento
queda gobernado por la forma dinamica de la nariz y la cola de la burbuja.

Se considera que no hay flujo de arrastre en flujo horizontal debido a los
efectos de flotacién, por lo que la velocidad de la burbuja es la misma que la
velocidad media del liquido en el slug, j, esto no es del todo cierto ya que se ha
demostrado que depende de un factor que relaciona el espesor de la pelicula
de liquido y el diametro de la tuberia, por lo cual las burbujas no viajan a la
misma velocidad media del liquido en el slug, concluyendo que la burbuja
viajara a una velocidad mayor que la velocidad media del liquido en el slug [7].

La siguiente ecuacion se aplica cuando la pelicula es delgada.

43 .
v, = (I_EJ ; (1.42)

A lo largo de la burbuja la caida de presién es despreciable (casi nula) y la
pelicula de liquido ¢ en las pared circunferencial de la tuberia es tratada como
de caracter estacionario debido a la consideracion de no flujo de arrastre, asi
con el espesor de la pelicula, se obtiene el area de paso por la cual viaja la
burbuja de la siguiente expresion.

4, =n(—[—6j (1.43)

Se propone un factor de continuidad del flujo que relaciona las velocidades a la
que viaja la burbuja y la velocidad media del liquido en el slug, o la relacion del
area total con el area de la burbuja. Lo anterior se entiende como, a qué
velocidad media viaja el slug con respecto a la burbuja de Taylor o bien qué
area de la seccidén transversal ocupa la burbuja de Taylor.

¢q=-t== (1.44)

La fracciéon de la seccion transversal de la burbuja que es ocupada por el
liquido, es:
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m=1- L (1.45)
A V)
b

Este parametro se utiliza cuando se desea predecir el espesor de la pelicula de
liquido alrededor de una burbuja

Cuando se incluyen factores que pueden afectar la velocidad a la que viaja la
Burbuja y que no se considere que su movimiento sea de forma independiente,
se puede dejar expresada en base a los parametros adimensionales mostrados
en la tabla 1.4., que involucra propiedades fisicas de los fluidos.

Tabla 1.4. Grupo de parametros adimensionales que consideran las propiedades fisicas para la
determinacién de la velocidad de la burbuja

Grupo .
. ) Representacion
adimensional
L Representa la relacion entre la velocidad media del liquido en el
v, slug y la velocidad de la burbuja.
Jjd;
U_ Es el numero de Reynolds para el liquido en el slug.
L
JH Importancia relativa de los efectos de viscosidad y tension
G superficial.
(pL - pG)gd,-z Es la relacion entre las fuerzas de flotacion y de tensién
G superficial.

Suo y Griffth, llevaron a cabo experimentos utilizando el cuarto grupo
(pL_pG)gdi2

(&)
no depende de la velocidad y utilizando un fluido especifico en una tuberia en
particular, obtenido por la combinacién del segundo vy tercer grupo
adimensional, este parametro es la longitud de onda, ¢, definido como:

adimensional con valores <0.88, y utilizando un parametro que

2

_— (1.46)
d;p,c

Los resultados obtenidos fueron graficados, figura 1.15, en términos de los
grupos adimensionales uno y tres mostrados en la tabla 1.4. A altas

velocidades y altos numeros de Reynolds la relacion de velocidades j/v,
tiende a acercarse al valor de 0.84, que es:

v, ~1.19; (1.47)

Finalmente, la velocidad de la burbuja expresada en términos de las tasas de
flujo volumétrico total, para un numero de Reynolds mayor a 3000 es:

_12979%
v, =12 y (1.48)
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En la grafica de la figura 1.15, la linea correspondiente a los valores grandes de
{ representa el régimen de flujo en el cual los efectos de inercia son
despreciables y el movimiento es gobernado entre el balance de las fuerzas
viscosas y de tension superficial, tal caso se representa en la siguiente
ecuacion empirica de los resultados de Taylor [7], en la cual m es un parametro
adimensional que representa la fraccion de de liquido que ocuparia el espacio
de la seccion transversal de tuberia en la zona de la burbuja de Taylor, por lo
que es util para predecir la pelicula de liquido alrededor de la burbuja al igual
que la ecuacion (1.45), pero tomando en cuenta las propiedades del liquido.

m= 0.56(1 — X0 o) ) (1.49)

Recordando de la ecuacion (1.44), dicha condicidon de la velocidad media en el
slug, relativa a la velocidad de la burbuja, difiere suficiente para los casos en
que ¢;<2 y c¢;>2, puesto que cuando ¢; excede el valor de 2, la burbuja se
mueve a una velocidad superior que la linea de corriente central del liquido en
el slug, de manera que este puede ser pasado y la burbuja alcanzara la burbuja
delante de este slug [7].

1.2

1.0
(=3 4X10° |

— Flujo Slug

—— FlUjo Slug burbujeante

ol | | I |

0 16 32 48 64

£=2.1X10°

ﬁxlOs
teg

Figura 1.15 Relacion de la velocidad como una funcion de ju; /o, obtenida por Suo y Griffith

1.6.2. DETERMINACION DE LA FRACCION VOLUMETRICA DE GAS (VOID
FRACTION, a)

Quizas este sea uno de los parametros mas importantes para caracterizar el
fluo en dos fases, para determinar otros parametros importantes como la
densidad y viscosidad de la mezcla, la velocidad relativa promedio de las dos
fases y también tiene un papel fundamental en los modelos para predecir la
transicion del patrén de flujo, transferencia de calor y caida de presion. Este
parametro significa la concentracion volumétrica de gas presente y puede ser
obtenido a partir de la siguiente ecuacion.

o=72¢ (1.50)

En flujo slug horizontal, a es calculado empleando la ecuacion (1.50) y usando
la velocidad de la burbuja, por lo que se obtiene la siguiente expresion.
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0,
=0.84—=—=— 1.51
P00, (120

Siendo entonces « la concentracion de gas presente en la celda unitaria del
slug, representando la mayor cantidad en la burbuja, y hay que recordar que
esto es para el limite asint6ético a un numero de Reynolds de la mezcla, en el
cuerpo del slug, cerca de 3000.

1.6.3. METODOS PARA DETERMINAR LA VELOCIDAD DEL SLUG

En 1962, Nicklin desarrolld un método por retraso de pulsos para calcular la
velocidad a la que viaja el slug, obteniendo la siguiente expresion:

Us =CU,, +U, (1.52)

Considerando que Uy, =Usg=Uy,;, €s decir que no existe deslizamiento entre las
fases que componen el slug, por tanto S = 1, y el hecho de igualarlo a Uy, se
debe también a que el slug es casi totalmente liquido y eso conduce a que
Us.=U,;, debido a todo esto, se tiene:

Ug =CU,, +U, (1.53)

Por otro lado Bendiksen muestra que el parametro de deslizamiento C, y la
velocidad de flotacion de las burbujas U,, depende del diametro de la tuberia y
la inclinacion de la misma. Lo cual por instancia, Cy crece de 1.05 a 1.2,y U,
decrece de 0.54V(gD) a 0, cuando el angulo de inclinacion decrece de la
posicion vertical a la horizontal.

Al conocer el coeficiente de deslizamiento Cy, la velocidad de flotacién U, y la
velocidad de la mezcla homogénea, se obtiene la velocidad del slug.

La constante C, de la ecuacion (1.53), se determina por medio de la grafica de
la figura 1.16 [10].
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Figura 1.16. Determinacién del valor C, por medio de la pendiente de la curva que relaciona la
velocidad experimental del slug y la velocidad de la mezcla homogénea
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El coeficiente Cy es la relacion entre la linea central del perfil de velocidad del
slug y la velocidad promedio del slug. En la figura 1.16, se observa que la
pendiente tiene un valor de 1.3436, por lo tanto la correlacion de la velocidad
del slug esta en funcién de la velocidad de la mezcla homogénea [10].

En un flujo horizontal la velocidad de flotacion U, es muy pequefa, a
consideraciones experimentales de un alto numero de Reynolds es cero y U,
es practicamente uniforme en un nucleo turbulento del slug.

La correlacion a la que llego Nicklin para determinar la velocidad slug resulté de
la implementacion de la técnica de fluctuacion de presiones para un solo slug o
un muestreo de ellos, utilizando transductores de presidn operando
simultdneamente con un sistema de adquisicion de datos y un osciloscopio, las
sefales obtenidas del uso de este método se muestra en la grafica de la figura
1.17. Los transductores son colocados, uno del otro, a una distancia de
separacion.

Voltaje (V)

Tiempo (s)

Figura 1.17. Sefales tipicas del tiempo de retardo de dos sefiales de presién de un flujo slug

Se emplea el osciloscopio como un captador de slugs bien definidos, bajo las
mismas condiciones de flujo. Se utilizan dos técnicas, para un solo slug en la
que se mide el retraso de tiempo de ambas sefales de presion, y la velocidad
del slug se determina dividiendo la distancia de separacién de los transductores
entre el tiempo de retraso. Para tener un comportamiento promedio de la
velocidad se debe repetir este procedimiento por lo menos para 30 slugs [10].

La otra técnica es para un muestreo de slugs que se auxilia de otro método
basado en un analisis fuera de linea de ambos trazos de las sefnales de tiempo,
usando la técnica estadistica denominada correlacién cruzada.

Esta funcidn de correlacion entre dos sefiales X'y Y, es Ryy y se define como:

1

= m[XOYN + XY .+ X, Y] (1.54)

Ry [N]

La grafica de la figura 1.18, muestra esta funcién estadistica, obsérvese que
produce un maximo caracteristico cuando la propagacion del fenbmeno es
comun entre los dos puntos de deteccidén. El pico corresponde al tiempo
promedio tomado para el flujo que pasa de un punto a otro. Este método utiliza
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una interdependencia de las dos sefales de presion para estimar la velocidad
del slug. Es decir, el tiempo de retraso de las dos senales de presion en el flujo
slug produce un maximo caracteristico.
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Figura 1.18. Curva de la correlacion cruzada a condiciones de Ug; = 9.64 m/s 'y Uy, = 1.0415
m/s

Se determina el tiempo de retraso de las senales considerando el valor maximo
de la funcién correlacion y el tiempo de adquisicion para cada medicion.

t=t,,.Re[N] (1.55)

Lo siguiente es conocer la distancia entre los transductores de presion y
finalmente con esta informacién calcular la velocidad del slug.

distancia _entre _transductores

(Ug)ee (1.56)

T

En un trabajo publicado por Sanchez et. al.,, [10] se compararon los dos
meétodos propuestos anteriormente, graficando la velocidad del slug por retraso
de pulsos contra la correlacién cruzada y se concluyé en que hay una
discrepancia maxima de error de + 5 % ante el uso de ambas técnicas,
mostrada en la gréafica de la figura 1.19
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Figura 1.19. Comparacion de la velocidad del slug usando el método de retraso por pulsos y el
de correlacion cruzada
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Otras correlaciones han sido aportadas por investigadores para obtener la
velocidad del slug, mostrandose las siguientes en la tabla 1.5.

Tabla 1.5. Correlaciones para determinar la velocidad del slug

Investigador Correlacion
Nicklin Us = 1.35Uy
Gregory y Scott Us = 1.2Uy
Dukler y Hubbard Us = 1.25Uy a 1.28Uy
Ferre Us =1.02Uy a 1.3Uy
Nydal, Pintus y Andreussi Us = 1.3Uy
Sanchez Us = 1.3436Uy

El analisis de los resultados de la velocidad del slug arroja que para C, se han
reportado valores de varios investigadores y es claro que hay una gran
discrepancia entre estos valores, es decir, no hay un valor comun de C,
aceptado por todos los investigadores, debido a que ha dependido de las
condiciones experimentales y los motivos principales de los distintos valores
podria ser el perfil de velocidad en el slug que es modificado por la presencia
de burbujas en su cuerpo. Asi que la velocidad local del liquido, probablemente
no pertenece a la velocidad en la linea central del perfil de velocidad en el puro
liquido al mismo numero de Reynolds. Para la razén de deslizamiento, S, entre
las fases en el cuerpo del slug, podria ser diferente de la unidad y la velocidad
del liquido en el slug, Uy, podria ser diferente de U,,.. Se considera ideal el slug
cuando S=1, es decir que las fases viajan a la misma velocidad. Del trabajo
experimental de Andreussi et al (1990) se confirma que en el flujo burbuja Ug,
podria ser mas alto que Uy, y para este caso, C, deberia ser mas alto que 1.2
para compensar la diferencia entre Us, y Uy,.

Los efectos de arrastre provocados por la fase gaseosa en la liquida y su
expansion hacen dificil la determinacién de la velocidad superficial del gas, por
lo que es importante realizar la correccion de la presion.

Otra causa que provoca también un leve incremento en el valor C, son las
condiciones a las que los experimentos son llevados a cabo.

1.6.4. METODOS PARA DETERMINAR LA FRECUENCIA DEL SLUG

La frecuencia del slug no es mas que el parametro que nos indica el numero de
veces en que son presenciados los slugs en un tiempo determinado, y esto
puede ser de utilidad en el momento de caracterizar las condiciones el flujo
slug en una tuberia. De acuerdo a las referencias mencionadas, a continuacion
se desglosan las formas de obtener y medir este parametro.

Para un flujo completamente desarrollado en el que consiste de slugs
integrados en una capa estratificada con altura %, y velocidad u,, es posible
relacionar la longitud del slug, L,, con su frecuencia, f;, definiendo una
intermitencia, 1/, como la fraccion de tiempo en que la presencia del slug es
visualizada por un observador colocado en un punto estatico.
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I= fSCLS (1.57)

Otra expresion de la intermitencia, puede ser aproximada de la siguiente forma

I~ _Us (1.58)
USL + USG

Para la obtencion de la constante C, se han realizado una gran cantidad de
estudios que han dado una aproximacion a este valor, un ejemplo de ello es el
trabajo realizado por Woods y Hanrraty (1996), quienes obtuvieron la siguiente
expresion.

C=12Uy +Uy) (1.59)
Si las dos ultimas expresiones (1.58) y (1.59) son sustituidas en la (1.57), se

obtiene bajo la condicion de flujo completamente desarrollado una primera
aproximacion de la relacion £, y L.

D (LY
U _1.2(DJ (1.60)

De la expresion anterior la relacién Ly/D es un valor promedio bajo condiciones
de flujo completamente desarrollado, y si los parametros implicados en esta
relacion se mantuvieran constantes, la ecuacién (1.60) se reduciria a una
constante.

JsD

SL

=constante (1.61)

Para determinar la frecuencia del slug experimentalmente se implementa la
técnica de fluctuaciéon de sefiales de presion, la cual consiste en parar en la
pantalla del osciloscopio una sefal generada por un transductor de presién, de
lo cual es posible contar el numero de slugs en un determinado tiempo de
muestreo, esta técnica de muestreo se implementa para varias condiciones de
flujo.

Numero _de pulsos de presion
fs=— = (1.62)
tiempo _de ocurrencia_de estos _pulsos

Las graficas obtenidas por medio del osciloscopio muestran picos maximos o
pulsos de presion correspondientes a cada celda de slug. Son graficadas en
tiempo contra senal de voltaje, como se mostré en la figura 1.17. La frecuencia
del slug es obtenida usando el cursor de tiempo del osciloscopio determinando
asi el tiempo de retraso de la sefal y contando el numero de interrupciones de
presion o pulsos.
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En 1969, Gregory y Scott, propusieron, para el slug, un numero de Froude
(NFr) y correlacionaron este parametro con la frecuencia del slug obtenida de
forma experimental.

(NFr), =U—IS; (({]—S)zws +C (1.63)
& s

También obtienen una correlacion experimental que sugiere que la velocidad
del slug depende de su frecuencia y una relacidon con las caracteristicas de la
tuberia, aportando una relacion de prueba.

A
]rslugZF'FBUS'l‘C (164)

N

El desarrollo de la derivada de la ecuacion (1.64) da como resultado la ecuacion
(1.67), asi la constante C es andloga a la ecuacién (1.57) y que se determina
por medio de la expresion (1.59).

Dicho desarrollo se puede observar en el desglose del trabajo de Sanchez [10],
en donde la figura 1.20, muestra una grafica de la velocidad del slug (Us) vs.
Frecuencia del Slug (fs) y en donde se establece una dependencia del aumento
de la frecuencia del slug con la velocidad de dicho slug.
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Figura 1.20. Dependencia de la velocidad del slug a la frecuencia del mismo

El punto donde ocurre la frecuencia minima se determina derivando la funcidn
con respecto a Us e igualando a cero. Realizando este procedimiento se puede
obtener la velocidad minima del slug, Us* a la que ocurre la frecuencia minima.
Gregory y Scott indican que B corresponde a la dependencia directa de la
frecuencia del slug con la velocidad de la mezcla y la dependencia inversa del
diametro de la tuberia. Finalmente la frecuencia del slug puede ser
correlacionada con el anterior numero de Froude de la ecuacion (1.63).

Los datos de la grafica antes mencionada, nos da los valores de Us'=5.2236
m/s a la frecuencia minima experimental del slug de 0.2601 Hz, remplazando
estos valores en la ecuacion anterior, se tiene:
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U, [ 27.2859
gD|1.3436U,,

(NFr), = +1.3436U,, |+C (1.65)

Es posible obtener una correlacién en funcién solo del Numero de Froude,
graficando el numero de Froude del slug contra la frecuencia del slug, como se
muestra en la grafica de la figura 1.21, por lo tanto, la frecuencia del slug puede
ser correlacionada por medio de la ecuacion.

£ =0.0148(NFr)*" (1.66)

La siguiente relacion puede obtenerse sustituyendo el (NFr)s en la ecuaciéon
(1.66) y ademas observando que de la grafica de (NFr)s contra la frecuencia
experimental del slug la desviacion existente no es mayor que el 15 %, por lo
que el parametro C podria tomarse como cero.

1.2879
7o =00148s| 272859 ) 336 (1.67)
gD | 1.3436U,,

25

y=0.0148NFr" %7
R?=0.9853

Frecuencia experimental (HZ)

5 10 15 20 25 30 35 40 45 50

NFr=Us /Gd(25.2859/1.3436Uy+1.3436Uy)

Figura 1.21. Frecuencia experimental del slug vs Numero de Froude del slug

La correlacion se hace adimensional empleando la fraccion volumétrica del
liquido aparente en la ecuacion del (NFr)s.

1.2879
fi= 0.0148{7{%} +1 .3436(NFr)S} (1.68)

De la ultima correlacion obtenida se observa que la frecuencia del slug
depende del diametro de tuberia y las velocidades superficiales de las fases.

Esta correlacion obtenida se compara con la correlacion de Grescovich y
Shrier, la cual es seleccionada para la comparacion porque tiene una buena
concordancia con datos experimentales como los de Dukler-Hubbard (1975),
Heywood-Richardson (1979), Ferré (1979) y Nguyen (1980), dicha
comparacion es mostrada en la grafica de la figura 1.22.

28 FLORES ALVAREZ GERARDO JESUS



CAPITULO 1 MARCO TEORICO

25

1
I
I
I
t
1
I
I
1
I
I
I
}

_—— — - = - = ]

Correlacion obtenida
1
|
|
|
$--
1
|
|
- ‘. - -
1
.
|
|
- -
|
|
|
- -
|
|
|
1

I
I
I
1
|
|
.1.-
|
|
I
.'.
I
|
I
.I.
|
|
|

Correlacion de Grescovich y Shrier

Figura 1.22. Comparacion de la correlacion obtenida y la correlacidon de Grescovich y Shrier

Otros autores han desarrollado otras correlaciones para determinar la
frecuencia del slug, en las cuales involucran otros pardametros como
propiedades fisicas o caracterizacion del flujo slug. La tabla 1.6, muestra dichas
correlaciones.

Tabla 1.6. Correlaciones para determinar la frecuencia del slug

Correlacion Expresion Parametro involucrado
r 1.2
Ug (19.75
Grgggtrty y fs =0.0226 i( +U,, H Numero de Froude
L gb{ Uy
[ (202 v2)|”
Grescovich y _ . M Fraccion del liquido aparente
Shrier fs =0.0226 7{ D + gD J:I y Numero de Froude
ps Ug Densidad de las fases,
Tronconi fs =0.61——= velocidad y nivel de equilibrio
P hg del gas, Us Y hg
respectivamente
(1.29U0 {1 - LBJ Longitud de la burbuja y el
. . M
Fernandez fo= (LB + LS) slug, diametro de tuberia
s 20D

2.070 12879 1 Fraccion del liquido aparente,
Sanchez fs =0.0148 X( : + 1,3436NFrJ Numero de Froude y
D diametro de tuberia

Como se puede observar de la tabla 1.6, hay diferentes correlaciones, las
cuales tienen sus limitantes ya que fueron desarrolladas bajo las condiciones
de experimentacion y consideraciones tomadas por cada autor.

Por ejemplo Ferré, propone correlaciones empiricas, en las que incluyen
constantes dimensionales, por lo cual la correlacion no deberia ser usada en
forma generalizada.

Tronconi se baso en un analisis finito de amplitud de ondas y sugiere que la
frecuencia del slug es la mitad de la frecuencia de las ondas que genera el
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slug, desafortunadamente cuando se aplica a grandes diametros de tuberia los
resultados no son coherentes.

Fernandes proporciona una correlacion basada en la burbuja de Taylor y la
longitud del slug, pero este autor tomd una longitud de slug constante de 20D,
lo que requiere de la longitud del slug, por lo que su aplicacion es limitada.

1.6.5. DETERMINACION DE LA LONGITUD DEL SLUG

Para determinar la longitud del slug en forma experimental, se debe uno
auxiliar de una sonda conductiva, haciendo uso de los datos del tiempo de
permanencia del slug en el electrodo de la sonda y la velocidad experimental
del slug. Al pasar un slug por el punto de deteccidén, se genera una sefial, la
que se visualiza en el osciloscopio y por medio de su cursor de tiempo se mide
el tiempo que toma el slug en pasar por el electrodo. La longitud del slug se
determina por el producto del tiempo que dura la sefial de perturbacion y la
velocidad del slug previamente determinada. Las graficas obtenidas del
osciloscopio muestran las sefiales tipicas del retraso de tiempo de las dos
sefales de presion del flujo slug. Entonces la longitud del slug es definida por la
siguiente expresion.

L, =1.3436-U,, At (1.69)

La longitud promedio del slug para cada punto experimental es obtenida del
promedio de 30 mediciones individuales. Con esta informacién se desarrollé
una correlacion para determinar la longitud del slug, la cual es posible obtener
graficando la longitud del slug contra la velocidad superficial del liquido a
diferentes velocidades superficiales del gas mantenidas constantes para ver los
efectos de la velocidad superficial del liquido, esto destaca que no hay una
clara tendencia de que la longitud del slug sea sensible a las velocidades
superficiales de las fases.

A lo anterior, fueron probadas distintas distribuciones estadisticas con el fin de
determinar la longitud del slug mas probable en un muestreo de slugs para las
mismas condiciones de flujo.

Por ejemplo, utilizando la distribucion estadistica de la longitud experimental del
slug para condiciones de Uss=9.64 m/s 'y Us;,=0.375 a 1.212 m/s, se observo en
una grafica la frecuencia del evento (numeros de slugs) contra la longitud del
slug, que en un numero de 58 slugs su longitud fue de 1.048 m.

El valor anterior fue obtenido con 36 condiciones experimentales y 1080
mediciones individuales. Lo cual muestra que el valor promedio de la longitud
del slug es cercanamente la misma para todas las condiciones de
experimentacion, existiendo una discrepancia de +1.5%, lo que confirma que la
longitud del slug no depende del flujo masico de las fases. De cualquier manera
es posible obtener una correlacion entre la longitud del slug y el diametro de
tuberia. Por todo lo anterior la longitud del slug podria ser considerada solo
como una funcion del diametro de tuberia.
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L
=5 22378 1.70
D (1.70)

Otra comparacion es mostrada en una grafica de la figura 1.23, la longitud del
slug en funcion de la velocidad de la mezcla homogénea para todas las
condiciones experimentales. Para determinar el rango de Ila longitud
experimental del slug se tomdé el maximo y minimo de los resultados
graficados. Se pudo generalizar que la longitud del slug oscila entre el rango de

L, €[20-30]D.

Ls(m)

Us,(mls)

—o—Usg=5.8mis —m— Usg=13.09 m/s & Usg=9.64 mis
= Usg=7.33mis o Usg=14.56ml/s —e—Usc=15.91 m/s

Figura 1.23. Longitud del slug vs. velocidad superficial del liquido a diferentes velocidades
superficiales de gas

Para la longitud del slug varios investigadores han reportado sus resultados
para diametros pequefios de tuberia (menores a 50 mm), los que se muestran
en la tabla 1.7.

Tabla 1.7. Resultados de la longitud del slug, obtenidos por varios investigadores

Autor Longitud del slug Fluidos
Nicholson (1978) 12-30 D aire-agua
Ferré (1979) 15-30 D aire-agua
Ferschneider (1982) 20-30 D oil-gas
Fernandes 20D aire-agua
Kokal-Stanislav 15-20 D aire-agua
Nydal-Andreussi 15-20 D aire-agua
Sanchez 20-30 D aire-agua

Ya establecido que la longitud del slug es solo una funcion del diametro de
tuberia en un flujo slug desarrollado, se debe considerar ahora los fendmenos
que inducen en la entrada de la tuberia la generacién de los slugs, asi para
pequefios diametros de tuberia es muy rapida la generacion de slugs por lo que
la longitud de los slugs sera establecida una vez que el desarrollo del slug sea
observado y su comportamiento estable.

El modelado de fendmenos fisicos, que es un tema que se presenta en el
siguiente capitulo, es distinto para cada una de las variantes mencionadas, por
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lo que el desarrollo de un modelo riguroso para cada una de las situaciones es
complicado y se ha convertido en el punto de partida de diversos estudios que
involucran estas situaciones. Este comentario esencial sera el punto de partida
para conocer y desarrollar la simulacién numérica tomando en cuenta los
parametros y variables que se involucran en el sistema, cuyo caso es una
confluencia de lineas de transporte horizontal conduciendo flujo slug.
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CAPITULO 2
MODELOS DE FLUJO
BIFASICO Y MODELO

MATEMATICO

En este capitulo se complementa la informacion presentada en el apartado
anterior, presentando algunos de los modelos de flujo bifasico referentes al flujo
slug, finalmente se propone un modelo matematico con expresiones validas
que caracterizan el flujo slug en tuberias horizontales y describen el fenédmeno
a simular.
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Como se comentd en el capitulo anterior, el conocer el patrén de flujo en las
tuberias de conduccién de mezclas, es de vital importancia para el disefio de
los sistemas de conduccion y equipos, puesto que con ello se puede predecir y
evitar las caidas de presion excesivas a lo largo de las mismas, asi como los
posibles comportamientos inestables en sus entradas. Ademas se comentd que
el flujo slug es de mayor importancia, debido a que trabajar en estas
condiciones puede ocasionar dafios en las tuberias y fallas mecanicas de las
unidades y equipos. Igualmente se ha demostrado en otros trabajos, que el
operar en estas condiciones, disminuye la efectividad de los inhibidores de
corrosion [12].

Por lo anterior, se han propuesto modelos para predecir parametros
importantes que caracterizan el flujo slug, como es su velocidad, su frecuencia,
la fraccion volumétrica de liquido y del gas, la longitud del slug y la longitud de
la burbuja de Taylor; los modelos propuestos predicen los anteriores
parametros tomando en cuenta mediciones experimentales y/o calculos
tedricos del flujo slug en tuberias horizontales.

Hoy en dia se cuenta con una poderosa herramienta que ayuda a agilizar el
estudio experimental y comprobar el calculo tedrico, dicha herramienta es la
simulacién. La simulacion es una técnica numérica utilizada para inducir
experimentos en un software o algoritmo de computacién, llamado simulador, el
software de simulacion comprende las relaciones matematicas y légicas que
son necesarias para describir el comportamiento y la estructura de un sistema
complejo del mundo real en los experimentos inducidos.

Se pretende en este trabajo desarrollar un modelo matematico que arroje como
resultados la prediccion de la caida de presion en una confluencia de tuberias
horizontales transportando flujo slug, por lo cual en este capitulo, se dispone
de informacion concerniente a los modelos de flujo bifasico y se disponen las
relaciones matematicas a considerar para el desarrollo del modelo matematico.

2.1. MODELOS DE FLUJO BIFASICO

2.1.1. MODELOS DE PREDICCION DE LA FRACCION VOLUMETRICA DE
LiQuUIDO

Este parametro es de importancia en la industria del petrdleo, puesto que esta
fuertemente ligado al indice de produccion, no obstante también es de interés
para conocer las caidas de presion debidas al liquido y gas presentes en la
tuberia.

F. Garcia et al.,, desarrollaron un modelo de prediccion de la fraccion
volumétrica de liquido para tuberias horizontales y flujo intermitente,
compararon su modelo tedrico contra datos experimentales de varias fuentes
con un amplio rango de condiciones de operacion, el numero de Reynold es el
parametro que clasifica los datos experimentales para flujos en tuberias
horizontales y se basa en la velocidad de la mezcla y en la viscosidad
cinematica del liquido [13].
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UmD
Rey =22 2.1)

Su modelo tedrico se basé en una correlacion propuesta con anterioridad por
Chen y Spedding (1983), y el concepto de fraccidn volumétrica sin
deslizamiento entre fases, resultando:

Hy _ _1+(Qc/Qu)
AL 1+C(Qg/QL* (2:2)

Donde a y C son parametros que dependen de las propiedades del fluido y el
patrén de flujo desarrollado. La expresion matematica para el calculo de la
constante C esta dada por (2.3), de done b y ¢ son constantes que dependen
del patron de flujo.

c=k[e x

Otros modelos y correlaciones de la prediccion de la fraccion volumétrica de
liquido para tuberias horizontales y cualquier patron de flujo presente en ellas
que han sido consideradas en el desarrollo y evaluacién de sistemas de
transporte bifasico, y que son aplicadas en programas de simulacion, son
presentados en la tabla 2.1, [13].

Tabla 2.1. Modelos de prediccién de la fraccion volumétrica de liquido para tuberias
horizontales

Autor Expresion Consideraciones
Armand He ) Desarrollada a partir del
—=—+—— (24) |trabajo de Nguyen vy
(1926) Hyp  02+1.2(Qc/QL) Spedding (1977)
Lockhart vy u Parametro de Lockhart-
Martinelli we=f0 (2.5 | Martinelli
(1949) X=[(dp/dz)s,/(dp/dz)sc] "
Aproximacion de la
I(31tgtt7%r)worth :—2 =0.28X%71  (2.6) | correlacion de  Lockhart-
Martinelli
Flanigan "y . Se basa en datos de campo
(1958) He =~ 19032640500 (2.7) deI udna tuberia de 16
pulgadas
Hoogendoorn Hg _ Hg Ug \]19-85 Evalla la fraccion de vacio
(1959) H, 0.60 [USG (1 " 1-Hg U_g(;)] (2-8) | en tuberias horizontales
Sr-1 Parametro de Lockhart-
Levy (1960) H; = # (2.9) | Martinelli
p=[(dp/dz)s/(dp/dz) ]
g/lfétaorr y H =1—__ Use (2.10) Flujo slug gas-liquido en
(19794) ’ k 13(Usg+Us)+0.7 ’ tuberias horizontales
El parametro adimensional
Bonnecaze H =1— (1-11) 2.11) 0=0 para flujo horizontal, es
etal. (1971) L 1.2+0.35(1~-pg/pL)e/VFr ' 1 para flujo ascendente y -1
para descendente
Gregory et al. Hs = ﬁ (2.12) | His es la fraccion de liquido
(1978) 1+(z2) presente en el slug.
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Hart ot al v Numero de Reynolds de la
art et al Hy _ Usy 0363 (PL ] fase liquida
(1989) Hg Usg 1+ 10.4ReSL (pg) (213) ReSL — PLZSLD (2]361)
L
Para flujo turbulento
H, = exp(—0.9304919 + 0.5285852R — | R=In(X)
9.219634 X 1072R? + 9.02418 x 10~*R*) 2 _ [Usc pc ™ pLUZL
Abdul- = [fsebo ] ule
Maieed (2.14) UstL pL ugd pcUsg
(19J96) Para flujo laminar (2.14a)
H;, = exp(—1.099924 + 0.6788495R — | Y n=0.2 para flujo turbulento
0.1232191 x 1072R? — 1.778653 x 1073R3 + | y 1 para laminar
1.626819 x 1073R*)  (2.15)
Spedding et _ oL\%7
al. (1998) H, = (3.5+D) (E) (2.16) | Para Ug; 2 6 m/s
6 es el angulo de inclinacién
de la tuberia y esta dentro
Gdémez et al. ~ de 0=0<157, en radianes.
(2000) Hy = exp (—0.450 — 2.48 X 10™°Re;s)  (2.17) | El nGmero de Reynolds del
cuerpo del slug
Re,g =222 2 17q)

2.1.2. MODELO DE PREDICCION DE LA FRACCION VOLUMETRICA DE
LIQUIDO EN EL SLUG Y LA LONGITUD DEL SLUG

Moalem-Maron et al. (1982) propusieron un modelo para calcular la longitud del
slug Ls y la fraccion volumétrica de liquido en el slug a frecuencias de slug
dadas. Comenzaron por asumir que las burbujas se separan en la parte trasera
del slug debido a las fuerzas de flotacion y posteriormente demostraron que la
frecuencia del slug decrece en cuanto la fraccion volumétrica del slug, His,
aumenta, y a la vez la caida de presion promedio disminuye por encima de la
celda unitaria [14].

El trabajo de Moalem-Maron se baso en las siguientes suposiciones:

1. Se sabe que la disminucién de la frecuencia del slug esta acompafiada
de un aumento de H;s en el cuerpo del slug, cuando H;s tiende a la
unidad, el slug desarrollado se estabiliza debido al dominio de las
fuerzas de coalescencia que logran mantener homogénea la mezcla
dentro del slug y esto se convierte en una region donde la caida de
presion es minima debido al aumento de flujo volumétrico (casi maximo)
en el slug.

2. Este modelo es aplicable para slugs con una fraccion volumétrica Hyg
maxima y en donde dominan las fuerzas de flotacién, puesto que si se
considera las fuerzas de turbulencia que superan a las de coalescencia,
que en la mayoria de los casos sucede, el slug es como un flujo de
burbuja dispersa con H;s<1I.

3. De los puntos anteriores, se establece entonces que se debe obtener
una longitud del slug estable en el slug desarrollado.

Partiendo de las suposiciones anteriores, Barnea y Brauner (1984), en su
trabajo asumieron que la fraccion volumétrica de gas que el slug aloja como
burbujas dispersas, se determina por medio de un balance entre fuerzas de
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rompimiento debidas a la turbulencia y las fuerzas de coalescencia debidas a la
gravedad y/o tensién superficial [14].

Es entonces que este modelo proporciona una condicion para predecir la
transicion de flujo slug a flujo de burbuja dispersa que fue establecido en
principio por Taitel y Dukler (1976).

_ MchosGR __ P 1/2]
U, = | e (1 pL) (2.18)

Analizando la figura 2.1, la linea entrecortada 4-B es la zona de transicion de
flujo slug a flujo burbuja dispersa, el punto a dado por los valores coordenados
Usc Yy Us, sefala las condiciones de operacién del sistema, en las cuales se
puede calcular la fracciéon volumétrica de gas (o fraccidon de vacio presente en
ese punto), con la ecuacion (2.19), y sin considerar el deslizamiento. Esta a
colocada sobre la linea de transicion, es considerada como la fraccion
volumétrica maxima que el slug puede acumular como forma de patréon de flujo
burbuja dispersa a un nivel de turbulencia dado, el cual se determina por la
velocidad de la mezcla, U, [14].

Usg
q=_Usa (2.19)
UsGgtUsL
10
Burbuja Dispersa a —— ____.E
e — <":_—— Us=11m/seg »
_A p—— ——::““_"UGZJ m/seguS 5'—1/:5537 His=0.44 //
R ) - e
10F Urtsmiseg Wt ; //
Burbuja Elongada W Siug
Ve
3 L
& - —— L 7 Anular
E o01fF ~a
= ~
S N
N\
\
\
Estratificado \
0.01F \
\
\
|
|
|
I
0.001 L ' —
0.01 0.1 1.0 10 100

Usg (m/seg)

Figura 2.1. Prediccién del valor de H; s sobre la frontera de transicion de Flujo burbuja dispersa
a flujo slug

El modelo se centra en predecir la fraccion volumétrica del cuerpo del slug,
explicando como ocurre la transicion de flujo burbuja dispersa a flujo slug:

e Partiendo sobre la linea de transicion 4-B (figura 2.1) se posiciona un
punto a que representa las velocidades superficiales de ambas fases, si
se mantiene la velocidad de la mezcla constante y se aumenta la
velocidad del gas se entra en la zona de flujo slug, esto se explica a que
el exceso de gas no puede ser alojado en el liquido y posteriormente el
gas que no es acomodado en él, forma burbujas alargadas por la
coalescencia.
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e Por medio de un balance de masa, la velocidad de la mezcla en el slug
es igual a la velocidad total de la mezcla, por lo tanto Us=U,,. Es asi que
entonces, la velocidad de la mezcla y el nivel de turbulencia se
mantienen constantes dentro del cuerpo del slug como si fuesen un flujo
de burbuja dispersa.

e Por lo tanto, en la figura 2.1, las curvas constantes de Us representan la
region donde la fraccion volumétrica de gas dentro del slug es constante
e igual a la fraccidén volumétrica que tendria el patron de flujo de burbuja
dispersa en la frontera de transicion.

Si se conoce o determina la fraccién volumétrica de gas en un punto sobre la
zona de transicion del patrén de flujo de burbuja dispersa a flujo slug, se puede
determinar Hs. Esto lleva a que la fraccion volumétrica del slug es una funcion
de la velocidad del slug, hecho que también comprob6 Gregory et al. (1978) en
su trabajo, obteniendo resultados como el que se gréfica en la figura 2.2

1.0p=

Di=5cm

0.8p= Di=254cm

His

0.6fp=

04—

| |
0.1 1.0 10
Us (m/seg)

Figura 2.2. Dependencia de la fraccion volumétrica del slug H;s con la velocidad del slug Us,
Gregory et al. (1978)

Varias observaciones experimentales para sistemas de aire-agua en flujo
vertical ascendente y horizontal sugieren que la longitud del slug liquido estable
no es sensible a las relaciones de flujo de gas y liquido y es bastante constante
para un diametro dado de tuberia (D) [14], hecho mencionado ya en el capitulo
anterior.

2.1.3. PREDICCION DE LA LONGITUD DE UN SLUG ESTABLE

Como se sabe, la frecuencia del slug es inducida por fendmenos a la entrada
de la tuberia, resultante de inestabilidades del liquido en la entrada, hecho
establecido por Taitel y Dukler (1997). Sin embargo observaciones muy de
cerca de la frecuencia del slug y su longitud muestran que este parametro es
una evolucion del fendmeno, puesto que en la entrada son inducidos pequenos
slugs que indican alta frecuencia y son inestables puesto que los slugs
pequefios tienen un mayor derramamiento de liquido en su parte trasera y
tienden a combinarse con los slugs seguidos en direccion del flujo, mientras
que la burbuja alargada detras de un slug pequefio, supera y se combina con la
burbuja que esta por delante de éste [14].
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Es entonces que asi, tanto el slug liquido como la burbuja de Taylor crecen
entretanto que la frecuencia del slug se ve reducida, y este proceso es
visualizado hasta que la longitud del slug llega a una condicién en la que es
suficientemente extenso para ser estable.

El proceso anterior también ha sido observado para flujo slug vertical
ascendente, el cual fue analizado por Taitel et al. (1980), definiendo un slug
estable como aquel que es tan largo que el perfil de velocidad en la parte
trasera del slug ya esta completamente desarrollado.

Pared de la tuberia
Descendiendo ° Ascendiendo

Figura 2.3. Perfiles de velocidad, por Taitel et al. (1980) para la prediccion de la longitud del

slug

Para predecir la longitud de este slug estable, del trabajo de Taitel, echamos
mano de la figura 2.3, la cual muestra los perfiles de velocidad en el slug
liquido y se explica de la siguiente manera:

La figura 2.3, es una representacién de un slug entre dos burbujas de
Taylor en un flujo ascendente. Para la burbuja superior los perfiles de
velocidad frente a la burbuja (I-1) y detras de la misma (2-2) son
esquematizados del lado derecho.

(1-1) se trata de un perfil de velocidad de flujo turbulento completamente
desarrollado frente al perfil de velocidad de la burbuja 4, con una
velocidad central aproximadamente de V.=1.2Us.

En (2-2) el perfil de velocidad se ve afectado por la pelicula de liquido
que se derrama detras de la burbuja 4. La velocidad promedio total de la
mezcla en cualquier seccion transversal del slug es la misma e igual a
Us, entonces es evidente que la velocidad de la linea central decrezca
asintéticamente a 1.2Us hasta la distancia del borde de salida de la
burbuja de Taylor.

Nicklin et al. (1962), sugiere la velocidad de la burbuja de Taylor como:

Vy = V. + 0.35,/gD (2.20)

Puede entonces ser claro que la burbuja B, detras del slug pequefio,
aventajara a la primera burbuja 4 que viaja a una velocidad central de
1.2Us.

40
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e De los anteriores puntos se deduce entonces que al determinar la
longitud de un slug estable, se obtiene la longitud necesaria para
estabilizar un perfil de velocidad completamente desarrollado.

¢ Analizando la pelicula de liquido que se derrama a lo largo de la burbuja
de Taylor, sabemos que corresponde a una velocidad relativa a la
velocidad de la burbuja (Vi + V7).

e Y ahora considerando esta pelicula como un chorro en dos dimensiones
y que es mezclado en el slug liquido detras de éste a una velocidad
uniforme (Vy+V7). Este dltimo analisis define un chorro con velocidad u
de dos componentes, una componente axial y otra normal, la
componente axial representa la distancia, x,, en la cual el chorro ha sido
consumido por el slug y Taitel sugiere que es equivalente a la longitud
del slug estable, por lo que x,=Ls, y por su parte la componente normal y,
es la distancia normal a la linea central del chorro.

u

=1- xltanhzy (2.21)

Umax

De la ecuacion (2.21), y se define como una constante universal
aproximadamente igual a 7.67 y establecida por Schlichting (1968).

Este mismo planteamiento es aplicable para el flujo horizontal, y la unica
diferencia es que mientras en el flujo vertical la pelicula de liquido es simétrica,
en el caso del flujo horizontal es solo en la parte inferior de la tuberia por lo que
la ecuacion (2.21), sigue siendo aplicable para evaluar la longitud del slug, pero
con las condiciones de que w/u,,,.<0.5 y la distancia normal y=D.

2.1.4. MODELO DE PREDICCION DE LA DISTRIBUCION DE VELOCIDAD

Es bien sabido que el flujo slug es muy engorroso por su comportamiento
inestable, y una de esas caracteristicas es la velocidad de traslacion que es
asumida en un liquido fluyendo como una sobre posicion de la velocidad de
gas en una pelicula de liquido, es decir la velocidad de arrastre, U,, y un aporte
de la velocidad media a la que viaja el liquido, U;, concepto propuesto por
Nicklin (1962).

Ur = C,U, + U, (2.22)

C, es una constante resultante de asumir que la velocidad de propagacion de
las burbujas sigue a la velocidad maxima local del liquido, U,.., enfrente de la
punta de la nariz, por lo cual, su valor es determinado por C,=U,,;,/U,.q, dOnde
U,..a €S la velocidad media de la seccion transversal del liquido. Esta constante
C, toma valores aproximados de 2.0 para un flujo laminar y 1.2 para turbulento.

Esta velocidad ha sido estudiada de dos maneras, una considerando solo una
burbuja alargada de Taylor y dos slugs estaticos, y la otra ha sido considerando
todo el flujo slug continuo; de la primera se ha desarrollado mucho y de la
segunda se tiene muy poco, siendo esta ultima mas importante por las
consideraciones de las pequefias burbujas dispersas en el slug liquido.
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Nicklin llega a la conclusion de que la correlacidon (2.22) puede ser aplicada
para los dos casos anteriores, a diferencia de que para el flujo slug continuo la
velocidad U, sea remplazada por Uy,.

La velocidad de arrastre, tanto para el caso de tuberias horizontales como para
verticales, se ha determinado por medio de un analisis de flujo potencial,
determinando el numero de Froude en funcion de esta velocidad. Benjamin
(1968) obtuvo la expresion (2.24) para el caso de flujo horizontal.

_ Ua _
Fr=—L=054 (2.24)

Hout y Barnea (2002) realizan mediciones experimentales de las velocidades
de traslacion de ambas formas (una sola burbuja alargada y un flujo slug
continuo) y comparan dichas mediciones, llegando al desarrollo de un modelo
para predecir la velocidad de traslacion.

Hout y Barnea, observan que la velocidad de arrastre, considerando solamente
una burbuja alargada y para el flujo slug continuo, difiere debido a que en la
region del slug liquido es considerado como un flujo de burbuja dispersa y la
presencia de esas burbujas tienen impacto en la velocidad de arrastre, puesto
que estas se dispersan a una velocidad menor que la velocidad de traslacién
de la burbuja de Taylor y pueden coalescer en la nariz de esta, al mismo
tiempo pequefas burbujas se crean en la cola de la burbuja alargada.

La coalescencia de las burbujas dispersas deriva en un aumento de la
velocidad de traslacion de la burbuja de Taylor, llamada velocidad eficaz de
traslacion, Vr.r[18].

Esto es ilustrado en la figura 2.4, la cual esta conformada por una burbuja de
Taylor simplificada en una forma cilindrica sin nariz propagando el liquido del
slug a una velocidad de arrastre U,. En la regién del slug liquido se tiene una
fraccion volumétrica media de gas as que son las burbujas dispersas
moviéndose a una velocidad de arrastre U.

Burbujas dispersas
en el Slug liquido

o
i
i
i
i
i

i
Burbuja elongada,
considerada cilindrica
de nariz plana
1

Figura 2.4. Bosquejo simplificado auxiliar en la prediccion de la velocidad de arrastre de una
Burbuja de Taylor, U; y una burbuja dispersa en el slug liquido U,
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El incremento en U, por la coalescencia de las burbujas en la burbuja de
Taylor, se estima de la siguiente manera:

e Se asume que la pelicula de liquido en la region de la burbuja de
Taylor no contiene pequenas burbujas dispersas y se aplica un
balance masico en el frente de la burbuja alargada.

(Ax1 + AXZ)OCS - UoAtaS = szab (225)

De donde 4x son las distancias recorridas por la burbuja de Taylor.

e De la ecuacidén (2.25) se considera que el desplazamiento de la
nariz de la burbuja de Taylor durante un intervalo de tiempo 4t a la
velocidad U, y en ausencia de burbujas dispersas, se tiene una
longitud recorrida 4x,=U,4,, Tomando en cuenta la presencia de
burbujas y para U,>U, se cumple que el hecho de que las burbujas
dispersas sean absorbidas por la burbuja de Taylor durante el
mismo intervalo de tiempo 4ty la burbuja de Taylor se desplaza a la
distancia 4x..

Axias—UgAtags

Ax, = (2.26)

ap—as

e Se obtiene la  velocidad de arrastre eficaz como
Usger=Ax/At=(A4x,+4x,)/4t, o por medio de la ecuacion (2.27).

(Ug-Ug)as
ap—as

Udef = Ud + (227)

De la ecuacién (2.27), el ultimo término es la aportacion que se le
hace a la velocidad de arrastre de la burbuja de Taylor influenciada
por la incorporacion de las burbujas dispersas en el slug a su nariz
en un flujo slug continuo. Es notorio que este término no tendria
impacto alguno si as=0 (caso en que no hay burbujas dispersas en
el slug liquido) o cuando la velocidad de arrastre de la burbuja de
Taylor sea igual a la de las burbujas dispersas, U,=U,. En caso de
que U,;<U,, las burbujas dispersas no llegarian a ser absorbidas por
la burbuja de Taylor y quedarian cerca de la periferia por lo que la
fraccion volumétrica de gas en la regidn del slug liquido, as, seria
despreciable.

e Si se retoma el concepto propuesto por Nicklin para la velocidad de
traslacion de una sola burbuja de Taylor, se obtiene la expresion
(2.28), que expresaria la velocidad de traslacion de la burbuja de
Taylor y el aporte de las burbujas dispersas en el slug liquido como
una velocidad de traslacion eficaz.

(Ug—Up)as
ap—as

Udef = UT + (228)

Los parametros faltantes para aplicar el modelo, son conceptos tomados de
otros trabajos y se puede proceder de la siguiente manera:
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Todo tamafio de burbuja llega a un diametro critico, d., y la velocidad de
arrastre de una burbuja dispersa es dependiente de este didametro critico,
entonces cuando éste es excedido, la velocidad de arrastre tiende a ser
constante y no depender del diametro de burbuja. Brodkey (1967) definié ese
diametro como:

d, = [0.40/Apg]*/? (2.29)

Usualmente en una instalacion de flujo aire-agua, éste diametro critico es
aproximadamente igual a 1.7 mm, y depende de las propiedades fisicas del
gas, asi como de la distribucion de las pequefnas burbujas en la tuberia. Sin
embargo en una gran mayoria de disposiciones experimentales, el diametro
sobrepasa al critico y esto fue observado por Barnea y Shemer (1989),
entonces con anterioridad Harmathy (1960), propuso calcular la velocidad de
arrastre de una burbuja dispersa, U, cuyo diametro es mayor que el diametro
critico con la correlacion (2.30).

Uy, = 1.54[cApg/p?]"/* (2.30)

Posteriormente, Wallis (1969) deduce que la velocidad de arrastre de una sola
pequefia burbuja es afectada por todas las pequenas burbujas en el slug
liquido y es menor que la velocidad de arrastre de una sola moviéndose en el
liquido concerniente a un factor establecido por la fraccion volumétrica de gas
presente en el slug, as, correlacion (2.31).

Up = Upoe (1 — as)™® (2.31)

La fraccion volumétrica promedio del gas en la unidad del slug, «,, es posible
obtenerla por medio de las expresiones (2.32), la cual esta en funcion de la
longitud de la unidad del slug, y (2.33) en funciéon de un balance masico
realizado por Taitel y Barnea (1990), la combinacion de dichas ecuaciones nos
conduce a la obtencion de la fraccion volumétrica promedio en la region de la
burbuja de Taylor, a5, y considerando que esta sera constante, ecuacion (2.34).

a, = as =+ — [P aydx (2.32)
a, = (Usg — vpas + Uras) /Ur (2.33)
@, = a + O (2.34)

Otro modelo desarrollado por Kvernvold et al. (1984), se basa en mediciones
de la frecuencia del slug tomadas por medio de un sensor que identifica
sefales de autoespectro, llevando asi a la correlacion cruzada, ya vista en el
capitulo anterior, obteniendo la velocidad de traslacion de los slugs, Ur,
integrando las lecturas del tiempo promedio del liquido y gas presentes en los
extremos de dicho sensor, f,. Recordando que fs=1/t, y es una funcién de las
sefales obtenidas, es posible también encontrar las longitudes de la unidad, L,,
y del slug, Ls, como es mostrado en la figura 2.5.
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Figura 2.5. Sefales de tiempo obtenidas de los sensores para determinar las longitudes del
slug, burbuja de Taylor y unidad de slug

En esta técnica de medicion los autores consideraron un tiempo para registrar
valores representativos, este tiempo fue de 5 minutos o hasta alcanzar una
distribucion estadistica de forma estable. Ademas los resultados se
caracterizaron en formas promediadas, es decir para una relacion de flujo de
gas Yy liquido se debe fijar una unidad de slug promedio, una longitud promedio
de los slugs liquidos, una longitud promedio de la burbuja de Taylor y una
velocidad de traslacion promedio de los slugs [17].

Los resultados obtenidos por Kvernvold son mostrados en la tabla 2.2, y de ella
se deduce que la velocidad de traslacion es directamente proporcional a la
velocidad de la mezcla con un factor de proporcionalidad de 1.52 con
3000<Re7r<6500, hecho que ya habia sido establecido por Hubbard (1965) con
1.25 para el factor de proporcionalidad, Gregory y Scott (1969) con 1.35, y
Dukler y Hubard (1975) con 1.2, estos obtenidos con un numero de Reynolds
bifasico mayor a 30,000.

Tabla 2.2. Mediciones obtenidas de las corridas de flujo, trabajo de Kvernvold [17]

Condiciones del flujo Mediciones
Corrida | Usg (m/s) | Ug (m/s) | Rerp | fs(Hz) | Up(m/s) | L,(m) | Lg(m) | UJUy
1 1 0.95 3200 3.5 3 0.85 0.37 1.54
2 1 1.9 4800 3.1 4.4 1.4 0.42 1.52
3 1 2.8 6300 3.3 5.7 1.8 0.45 1.5
4 0.9 1.9 4600 25 4.3 1.7 0.46 1.54
5 0.8 2.8 6000 2 5.5 2.8 0.53 1.53

En conclusién a este modelo, las velocidades de traslacion de los slugs liquidos
son proporcionales a la velocidad de la mezcla con un factor de
proporcionalidad de Ur=1.52U,,.

L. Kokal y J. F. Stanisval, desarrollaron un modelo para toda la variedad de flujo
pulsante horizontal e inclinado por medio de ecuaciones de continuidad del gas
y liquido para una celda unidad de slug, considerando el tiempo que tarda la
unidad del slug en atravesar una distancia, dicho tiempo lo divide en s, para el
slug liquido, ecuacion (2.35), y t, para la pelicula de liquido o region de la
burbuja de Taylor, ecuacion (2.36) [3].

(2.35)
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L
tr =3 (2.36)

A la vez, la longitud de la celda unitaria del slug, se relaciona con la velocidad
de traslacion y la frecuencia del slug, ecuacion (2.37).

L, = Ir (2.37)
fs

Para la velocidad de traslacion se hizo uso de la expresion de Zuber y Findlay

que establecen:

UT = CZUS + Ud (238)

De donde la constante C, adquiere un valor fijo de 1.2, siendo esta una
expresion muy similar a la establecida por Nicklin, (2.23), y a diferencia de la
impuesta por Kvernvold, de U;=1.52U,, en observacion a esto, parece
conveniente hacer uso de la ecuacion (2.38), puesto que es aplicable para
tuberias verticales, inclinadas y horizontales.

La velocidad de arrastre depende del diametro y si fuese el caso de la
inclinacién de la tuberia, siendo obtenida por la ecuacién (2.39).

1Y
U, = 0.345 [M] 2 (2.39)
L

2.1.5. MODELOS DE PREDICCION DE LA FRECUENCIA DEL SLUG

En la teoria, para un flujo slug desarrollado en una tuberia, se demuestra que el
gradiente de presion es casi directamente proporcional a la frecuencia del slug,
por lo que es de suma importancia predecir este parametro, y se puede obtener
de la manera como se explico en el capitulo 1, pero aqui se presentan otras
propuestas de algunos modelos desarrollados para su obtencién.

Hubbard y Dukler (1976), llevan a cabo un modelo del comportamiento de flujo
slug que predice con exactitud el comportamiento hidrodinamico de la longitud
de la pelicula, velocidad y caida de presion, pero este modelo es aun
incompleto, puesto que requiere como dato de entrada la frecuencia del slug.

Mas tarde Taitel y Dukler (1997), llevan a cabo un analisis de la formacion del
slug para determinar la frecuencia de éste, dicho analisis lleva a un modelo
determinista en el que se establece un valor medio del tiempo de formacion
entre los slugs. Una vez mas se establece la frecuencia del slug //#, en el
trabajo desarrollado por Taitel y Dukler, t se define como el tiempo en que dos
ondas sucesivas cercanas formaran un slug, aunque en el tiempo del ciclo de
formacion existe una aleatoriedad, Dascher (1970) demuestra que esa varianza
es pequefa y por eso omitida.
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El analisis comienza visualizando el proceso en dos pasos, figura 2.6, los
cuales requieren cada uno un tiempo para desarrollarse, iniciando en el
instante en el que una onda crece en su altura hasta alcanzar la pared superior
de la tuberia.

El primer tiempo ¢;, contabiliza el tiempo de barrido del liquido que esta frente a
la onda hasta que se reduce el liquido a un nivel mucho mas bajo.

El tiempo ¢, sera el tiempo en que el liquido desplazado volvera a su nivel de
equilibrio [16].

Caida del nivel

Barrido hacia arriba del slug liquido

Nivel de e?uilibric

Aumento del nivel y formacion de un puente sobre casi la
totalidad de la seccién transversal del tubo por la onda

Figura 2.6. Tiempos ¢, y ¢, de los dos paso que cumplen el proceso de formacién de un slug

En las observaciones del fendmeno se nota que ¢; es muy pequefio comparado
con el tiempo del ciclo, siendo éste despreciable, ademas en seguida de que el
liquido llega a su nivel de equilibrio, se forma una onda que se mueve a través
de la superficie y cierra el espacio de aire, esta onda tiene una frecuencia con
un orden de magnitud mayor que la frecuencia del slug, de manera que
inmediatamente el cierre que origina es efectivo una vez que el nivel de liquido
ya se encuentra en equilibrio. Puede suceder también que se genere un cierre
prematuro antes de que se llegue al nivel de equilibrio, entonces el slug
formado no persiste en forma y desaparece o se fusiona con algun otro slug
previo [16].

Del analisis anterior, se deduce que el tiempo ¢, (tiempo de regeneracién del
nivel de equilibrio del liquido), es el tiempo caracteristico para todo el ciclo que
dura el fendmeno, y eso conduce a que la prediccidon de la frecuencia del slug
sea a través de la determinacion del tiempo, ¢, necesario para regenerar la
pelicula del liquido desplazado a su nivel mas bajo, 4, hasta su nivel de
equilibrio justo después de que un slug ha sido formado, 4. [16].

La prediccidn de 1, se llevo a cabo, aplicando las ecuaciones de conservacion
de masa y momentum, considerando al flujo transportado en un canal abierto y
determinando los niveles 4y A..

También establecen un parametro adimensional de la frecuencia del slug para
flujo horizontal que depende de un conjunto de grupos adimensionales [17].

D
’;5: = fo(X, Z, Fr,, Frg) (2.40)
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X, ecuacion (2.41), es el parametro de Lockhart-Martinelli que relaciona los
gradientes de presion del liquido y gas.

— (dp/dx)L]l/Z — fSLpL]l/z ﬁ (2 4])
(dp/dx)g fsecpc Usg '

El parametro Z, representa la relacion de las fuerzas inerciales a las fuerzas
gue generan la caida de presion en el gas, (2.42).

> = [4fs ]2 (2.42)

La relacion de las fuerzas inerciales de la fase de gas a las fuerzas
gravitacionales de la fase liquida, se da por medio de los numeros de Froude
para cada una de las fases, ecuaciones (2.43) y (2.44).

_ Ust
FL=5 (2.43)
F, — Usc [_Pc (2.44)
2yDgA|PL-PG

El factor de friccion se establece dependiendo el régimen de flujo reinante
dependiendo del numero de Reynolds y es asumido en ciertos trabajos como
Re;= 2000 para la transicion.

Para flujo laminar, se aplica la ecuacion (2.45).

16

fsk = tomr (2.45)
Para flujo turbulento Lockhart-Martinelli propusieron la ecuacion (2.46).
0.046
fsk = Gearyoz (2.46)

El subindice & solo es para denotar la fase que puede ser gaseosa o liquida,
puesto que estas ecuaciones son aplicables para ambas fases.

2.1.6. PREDICCION DE LA LONGITUD DE LA UNIDAD DEL SLUG

La variacion de la frecuencia y la velocidad de traslacion en los slugs tienen
como efecto que la longitud total de una unidad de slug se modifique y sea
defina por medio de la expresion (2.47).

L, = Uty (2.47)

Si se reconsidera la tabla 2.2, se puede visualizar este suceso, en las
condiciones de flujo 3 y 5 un ligero cambio en la relacion de flujo del liquido de
1 a 8§ m/s causa una variacion muy marcada en la longitud de la unidad, por lo
que realmente es valida la expresion (2.47).
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No obstante, debe aclararse que en la unidad del slug, la longitud de la pelicula
de liquido es la que mas se afecta, mientras que la longitud del slug liquido es
casi constante dentro de la condicion de flujo que se imponga. También es
notorio que si hay un aumento en la relacion de flujo del gas, la longitud de la
region de la pelicula aumenta y sucede lo contrario si se aumenta la relacion de
flujo del liquido.

2.2. CAIDA DE PRESION EN EL FLUJO SLUG

La caida de presion en una tuberia transportando flujo slug es mas acentuada
que cualquier otro flujo que pueda conducir (sea flujo homogéneo o
estratificado), puesto que su magnitud se eleva debido a su comportamiento
oscilatorio (intermitente).

La caida de presion se puede dividir en dos componentes: para el slug liquido
(4p)s ¥y la burbuja de Taylor (4p),. La primera es posible determinarla por medio
de técnicas de flujo a una sola fase.

En la region de la zona de la pelicula (Burbuja de Taylor), pero considerando
que es un cilindro sin cola y nariz, el gradiente de presion es despreciable a lo
largo de esa region, no obstante si pueden ser considerados los efectos de la
nariz y cola de la burbuja de Taylor en una caida de presiéon. A menos que la
longitud de la burbuja de Taylor sea especificada separadamente en esas
regiones, todas las burbujas existentes pueden compensar la caida de presion
en la misma tuberia, de otra manera esta caida de presién no puede ser
determinada [7].

Suo establece las correlaciones (2.48) y (2.49), para obtener la caida de presién
por burbuja, sin embargo no parecen ser muy aceptables, puesto que se
observa que hay un repentino cambio en el numero de Reynolds de términos
puramente viscosos en la correlacion (2.48) y términos virtualmente inerciales
en (2.49), y no suelen ocurrir cambios tan repentinos en ese aspecto. Entonces
estas correlaciones serian aceptables para bajos y altos numeros de Reynolds
respectivamente, y eso puede ocurrir en casos que burbujas a diferentes
numeros de Reynolds conformen la misma relacion de flujo total en la misma
tuberia [7].

Rej<270  Ap, = 90‘:%”” (2.48)
270<Rej<630 Ap, = 0.163p, 12 (2.49)

Por otro lado, Wallis establece que el gradiente de presién por burbuja se
aproxima a un valor equivalente a cuatro veces el diametro de tuberia, es decir,
una longitud aproximada de cuatro diametros de tuberia. La ecuacion (2.50) es
mas aproximada, se aplica a todos los numero de Reynolds y comprende toda
la unidad del slug.
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1 .9 Ls+4D
Apy = 4Cr 5 pLj? =5~ (2.50)
Entonces el gradiente de presion medio sera:
_d_p _ ZCprjZ Ls+4D (2 5])

dz D Ls+Lp

De la ecuacién (2.51), el ultimo factor dependera de la longitud de la unidad del
slug y con ello de la frecuencia del slug.

Si el volumen de la burbuja, V3, y la fraccidn volumétrica de gas en la unidad
del slug, a, fueran conocidos, la longitud de la unidad del slug se calcularia por
medio de la expresion (2.52).

Ls+ Ly = -2 (2.52)

Recordando del capitulo anterior 1/C; representa la fraccion de la seccion
transversal que es ocupada por la burbuja, ecuacion (1.44.), para una burbuja
grande se podria aproximar su longitud a la expresion (2.53).

L, = % (2.53)

Entonces (2.53) y (2.52) pueden sustituirse en (2.51), obteniéndose lo siguiente:
_dp _ 2ot (1 o 4DA
e CEY - ) (2.54)

Considerando también que la fraccion volumétrica de gas en la unidad es dada
por la correlacion (2.55).

— Ja
a=2 (2.55)

La forma final de la ecuacion (2.54) quedaria expresada en términos de los
flujos volumétricos por unidad de area del gas y del liquido, y C;.

dp _ 2CppLj* (. | 4DA .
T dz D (JL + Vbclja) (2.56)

Otra forma de calcular el gradiente de presion es considerando un modelo de
flujo separado y asociando el parametro de Martinelli. Este modelo asume que
para ciertas relaciones de flujo de gas y liquido dadas se conoce el gradiente
de presidon de cada fase fluyendo por si sola a lo largo de la tuberia, y ademas
se define un gradiente de presion que no incluye efectos de cambio de fase,
fuerzas de aceleracion o inerciales, (dp/dz), por lo que se tienen las ecuaciones
(2.57)y (2.58).

2 _  dp/dz
¢G = (dp/dz)sc (2.57)
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2 _ dp/dZ
¢L = (dp/dz)s, (2.38)
Cuando las dos fases son tomadas en cuenta, se llega a las expresiones (2.59)
y (2.60), para flujo laminar y flujo turbulento respectivamente.

1 1
2 + ¢—(2; =1 (2.59)
1\8/7 1 8/7
(¢_g) N (¢_g) —1 (2.60)

El mismo modelo a la vez, se puede imaginar como un flujo bifasico horizontal
en dos cilindros separados y la suma de sus areas de seccion transversal de
dichos cilindros es igual a la seccidon transversal de la tuberia. La caida de
presion en cada cilindro imaginario es la misma que en el flujo real, y solo se
debe a los efectos de friccion y se calcula de la teoria de flujo monofasico.

Este modelo de cilindros separados se asemeja al propuesto por Martinelli que
termina en la siguiente correlacién (2.61).

2 _ $¢ _ (p/d)s
X0 = ¢? ~ (dp/dz)sg (2.61)

En un ciclo dado por el paso de slug y burbuja de Taylor se produce una caida
de presion al avance de la unidad del slug a lo largo de la tuberia, calculandose
con la ecuacion (2.62), de donde 4P es el aporte de la caida de presion por
friccion, 4P, es la aportada por el cambio de aceleracion, mientras que 4P,
expresa la perdida de presion hidrostatica generada por los cambios de
inclinacién de la tuberia, en cuyo caso para flujo horizontal no es considerada

[3]:
AP = AP + AP, + AP, (2.62)

El primer término de la ecuacién (2.62) se describen como las pérdidas por
friccion total de la unidad del slug, es decir, las pérdidas debidas al slug liquido
mas las de la region de la burbuja de Taylor, siendo calculadas como en la
ecuacion (2.63).

_ 2fLpmsLsUs |, 2fcpclyUf
AI} = > + Do (2.63)

Para el factor de friccion del cuerpo del slug, se considera el numero de
Reynolds del slug como la mezcla de que esta compuesto, y es calculado por:

Reg = 2YMPus (2.64)

HMms

Para las propiedades de la mezcla en el slug se tienen las siguientes
relaciones:
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pus = pLHrs + (1 — His)pg (2.65)
tys = pHps + (1 — Hig)ug (2.66)

El segundo término de aceleracion se da a causa de que el slug viaja a una
gran velocidad, una velocidad que es mayor a la pelicula del liquido en la
region de la burbuja, por lo que el slug recolecta esta pelicula de liquido y hace
que se acelere, dando una impresion de que se aporta o entra un flujo masico
en la nariz del slug liquido, que en estado estable, hay un intercambio de masa
entre la pelicula de liquido y el slug liquido, dada por la siguiente ecuacion
(2.67).

pLAHs(Ur — Ug) = pLAHLf(UT - Uf) =My_g (2.67)

Por lo tanto la pérdida de presion por aceleracién se expresa como en la
ecuacion (2.68).

mr

AP, = A‘S (Uy — Uy) (2.68)

Finalmente de la sustitucion de la ecuacion (2.67) en (2.68), se obtiene:

AP, = pyHyr(Ur — Up)(Uy — Up) (2.69)

Generalmente este término es insignificante y eso puede ser verificado en un
calculo conociendo la velocidad de la pelicula de liquido. Por lo tanto el
gradiente de presion promedié en una celda unitaria de slug horizontal es
calculado como:

AP _ APf
T (2.70)
Otra expresion para calcular la caida de presion en el slug es la implementada
por la ecuacion (2.71), donde el gradiente de presion debido a la burbuja de
Taylor es despreciable y por lo tanto omitido, dicha expresion da énfasis al
analizar el sistema en un momento determinado, como si fuera estatico tal y
como es mostrado en la figura 2.7, donde son captadas las unidades de slug
en un instante .

P, — P, =Y APs + ) AP, (2.71)

La caida de presion debida al slug, es calculada por medio de la ecuacién
(2.72).

f psUZ
APg = EPSTS (2.72)
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Figura 2.7. Representacion esquematica de una captura de unidades de slug a lo largo de una
tuberia en un instante dado ¢

La sumatoria de los slugs captados como en la figura 2.7, proporciona la caida
de presidon promedio de los slugs liquidos a lo largo de dicha tuberia,
despreciando la caida de presién debida a la burbuja de Taylor, ecuacion
(2.71).

2.2.1. OSCILACION DE LA PRESION EN EL FLUJO SLUG

Por medio de la ecuacion (2.51) se obtiene la caida de presion promedio. Pero
el comportamiento de la caida de presién aumenta a lo largo de la tuberia por
las intermitencias de las que ya se comentd, es decir, observando la figura 2.8,
se visualiza dicho comportamiento, puesto que la presidon en la region de la
burbuja de Taylor es constante a lo largo de ésta y después viene la caida de
presion del slug liquido, dando una forma triangular o de diente de sierra
alternandose en la caida de presion registrada para cada unidad de slug, esto
es superpuesto en el gradiente de presion promedio y es lo que induce
oscilaciones de presién a lo largo del tramo de tuberia.

Pm:lér:| media
' i

Presién (p) —

g i
Prelswn msh:antanea

Posicion (z) —

Figura 2.8. Comportamiento oscilatorio de la presion en un flujo slug

En el presente trabajo se pretende predecir la caida de presion en una
confluencia de tuberias horizontales transportando flujo slug, desarrollando un
modelo matematico, por lo que los anteriores modelos pueden ser una
referencia para la obtencién de los parametros que intervienen en el fenémeno,
a la vez estos modelos pueden servir como criterio de comparacién con los
resultados de la simulacién que se lleva a cabo.

2.3. MODELO MATEMATICO PARA PREDICCION DE PERDIDAS DE
PRESION EN CONFLUENCIAS DE TRANSPORTE BIFASICO

El presente trabajo esta enfocado a un analisis de las caidas de presién en una
configuracion de tuberias horizontales cuyas secciones forman una confluencia
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con angulo 6 y transportan flujo bifasico, por lo cual al revisar informacion
concerniente al tema, se ha llegado al hecho de que hay muy poca informacion
referente a esto en flujo bifasico y dado que siendo un campo de aplicacion
muy importante se debera primeramente tomar en confianza algunos de los
modelos existentes y modificarlos para este estudio, tal es el caso del trabajo
llevado a cabo por Sanchez S. (1990), en el cual reporta un modelo matematico
para el calculo de pérdidas de presion en confluencias bifasicas, dicho modelo
se basa fundamentalmente en un balance global de energia, considerando que
las mezclas bifasicas tanto de los ramales como la resultante son homogéneas.

La solucion del modelo requiere del calculo del coeficiente de pérdidas que
esta en funcién de parametros geométricos del accesorio y las condiciones de
entrada y salida de las mezclas que confluyen, este calculo se realizé6 por
medio de correlaciones que partieron de los modelos sugeridos por Gardel y
Vaszonyi [19], los cuales fueron adaptados para aplicarse al caso de mezclas
bifasicas. Los anteriores modelos fueron comparados para ver su
comportamiento en diferentes condiciones de flujo y geometrias. De la
comparacién realizada, la ecuacién que mejor se adecuo a los resultados
esperados, la integraron en un modelo de prediccion de las pérdidas de
presion, el cual finalmente se analizdé en un conjunto para tener una idea del
comportamiento de los fluidos en estos accesorios.

La obtencidn de las ecuaciones se obtuvo por medio de un balance de energia,
aplicando la primera ley de la termodinamica:

E1+E2 :E3 (273)

A la vez se tomd en consideracion que las mezclas de los ramales son
homogéneas y hacen un mezclado uniforme en el punto de convergencia.

1

Pivy — P3V3 +E(uf—u§)+g(zl—23)=U3—U1 (2.74)
1

Pyv, — P5V; +E(u§—u§)+g(zz—z3)=U2—U1 (2.75)

El incremento de la energia interna de la mezcla resultante en las ecuaciones
(2.74) y (2.75), se puede igualar con las pérdidas de energia debido al trabajo
de flujo, expresadas en términos de la energia cinética, ecuaciones (2.76) y
(2.77).

uf

U3 - U1 = k137 (2 76)

uZ

Uz - U1 = k2372 (277)

Tomando en cuenta la densidad de la mezcla de cada ramal, despreciando las
diferencias de energia debidas a los cambios de posicion, y las ecuaciones
(2.76) y (2.77), el modelo resulta en las siguientes dos ecuaciones para cada
uno de los ramales:
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P1 uf 1. 9 2
P1_EP3:k137P1+5(u1_u3)P1 (2.78)
2 1
Pz_z_zp3 :k23uz_zpz +E(u§—u§)p2 (2.79)

Para la obtencion de las velocidades y densidades de las mezclas, se deben
considerar los parametros bifasicos mostrados en el capitulo anterior,
ecuaciones (1.18.) y (1.8.), respectivamente.

Considerando un flujo monofasico, es decir completamente liquido o
completamente gas, se pueden tener las expresiones siguientes para la caida
de presion en las tuberias de conduccion.

Py — Py = ki3 %Pu + %(ufm — Ug3)PL1 (2.80)
Py — P3 = ky3 ugziPLz + %(ufu — Ug13)PL2 (2.81)
Py — P3 = kq3 u§261 Pc1 +%(u52‘c;1 — U$g3) P61 (2.82)
Py = P3 = k3 %pGZ +%(u§(;2 — U$63)Pc2 (2.83)

Como es de notar, las ecuaciones anteriores requieren de conocer el
coeficiente de perdidas k;; y k»; para ser resueltas, por lo cual en el trabajo se
consideré dos correlaciones de modelos realizados anteriormente para la
obtencién de este parametro y se comparan para ver cual es la de mejor
adecuacion al modelo, las correlaciones obtenidas fueron con la consideracion
de flujo monofasico. Estos modelos son el de Vaszonyi y Gardel:

e Vaszonyi: Esta correlacion parte de la figura 2.9, en la cual se
observa que en la geometria del arreglo de tuberias existe similitud,
por lo cual en las ecuaciones (2.84) y (2.85) el primer término es el
que define la influencia que tiene la relacion de flujo y el angulo de
incidencia del mezclado.

ki3 =13 (Z—:)z +1-2 [(Z—:)z (%)2 cos '+ (%)2 (2—2)2 cos y'] (2.84)

3

kyz = 153 (Z—z)z +1-2 [(%)2 (%)2 cosB'+ (%)2 (2—:)2 cos y'] (2.85)

usz 3 3

FLORES ALVAREZ GERARDO JESUS 55



CAPITULO 2 MODELOS DE FLUJO BIFASICO Y MODELO MATEMATICO

- U
____________ - P3
-~ D3

Figura 2.9. Configuracidn geométrica para la confluencia de Vaszonyi

De las ecuaciones (2.84) y (2.85), A3, A23, son coeficientes de correccién
que dependen del angulo de incidencia del flujo hacia el colector, siendo
para cada uno el angulo adyacente al ramal del que se esté tratando, es
decir  y y, respectivamente y expresados en grados, ecuaciones (2.86) y
(2.87). Mientras que f’y y’, son angulos de incidencia corregidos para
ajustar los datos de base, ecuaciones (2.88) y (2.89).

Az = 0.9609 — 2.114 x 10738 + 1.661 X 10™*B2 — 4.591 x 107683 +

3.35 x 10788% — 4.237 x 10~ 1185 — 1.873 x 10~138°¢ (2.86)
Ayz = 0.9609 — 2.114 x 1073y + 1.661 x 10™*y? — 4.591 x 107%y3 +
3.35 x 1078y* — 4.237 x 1071y> — 1.873 x 1073y ° (2.87)
' =1.418 — 0.0059432 (2.88)

Yy = 1.41y — 0.00594y? (2.89)

Los resultados de las ecuaciones (2.86) y (2.87) deben quedar
expresados en radianes, por lo que se debe multiplicar por el factor de
conversion de 0.01745.

e Gardel: Este modelo se basé en una geometria en Tee, como la
que se muestra en la figura 2.10, utilizando como flujo agua vy el
angulo de incorporacion () del agua se fijo constante a 0°,
ecuaciones (2.90) y (2.91).

ks = ~0.92(1 — q)* — g [(12 = /%) (T~ 1) + 08(1 - ) -

1-ay) ] +2-a))g(1-qy) (2.90)

cosy

a

cosy

kas = 0.03(1 — q2)? — g2 [1 + (1.62 — /) 2T - 1) - 0.38(1 — az)| +
(2 —-ay)q,(1—qy) (2.91)
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Figura 2.10. Configuracion geométrica para la confluencia de Gardel

De las ecuaciones (2.90) y (2.91), q y a, son las relaciones de flujo
volumétrico y de las areas de seccidn transversal, respectivamente, las
cuales son calculadas por las expresiones (2.92), (2.93), (2.94) y (2.95).

_— oo
0 =2 (2) (2.93)
- ean
a = (ﬁ—j)z (2.95)

Para el termino r, no se requiere de calculo alguno, solo es conocer el
radio de bisel en el injerto de las tuberias.

Como resultados preliminares al modelo desarrollado marcan que:

e En experimentaciones con el modelo de Gardel, en una confluencia
con dimensiones D;=38.1 mm, D,=38.1 mm y D3;=254 mm,
conduciendo flujo bifasico y a pequeias velocidades los valores de
ki3 Yy ko3 se aproximan a los correspondientes de flujo monofasico,
sin embargo en un aumento del flujo en los ramales se nota un
incremento de hasta 60 % en pérdidas significativas, las cuales son
consideradas por mezclado de los flujos en el punto de
convergencia.

e Cuando el sistema transporta flujo slug en un ramal o ambos, se
observd que se generan oscilaciones de presidbn que pueden
provocar serias caidas de presion y a la vez un aumento de los
coeficientes k;; y k23, los cuales pueden llegar a ser de 2 a 3 veces
mayores que si se transportara a los mismos flujos masicos en
monofasico, ademas para velocidades altas, las pérdidas por
mezclado son mayores en tuberias de diametros pequefios.

e Otro factor que contribuye a las pérdidas de presion es la calidad de
la mezcla bifasica, puesto que en tubos pequefios a una gran
calidad, la caida de presion es mayor que a menores valores y con
las mismas velocidades.
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e Para una configuracién en la que p=0° y=30° y mismos flujos
masicos para los ramales 1y 2, las caidas de presion son menores
y esto puede ser interpretado como una mejor configuracion el
colocar uno de los ramales alineado con el colector, mientras que el
segundo ramal, confluyendo en un angulo no mayor a 30°.

e Finalmente, se deduce, que las ecuaciones que definen las
pérdidas de presion en confluencias, se componen por términos que
desde un principio caracterizan el balance de energia. Dichos
términos son los siguientes:

= Pérdidas por friccion, del fluido con la pared y del desplazamiento de
las fases en las cuales una se mueve a mayor velocidad que la otra.

» Pérdidas irreversibles debido a la aceleracion del fluido.

» Y perdidas por variacion de la posicion o nivel de la tuberia.

Considerando estos resultados preliminares y con los modelos presentados a
través de todo este capitulo, en el siguiente apartado se aplica el modelo que
engloba las correlaciones mas adaptables al caso de estudio, para el cual, se
pretende estudiar las caidas de presion en un arreglo similar al de la figura
2.10, por lo que se mostrara la metodologia a seguir para la simulacién del
modelo.

2.4. DESARROLLO DEL MODELO MATEMATICO
2.4.1. MODELOS Y CONSIDERACIONES PARA SU OBTENCION

Antes de proceder al desarrollo del modelo, es primordial entender lo que este
es 0 como se procede para su obtencion, por lo cual en este punto se tocan
conceptos basicos a considerar para la obtencion de un modelo numérico.

Un modelo es una representacion simplificada de un sistema en particular cuyo
interés es estudiar su comportamiento y caracteristicas bajo distintas
condiciones y configuraciones de operacion.

Primeramente se lleva a cabo un analisis teérico o método deductivo, el cual es
un estudio cualitativo de los fenbmenos que caracterizan el comportamiento del
sistema en cuestién, siendo posible esto por medio de las relaciones
matematicas y ecuaciones descriptivas de dicho fendbmeno a estudiar, lo ya
establecido en el capitulo anterior y parte de este.

Una vez obtenido el modelo, se realizan experiencias con él, es decir se
simula, cuyo objetivo es conocer su comportamiento ante diversas situaciones
0 escenarios.

No obstante es importante primero conocer el estado del sistema, es decir el
conjunto de variables necesarias para describir un sistema en un instante de
tiempo y relativo a los objetivos de un estudio. A su vez, también es de
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importancia saber con qué tipo de sistema es que se esta tratando; es decir si
este es un sistema continuo en el que las variables de estado cambian de
forma continua con el tiempo, o es discreto, que cambian solo en ciertos
instantes de tiempo.

Una vez entendido lo descrito anteriormente, el tipo de modelo de simulacion
sera de acuerdo a su evolucion con el tiempo, dando asi dos tipos de modelos
existentes:

o Estaticos: Aquellos que representan al sistema en un instante particular.
e Dinamico: Los que lo representan como un sistema evolucionando con
el tiempo.

También debe considerarse si el modelo tiene un comportamiento aleatorio, es
decir, si sus variables de estado varian en el proceso de induccién del
fendmeno, tales modelos se clasifican de la siguiente manera:

e Deterministas: En los que no existe aleatoriedad, puesto que los datos
de entrada y salida son unicos.

e Estocastico: EI comportamiento de las variables y salidas es aleatorio,
por lo que requiere de una estimacion.

Asi encontramos que los modelos pueden ser clasificados, dependiendo de las
variables de estado involucradas, como: modelos hibridos, continuos, discretos
o0 combinados.

Finalmente como se menciond el modelo es para simular el fenémeno, por lo
cual se debe comprender claramente los elementos de la simulacion, como son
los mecanismos de transicion los cuales muestran los cambios producidos de
un estado a otro en el sistema y los eventos discretos que producen esos
cambios.

Una vez entendido lo anterior, es posible proceder con el desenvolvimiento del
modelo, de aqui, comenzando por definir el primer punto de su desarrollo.

2.4.2. MODELO MATEMATICO

El conjunto de ecuaciones que caracterizan el flujo slug que transita dentro de
una tuberia horizontal y las expresiones para obtener la caida de presidn
debida al flujo slug, conformaran el modelo matematico para describir el
fendmeno de transporte, el cual finalmente sera simulado en un algoritmo
creado en Matlab.

Primeramente, como es de nuestro interés el conocer los parametros
principales del flujo slug que se desarrolla dentro de las tuberias horizontales,
dichos parametros se deben obtener a partir de las expresiones del flujo
bifasico tal y como se expuso en el capitulo anterior, aunque algunos de los
parametros no intervengan directamente en el calculo de la caracterizacion del
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flujo slug, se ha procedido a calcularlos, puesto que estos pueden ser
importantes en la interpretacion de los resultados.

Tomando en cuenta las velocidades superficiales de las fases que se
identifican en el mapa de patron de Flujo de Mandhane dentro de la zona de
flujo slug, como se mostrara en el préximo capitulo, y las dimensiones de las
tuberias (diametros), para la linea principal y el ramal, se obtienen la velocidad
de la mezcla del flujo, (2.96), los flujos volumétricos de las fases y el flujo
volumétrico total que viajaran a lo largo de las tuberias, (2.97), (2.98) y (2.99),
correspondientemente.

Uy = Usg + Ugy (2.96)
Q¢ = UsgA (2.97)
Q. =Us A (2.98)
Qr = Q¢ + 0y (2.99)

Obtenidos los flujos volumétricos se procede a calcular parametros como las
fracciones volumétricas aparentes de las fases, (2.100) y (2.101), dichos
parametros seran de importancia para expresar algunas variables de estado en
funcién del aumento de la velocidad superficial del gas o de liquido.

A =2 (2.100)
Qr
de=1-2, (2.101)

Las tuberias son consideradas el volumen de control del sistema, en los cuales
se analiza el comportamiento del flujo desarrollado, siendo un sistema cerrado
que conduce una mezcla de flujo bifasico, por lo que el intercambio de energia
y de materia con el ambiente, es nulo, esto para las tuberias de la linea
principal y ramal, sin embargo después del punto de confluencia, la tuberia
colector tendra como condiciones de flujo los aportes de las dos lineas que
confluyen.

Se calcula primeramente el flujo aportado por cada fase, (2.102) y (2.103), y el
flujo masico total de estos dos aportes, (2.104).

mG S pGUSGA (2]02)
mL = pLUSLA (2]03)

Se calcula la fraccion masica de gas presente, (2.105), y la fraccidén volumétrica
ocupada por el gas en la seccion de tuberia, (2.106), estas expresiones
proporcionan la cantidad de gas alojada en la mezcla bifasica y con ello
podemos predecir la distribucién de las fases de acuerdo a estas cantidades.
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_ e
x =D (2.105)
a = 0.84%€ (2.106)

T

Una vez calculados los parametros bifasicos, es posible la caracterizacion del
flujo slug; para el tapon de liquido, se obtienen dichos parametros de la
siguiente serie de expresiones extraidas del trabajo reciente realizado por F.
Sanchez [10]:

La velocidad del slug, (2.107), establecida como la velocidad de la mezcla por
un coeficiente multiplicador equivalente a 1.3436.

Us = 1.3436U,, (2.107)

En el disefio de estructuras hidraulicas en las cuales existen cambios
repentinos de flujo y dichos cambios tienen efecto en el comportamiento
energético del fluido, se aplica el numero de Froude, siendo este la relacion de
las fuerzas de inercia con las de gravedad.

El numero de Froude, es de importancia para la obtencién de la frecuencia del
slug, en la expresion desarrollada por F. Sanchez [10], y aplicada en este
modelo.

U 27.2859
NFr = =L [_

9.81D L1.3436U

+ 1.3436U, | (2.108)

El numero de Froude de la expresidn anterior, la fraccion volumétrica de liquido
aparente y el diametro de la tuberia, influyen en la frecuencia del slug, (2.109),
de acuerdo a lo reportado por F. Sanchez [10].

2.070 )]1-2879

fs = 0.0148 |1, (222 + 1.3436NFr (2.109)

La longitud del slug, es una variable aleatoria dada por la expresion (2.110), la
cual solo depende del diametro de tuberia, multiplicado por un numero aleatorio
de entre 20 a 30.

Ls = (20 — 30)D (2.110)

Como se comentod en el capitulo anterior, H;, representa la fraccion volumétrica
de liquido ocupada en la seccién de tuberia transportando flujo bifasico,
mientras que Hgs, representa la fraccion volumétrica de liquido en el slug (tapén
de liquido), como se muestra en la figura 2.11.

Para este parametro se sustrae la expresion (2.111), formulada por Gregory et.
al. (1978), de la tabla 2.1, expresada en funcién de la velocidad de la mezcla.
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Figura 2.11. Representacion de las fracciones volumétricas de liquido en un flujo bifasico y en
un tapoén de liquido

= 139 (2.111)

Para la region de la burbuja de Taylor, se aplican ecuaciones publicadas en el
articulo de G. B. Wallis [7]:

Si se considera esa region como un flujo estratificado liso o anular, se calcula la
velocidad media del liquido en el slug, j, con la expresion (2.112), esto ya
explicado en el capitulo anterior.

j== (2.112)

La velocidad de la burbuja, (2.113), queda en funcién directamente proporcional
a esta velocidad media, con un coeficiente multiplicador de 1.2 la velocidad
media del liquido en el slug, de acuerdo a lo explicado por G. B. Wallis [7].

v, = 1.2j (2.113)

Como un complemento y para enriquecer con mayor informacion la
caracterizacion del flujo slug, se propone obtener el Area de la burbuja, con la
expresion (2.114), igualmente propuesta por G. B. Wallis.

A, =4 (2.114)

(2

Puesto que el comportamiento del flujo slug es intermitente, es de nuestro
interés el conocer los tiempos de paso del tapdn liquido y de la burbuja, los
cuales se calculan con las siguientes relaciones establecidas en el trabajo de
G. Mendoza [3]:

t, es el tiempo de paso de una celda unitaria de slug (tapon liquido + burbuja de
Taylor), (2.115)

£, =~ (2.115)

Se obtienen la velocidad de arrastre y traslacién por medio de las expresiones
(2.116)y (2.117).

—p1
U, = 0.345 [M] 2 (2.116)
L
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Ur = 1.2Uy + Uy (2.117)
Para la longitud del slug, se hace uso de la ecuacién (2.118).
L, =t,Ur (2.118)

Teniendo la longitud de la unidad, (2.118), y del slug, (2.119), la longitud de la
burbuja sera la diferencia entre las longitudes de unidad y slug, (2.119)

L, =L, — Lg (2.119)

Los tiempos de paso del slug y la burbuja de Taylor seran dados por las
expresiones (2.120)y (2.121).

ts = = (2.120)
T
Lp

ty, = Ur (2.121)

Para la caida de presion a lo largo de las lineas horizontales, se han aplicado
tres modelos, los cuales se desglosan a continuacion:

e Modelo Homogéneo: Modelo en el que el flujo en el tapon liquido es
considerado como un flujo homogéneo y la caida de presién por friccion
total sera el calculado para cada una de las regiones tapon y burbuja de
Taylor.

En este modelo, las propiedades fisicas de los fluidos como la densidad

y la viscosidad son evaluadas como una mezcla homogénea y
calculadas con las expresiones (2.122) y (2.123), respectivamente [20].

pu = pHys + (1 — Hys)pg (2.122)
v = pHps + (1 — His)ug (2.123)
Al ser considerado un flujo separado, se calculan los numeros de

Reynolds para las dos regiones, la mezcla homogénea (2.124), y la
burbuja de Taylor (2.125) [7].

Re, = LupmP (2.124)
Um
Re, = 2oPe? (2.125)

Ue

El numero de Reynolds es evaluado de acuerdo a lo ya sabido para un
flujo monofasico [7], esto para obtener los coeficientes ¢;, cg, n. y ng.

Cuando Re;<2000 se tiene que,
cL Y c¢=64 ademas n; y ng=1
Mientras que Re;>2000,

FLORES ALVAREZ GERARDO JESUS 63



CAPITULO 2 MODELOS DE FLUJO BIFASICO Y MODELO MATEMATICO

cLY cg=0.184, ademas n; y ng=0.2

Una vez determinados los coeficientes, se aplican las ecuaciones (2.126)
y (2.127) para el calculo del factor de friccion en tuberias lisas y para flujo
monofasico [20].

—_°L

fi = ot (2.126)
— _C%

fo = et (2.127)

Finalmente el calculo de la caida de presién, (2.130), sera la suma de la
caida de presion ocasionada por la mezcla homogénea en el slug
(2.128), y la burbuja de Taylor (2.129) (sin considerar la pelicula de
liquido).

2

AP, = BprMUI\Z/I (2.128)
2

AP = Eprleg (2.129)

APry = AP, + AP; (2.130)

Modelo Slug: En este modelo, la caida de presién es calculada tomando
en cuenta las velocidades del slug y burbuja, asi como sus longitudes, el
procedimiento es el mismo que en el anterior modelo pero haciendo
estas otras consideraciones.

Para el numero de Reynolds en el slug liquido, (2.131), se retoma las
propiedades de la mezcla homogénea, ecuaciones (2.122)y (2.123), y se
modifica Uy, por Us mientras que el Reynolds para el gas se hace del
mismo modo, (2.132)

Reg = ZsemP (2.131)
M
Re, = 222 (2.132)

Ue

Igualmente se evalua el Reynolds para las fases y se calcula el factor de
friccion para el slug liquido y el gas, ecuaciones (2.133) y (2.134):

Cuando Re;<2000 se tiene que,
csyY c=64 ademas nsy ng=1
Mientras que Re;>2000,
csyY cg=0.184, ademas nsy ng=0.2

fs = —a (2.133)

ns
Res
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fo=—3 (2.134)

= g
ReG

El flujo masico de la burbuja de Taylor es calculado por la expresion
(2.135), esto para calcular el flux masico de gas, (2.136)

Thb = vabAb (2]35)
G, = % (2.136)

Las caidas de presion para el slug y la burbuja de Taylor, involucran las
longitudes de las mismas, por medio de las ecuaciones (2.137) y (2.138),
respectivamente, y la caida de presiéon total sera la suma de estas,
(2.139), como se muestra en la figura 2.12.

f U
Lp G2

AP, = fbgbi (2.138)

AP, = APs + AP, (2.139)

Figura 2.12. Modelo caida de presion flujo slug

¢ Modelo de Lockhart-Martinelli: Es un modelo de flujo separado, en la que
la caida de presién por friccion se hace por separado para cada una de
las fases como si viajaran solas.

El numero de Reynolds para cada fase es calculado con la velocidad
superficial de las fases y la viscosidad dinamica de los fluidos [21],
ecuaciones (2.140) y (2.141).

_ UsgD

Reg = =3¢ (2.140)
Re, = ”;i” (2.141)

La condicion de evaluacion del numero de Reynolds para los
coeficientes cg, c1, ng y ni, se determina de la siguiente forma [21].
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Cuando Re;<2000 se tiene que,
cgycr =]6 ademas nry ng=1
Mientras que Re;>2000,
ccY ¢, =0.046, ademas n; y ng=0.2

De igual forma el factor de friccion para las fases, (2.142) y (2.143), es
calculado para flujo a una sola fase y tuberia lisa.

— S

fo = e (2.142)
_ _CL

fi= o (2.143)

Se procede a calcular las caidas de presidon superficiales de las fases,
liquido y gas con su correspondiente velocidad superficial, ecuaciones
(2.144) y (2.145) [21].

2

APy, = ‘%Mzﬂ (2.144)
2

APy = 2LebeTse (2.145)

El parametro de Martinelli es una relacion de las caidas de presion
superficiales, liquido sobre gas, y nos indica la caida de presion bifasica
debida a la friccion, correlacién (2.146)

2 _ APgp
X2 =2 (2.146)

Una vez caracterizado el flujo slug se procede a calcular el coeficiente de
pérdidas debido a la confluencia, esto es, aplicando el modelo de Vaszonyi y
Gardel, explicados en el apartado 2.3, de este capitulo.
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CAPITULO 3

METODO DE SIMULACION
CON EL MODELO
MATEMATICO

En este capitulo se desarrolla la secuencia de calculo para simular con el
modelo matematico, definiendo cada uno de los pasos importantes a seguir
para dicha simulacién, desde la planeacion hasta el calculo tedérico y finalmente
un algoritmo de solucion para las diversas corridas. En la simulacién utilizando
este modelo se pretende caracterizar el flujo slug que se transporta en las
tuberias horizontales antes de la confluencia y después de esta, dicha
caracterizaciéon se realiza con el objetivo de conocer los parametros
importantes como: la frecuencia, longitud y velocidad de los slugs, velocidad y
longitud de la burbuja de Taylor.
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Lo mostrado en los dos capitulos anteriores, en los cuales en el primero se
desgloso el marco tedrico del flujo bifasico y en el segundo los modelos para la
obtencidn de parametros que caracterizan el flujo slug, da pauta para que en
este presente apartado se detalle el esquema analitico numérico desarrollado
en auxilio con las ecuaciones del modelo numérico de las expresiones (2.80) a
(2.146), dicho esquema que es el modelo matematico que describira las
condiciones de operacion y el comportamiento del sistema a estudiar.

Para desarrollar la simulacion del modelo, se ha procedido de la siguiente
manera:

Diseno del sistema a estudiar.

Planeacion de las corridas de simulacion.
Caracterizacion del estado del sistema.

Corridas de simulacion a distintas condiciones iniciales.
Analisis de resultados.

abRhwN =

De estos cinco puntos se puede definir un algoritmo de solucién que sea
iterativo a distintas condiciones de flujo y variaciones geométricas (angulo de
incidencia de la confluencia y diametro de tuberias).

3.1. DESARROLLO DE LA SIMULACION CON EL MODELO MATEMATICO
3.1.1. DISENO DEL SISTEMA DE SIMULACION

Recordando que un sistema es un conjunto de elementos mecanicos (u otro
tipo, dependiendo del estudio en cuestidon), que al interactuar entre ellos para
alcanzar un objetivo se configuran y coordinan para admitir datos de entrada
que pueden ser energia o materia del ambiente, y después de un proceso del
fendmeno arrojan informacion de salida del mismo tipo, energia o materia.

A la vez estos sistemas consideran limites o fronteras que los distinguen del
ambiente. Para este estudio el sistema a considerar es un sistema cerrado y
adiabatico, puesto que no hay intercambio de energia o materia con el
ambiente, y sus fronteras son fisicas (paredes de las tuberias), tal y como se
muestra en la figura 3.1, en la cual el sistema en estudio es una confluencia de
tuberias, y para este trabajo primeramente se ha planteado el sistema
conformado por 4 volumenes de control, por la razon siguiente: Como el
sistema se compone de una confluencia de tuberias, linea principal y ramal, las
cuales conducen bajo ciertas condiciones de frontera flujo slug, al converger en
el punto 3 interactuan y crean un comportamiento de flujo diferente en la tercer
linea de transporte continua (colector).
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Linea principal f (Ilolector

i

Qe

Figura 3.1. Elementos del sistema de confluencia

Por lo explicado anteriormente, se identifican cuatro volumenes de control, los
cuales se explican mas adelante. Las lineas de transporte son tuberias
horizontales lisas de dimensiones de 2.54 y 5.08 cm de diametro, y una longitud
de 700 m, ademas otro factor a intervenir es el angulo 6, de incidencia del ramal
con la linea principal, la combinacién de estas dimensiones en el conjunto y la
variacion del angulo, nos da la posibilidad de abordar distintas configuraciones
para este trabajo.

Cabe sefialar también lo ultimo que fue comentado del capitulo anterior, con
respecto a la configuracion geométrica de la confluencia, dado que como fue
demostrado por Gardel, es preferible colocar la linea principal y el colector en
forma paralela y continua, siendo la modificaciéon en el angulo 6 de incidencia
del ramal con la linea principal.

3.1.2. PLANEACION DE LAS CORRIDAS DE SIMULACION

En primera instancia, para comenzar el modelo matematico es primordial
determinar el comportamiento dinamico del flujo bifasico y su alteracion al
proceder el tiempo (si este es un sistema dindamico y es necesario), es decir,
definir las condiciones iniciales, la trayectoria y la distribucion de las fases en
las lineas de trasporte, tal como se mencion6 en el primer capitulo, el patron de
flujo desarrollado en el sistema, por lo cual para definir este estado, haciendo
uso del mapa de patron de flujo de Mandhane mostrado en el capitulo 1, se
establecié una region de simulacion, esta region es instaurada dentro de la
zona de flujo slug en este correspondiente mapa de flujo.

3.1.2.1. ESTABLECIMIENTO DE LA MATRIZ DE PRUEBAS

Siendo establecida de acuerdo al mapa de patrén de flujo de Mandhane, ya
que este es practico y solo involucra las velocidades superficiales de las fases,
las condiciones de simulacion se han fijando como puntos, de acuerdo a las
velocidades superficiales de las fases Usg y Us, en m/s; los puntos a,b,c y d en
color azul se han fijado para la linea principal, mientras que los puntos 4,B,C y
D de color rojo para el ramal que confluye a un angulo 6, tal como se muestra
en la figura 3.2.
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Figura 3.2. Ubicacién en el diagrama de Mandhane de la matriz de pruebas

Los puntos ubicados dentro de la region de flujo slug fueron definidos de tal
manera que el flujo slug fuera posible desarrollarse en las lineas de transporte,
considerandose las regiones de transicion de un patrén de flujo a otro, ademas
de las capacidades de transporte de flujo aceptables para las dimensiones de
las tuberias.

A la vez los puntos trazados indican las condiciones de flujo iniciales para
inducir el flujo slug en cada una de las lineas de transporte, esto es, un punto
como condicion de flujo para una tuberia a la cual se le modifica aumentando la
velocidad superficial del gas o del liquido, dando asi una matriz de prueba de 4
puntos, que definiran los casos de estudio en conjunto con la configuracién
geométrica y las dimensiones de las tuberias.

3.1.2.2. CASOS DE ESTUDIO PARA LAS CORRIDAS DE SIMULACION

Una vez comprendido el disefio del sistema y establecida la matriz de prueba,
se delimitaron 9 casos de estudio, los cuales consistieron en las condiciones de
flujo como los puntos identificados en la matriz de pruebas, las dimensiones del
diametro de tuberia, y el arreglo geométrico de las tuberia como la variacion del
angulo de incidencia de la confluencia, 0, cuyos angulos a estudiar son 20,30 y
45°; mientras que del lado del colector sus condiciones de flujo seran las
resultantes por balance de masa de los aportes de las otras dos lineas, dando
una matriz resultante de 16 puntos, por combinacion de cada uno de los 4
puntos de la matriz de prueba de una con la otra linea, tal y como es mostrado
en las tablas 3.1, 3.2y 3.3.

Tabla 3.1. Caso de estudio donde los diametro de las tres lineas es de 2.54 ¢m y a un angulo
determinado

Caso 1 | 6=20,30y45°
Linea principal Ramal Colector
D, 2.54 cm D, 2.54 cm D; | 2.54 cm
Punto | Usg(m/s) | Us (m/s) | Punto | Usg(Mm/s) | Us (m/s) Puntos
a 2.5 2 A 1.5 0.8 a-A | a-B | a-C | a-D
b 5.5 2 B 4.5 0.8 b-A | b-B | b-C | b-D
c 2.5 1 C 1.5 0.4 c-A|cB| cC | ¢c-D
d 5.5 1 D 4.5 0.4 d-A |d-B| d-C | d-D
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Tabla 3.2. Caso de estudio donde los diametros de las tres lineas es de 5.08 cm y a un angulo
determinado

Caso 2 | 6=20,30y45°
Linea principal Ramal Colector
D, 5.08 cm D, 5.08 cm D; | 5.08 cm
Punto | Usg(m/s) | Us (m/s) | Punto | Usg(m/s) | Us (m/s) Puntos
a 2.5 2 A 1.5 0.8 a-A | aB | aC | a-D
b 5.5 2 B 4.5 0.8 b-A | b-B | b-C | b-D
c 2.5 1 C 1.5 04 cA|cB| cC | ¢cD
d 5.5 1 D 4.5 0.4 d-A | d-B| d-C | d-D

Tabla 3.3. Caso de estudio donde los diametros de la linea principal y el colector son iguales
(5.08 cm), y mayores al diametro del ramal (2.54 c¢m), con angulo determinado

Caso 3 | 6=20,30y45°
Linea principal Ramal Colector
D, 5.08 cm D, 2.54 cm D; | 5.08 cm
Punto | Usg(m/s) | Us (m/s) | Punto | Usg(m/s) | Us (m/s) Puntos
a 2.5 2 A 1.5 0.8 a-A | aB | a-C | a-D
b 5.5 2 B 4.5 0.8 b-A | b-B | b-C | b-D
c 2.5 1 C 1.5 0.4 c-A|cB| c-C | ¢cD
d 5.5 1 D 4.5 0.4 d-A | d-B| d-C | d-D

3.1.3. CARACTERIZACION DEL ESTADO DEL SISTEMA

Como se menciond en el diserio del sistema, se identificaron 4 volimenes de
control, los cuales se definen a continuacion:

e Volumenes de control (VC) 1 y 2: Estos volumenes de control son
similares por lo cual su caracterizacion de flujo es la misma; estan
delimitados por las paredes de las tuberias horizontales
correspondientes (linea principal y ramal), sus condiciones iniciales son
las velocidades superficiales de las fases que a la vez con el diametro
de tuberia dan los flujos masicos de entrada, dado que el sistema es
cerrado, el flujo se caracteriza por los parametros y modelos del flujo
slug, vistos en el capitulo 1y 2, respectivamente.

En la caracterizacion de estas lineas es de importancia obtener las
siguientes variables de estado: La frecuencia del slug, la velocidad del
slug, la fraccion de liquido en el slug, las longitudes de slug, burbuja de
Taylor y celda unitaria. Un esquema se muestra en la figura 3.3.

Linea principal

— Ql:l:—' f1,Us1, Hysyy Lsy,y Lpa,y Loy

— — | f2,Usz, Hyso, Lsp, Lo, Loys

Figura 3.3. Esquema de los volumenes de control 1y 2
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e Volumen de control 4: Este VC al igual que el 1 y el 2, se caracteriza
igual, sin embargo las condiciones iniciales son proporcionadas por la
resultante de los flujos masicos de la linea de transporte principal mas
ramal, esperando de esto, predecir lo que ocurre después de interactuar
dos flujos slug a distintas condiciones y observar la resultante, asi como
identificarla dentro del mapa de patréon de flujo. La figura 3.4, muestra el
subsistema en cuestion.

CI:oIector

1y + 1l
— QO — 13, Uss, Hisz, Lz, Lps, Lys

Figura 3.4. Esquema del V'C 4

e Volumen de control 3: Es una zona donde se crea el intercambio de flujo
masico por medio de la confluencia y es un punto en comun con el resto
de los volumenes de control, siendo importante observar lo que sucede
con el flujo posteriormente en V'C 4. En dicha zona se realiza un balance
de masa y momentum del flujo que nos permitira predecir la caida de
presion en el sistema total, esto sera posible comprendiendo
primeramente el comportamiento del flujo en los V'C 1y 2, analizando los
parametros ya mencionados como informacion de salida. La figura 3.5,
detalla el VC 3.

Tfl1+m2=7’h3

o

—.@.

/' m;

Figura 3.5. Esquema del V'C 3

El programa que caracteriza el flujo slug de las lineas de transporte dada a la
matriz de prueba correspondiente, utiliza el modelo propuesto en el capitulo 2,
ecuaciones 2.96 a 2.146, dicho algoritmo es mostrado en el Anexo 1.

El flujo se caracteriza, retomando el mapa de flujo con la matriz de prueba
establecida, fijando Us; constante a un diametro de tuberia, D, y variando Usg,
generando una matriz de pruebas, tal y como se muestra en la figura 3.6.

Ust 10'8-
(m/s)
0.4
L 'l L1 11
25 5.5
1.5 45

Ugg (m/s)

Figura 3.6. Matriz de pruebas para la caracterizacion del Flujo slug, manteniendo Uy, constante
y variando Usg
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También se propone analizar la misma caracterizacion comparando las dos
matrices de prueba establecidas para la combinacion de diametros, en la que la
matriz de pruebas superior de la figura 3.6 es a D=5.08 cm y la inferior a D=2.54
cm, igualmente fijando Uy, y variando Usg, dicha caracterizacion es incorporada
en el Anexo 2.

A continuacion se muestra la caracterizacion del flujo slug, cuyas condiciones
son mostradas en las tablas 3.4a, b y c, para un diametro de 2.54 cm. Dichas
tablas detallan la informacion extraida del algoritmo de caracterizacion de flujo,
cuyo procedimiento fue fijar 5 velocidades superficiales del liquido que van de
1 a 2 m/s, con incremento de 0.25, y para cada una Ug; fija, se varia el gas de
2.5 a 5.5 m/s, de incrementos de 0.1; matriz superior de la figura 3.6, esto se
realiza para los dos diametros de tuberia utilizados (2.54 y 5.08 cm), las
siguientes tablas muestran los resultados del diametro de 2.54 ¢m, pudiéndose
consultar la tabla para el diametro de 5.08 m en el Anexo 2.

Tabla 3.4a. Caracterizacion de flujo en una tuberia de 2.54 cm, manteniendo constante Uy, =1y
1.25 m/s y variando Usg de 2.5 a 5.5 m/s.

D 254 cm

Usy 1 mls Usg 1,25 mfs

Usg (ms) | Uy (ms) |Us (ms) |fs (Hz) | His [Lu (m) [Ls (m) | Ly (m) Us (ms) | Us (ms) | fs (Hz) |His |Lu(m) |Ls(m) | Ly im)
25 35 470 168 |078] 260 | 051 | 209 3.75 5,04 232 |076) 201 0,61 1.40
26 3.6 4,84 162 (077 277 | 066 | 211 3,85 517 224 1076) 214 0,61 1,53
27 37 497 1586 |077| 295 | 056 | 239 3,95 531 217 |075| 2,26 0,74 1,53
2.8 3.8 51 151 |076] 313 | 064 | 250 4,05 5.44 210 |074| 239 0.51 1,89
29 3.9 5,24 146 |075] 332 | 069 | 264 4,15 5,58 204 |074) 253 | 0,56 1,97

3 4 5,37 141 0,75 3,52 | 0,66 | 2,86 4,25 5,71 1,96 1073 266 | 061 | 205
N 4.1 551 137 |074] 372 | 064 | 308 435 5,64 192 [0,72] 2,80 0,64 217
32 4.2 5,64 133 |073] 392 | 061 331 445 5,98 187 [0,72] 295 0.7 223
33 4.3 578 129 |073] 413 | 056 | 387 4585 6,11 182 [0.71] 3.09 0.61 248
34 4.4 591 125 (072] 435 | 061 3.74 4,65 6,25 178 |0.70] 3.24 0.61 2,63
35 4.5 6,05 122 |071] 456 | 051 | 406 475 6,38 1,73 |0,70] 3.39 0,69 27
3.6 4.6 6,18 119 |071] 479 | 0,66 | 413 4,85 6,52 1,69 (069 356 | 061 | 294
3.7 4.7 6,31 116 070 502 | 0.74 | 428 4,95 6,65 165 |0,63] 3.70 0.7 299
3.8 4.8 6.45 113 |069] 525 | 051 | 474 5,05 6,79 161 |0,68] 3.86 0,61 3.25
3.9 4.9 6.58 110 (069 548 | 051 | 498 5,15 6,92 158 |067| 4.02 0.61 i
4 5 6,72 108 |068] 573 | 0.1 5,02 5,25 7.05 154 |067] 419 0.61 358
4.1 5.1 6,85 105 (068 597 | 056 | 541 5,35 719 151 |0,66] 436 0,56 3,80
4.2 5,2 6,99 103 |067| 622 | 051 | 571 5,45 7,32 148 |066| 453 | 051 | 402
4.3 5.3 712 1,01 |066] 648 | 0.71 517 5,55 7.46 145 |0,65] 470 0,51 419
4.4 5.4 7.26 0,99 |066| 674 | 053 | 620 5,65 7.9 143 |064) 487 | 071 4,16
4.5 5.5 7.39 0,97 |065| 700 | 071 6,29 5,75 7.73 140 |064]| 5,05 0,56 449
4.6 5.6 7.52 0,95 |065| 727 | 051 6.76 5,85 7.86 137 |063] 523 0.7 452
47 57 7,66 093 |064| 754 | 058 | 695 5,95 7,99 135 |063] 541 0,69 473
4.8 5,8 7,79 091 |064| 781 | 064 | 718 6,05 8,13 1,33 |062| 560 | 0,71 | 4389
4.9 5.9 7.93 0,90 |063| 809 | 064 | 745 6,15 8,26 131 |062] 578 0,74 5,05
5 6 8,06 0,68 |062| 837 | 066 | 7.71 6,25 8.40 128 |061) 597 | 053 544

5.1 6.1 8,20 0,87 |062| 866 | 066 | 800 6,35 8,63 126 |0,61] 6,16 0,58 5,58
5.2 6,2 8,33 0,85 |061| 895 | 061 8,34 6.45 8.67 124 |0,60| 6.36 0,74 5,62
53 6.3 8.46 0,84 J0B61| 924 | 053 | 871 6,55 8,80 123 |0,60| 655 0,66 5,89
5.4 6,4 8,60 0,82 |060| 954 | 069 | 885 6,65 8,93 1,21 |059] 6,75 | 0,71 6,04
5.5 6.5 8,73 0,61 |0,60f 984 | 056 | 9,28 6,75 9,07 1,19 [0,59] 6,95 0,61 6,34
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Tabla 3.4b. Continuacion de la caracterizacién del flujo en la tuberia de 2.54 ¢m, constantes Ug;
de 1.5y 1.75 m/s, y misma variacion de Ugg.

D 254 cm
Ust 15 mis Ug 1,75 m/s
Usg (m/s) | Une (ms) | Us (ms) fs (Hz) |Hps | Ly (m) | Lz (m) | Ly (m) Uy (ms) | Us (m5) | fs (Hz) |His |Ly (m) |Ls (m) | Ly (m)
25 4 5,37 3.03 |0.75) 164 | 071 | 093 4.25 51 3.80 |03 1.39 0.69 0.70
26 41 5,51 293 (074 174 | 066 | 107 4.35 584 370 |0,72] 146 0.51 0,95
27 42 5.64 2,85 |0,73] 183 | 064 | 1,20 4.45 5.98 360 |0.72] 153 0.711 0.82
238 43 5.78 277 [073] 1,93 | 056 | 137 4.55 6,11 350 1071 1.61 0,66 0,95
29 44 591 269 |072| 203 | 069 | 1,34 4.65 6,25 341 0,70 1,68 0,53 1,15
3 45 6.05 262 |071] 213 | 058 | 1,54 475 6.38 333 |0.70| 1.76 0.711 1.05
3 4.6 6,18 255 |071] 223 | 064 | 160 4.85 6,52 325 (069 184 0,53 1.3
32 47 6,31 249 |070| 234 | 011 1,62 4.95 6,65 318 |0,69] 1,92 0,66 1,26
33 48 6.45 243 |069] 244 | 071 1.73 5.05 6.79 311 |0.,68] 2,00 0.64 1.37
34 4.9 6.58 237 |069) 255 | 071 | 184 5.15 6,92 3.04 (067 2,09 0,53 1.55
35 5 6,72 232 |068| 266 | 0,74 | 1,93 5,25 7.05 298 |067| 217 0.51 1,66
36 5.1 6.85 227 |068| 278 | 071 | 2,06 5.35 719 2,92 |066| 2,26 0.69 1.57
a7 52 6,99 222 |067) 289 | 051 | 238 5.45 7,32 286 |066] 234 0.69 1,66
38 53 712 217 |0.66] 3,01 051 | 250 5,55 746 2,81 |065| 243 0.61 1.82
39 54 7.26 213 |066| 312 | 051 | 262 5.65 7.59 276 |064| 252 0.51 2,01
4 55 7.39 2,09 |065) 324 | 056 | 268 5.75 773 271 |064] 261 0,64 1.97
41 56 7.52 2,06 |065| 336 | 051 | 286 5.85 7.86 266 [063] 270 0,53 2,17
42 5.7 7.66 2,01 |064| 3495 | 061 | 2,88 5.95 7.99 262 |063] 279 0.69 21
43 5.8 7,79 1,98 |0.64| 361 | 058 | 3.03 6.05 8,13 258 |062] 2,89 064 | 225
44 59 7.93 194 |063] 374 | 064 | 310 6,15 8,26 253 [062] 298 0.56 242
45 6 8.06 191 |062] 386 | 074 | 313 6.25 8.40 250 [061] 3.07 0.74 2,34
4.6 6.1 8.20 1.88 |0.62| 399 | 056 | 343 6.35 8.53 246 |061) 317 | 069 | 248
47 6.2 8,33 1,85 |061] 412 | 058 | 354 6.45 8,67 242 |060| 327 0,71 2,56
438 6.3 8.46 1.82 |061] 425 | 0.1 3.54 6.55 8.80 2,39 [060| 3.36 0.51 2,86
49 6.4 8,60 1.79 (060 438 | 058 | 3.80 6.65 8,93 235 |059] 346 053 | 293
5 6.5 8,73 1,76 |0,60| 452 | 053 | 3,99 6,75 9.07 232 |059] 3,56 0.69 2,88
5.1 6.6 8.67 174 |059] 465 | 064 | 4,02 6.85 3.20 223 |058| 3.66 0.66 3.00
5.2 6.7 9.00 1.71 1058 479 | 071 | 408 6.95 9.34 226 |058] 3,76 0.69 3.08
53 6.8 9,14 169 |058] 493 | 058 | 434 7,05 947 223 |057| 387 0.64 323
54 6.9 9.27 1.67 |0,58] 507 | 066 | 441 715 9.61 221 057 397 0.61 3.36
55 7 941 1,66 10.57| 521 | 066 | 455 7.25 9.74 218 |056) 407 | 0,66 M
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Tabla 3.4c. Continuacion de la caracterizacion del flujo en la tuberia de 2.54 ¢m, constante Ug;
de 2 m/s, misma variacion de Ug.

D 254 cm

Usg 2 mis

Usg (m/s) | Uy (ms) | Us (m's) |fs (Hz) | His | Lo () |Ls (m) | Ls (m)
25 45 6,05 4,65 [0.71] 1.20 0,53 0.67
26 4.6 6,18 453 [0.71] 1.26 0,71 0,55
27 47 6,31 442 [0,70] 1.32 0,51 0.81
2.8 4.8 6,45 4,31 [0.69] 1,38 0,61 0.77
29 4.9 6,58 421 (0,69 144 0,51 0,93
3 5 6,72 4,12 [0.68] 1.50 0,69 0.81
i 51 6,85 4,03 [0.,68] 1,56 0,69 0.87
32 52 6,99 3,95 |0,67| 1,62 0,56 1.07
3.3 53 712 3,87 |0,66] 1,69 0,66 1.03
3.4 54 7,26 3,79 |0,66] 1,75 0,64 1,12
3.5 55 7,39 3,72 |0,65| 1,82 0,71 1,11
3.6 5.6 7,52 3,65 |0,65] 1,89 0,64 1.25
3T 57 7,66 3,59 |0.,64] 1,95 0,74 1,22
3.8 5.8 7,79 3,53 |0,64| 202 0,61 1.4
3.9 59 7,93 347 |0,63] 2,09 0,58 1.51
4 6 8,06 341 0,62 2,16 0,61 1.565
4.1 6.1 8,20 3,36 |0,62| 2,23 0,56 1,67
4.2 6,2 8,33 3,31 |0,61] 230 0,74 1.57
43 6.3 8,46 3,26 [0,61] 237 0,61 1,77
44 6.4 8,60 3,21 |0,60| 245 0,56 1,89
4.5 6.5 8,73 3,16 0,60 252 0,61 1.9
4.6 6.6 8,87 312 |0,59| 2,59 0,69 1.9
47 6.7 9,00 3,08 [0,59] 267 0,61 2,06
48 6.8 9,14 3,04 |0,58] 274 0,53 2.1
49 6.9 9,27 3,00 |0,58| 282 0,71 21
5 7 9,41 296 [0.57] 2,89 0,64 2,26
5.1 71 9,54 293 [0.57| 2,97 0,58 2,39
5,2 72 9,67 2,89 [0,56] 3.05 0,56 249
5.3 73 9,81 2,86 [0.56] 313 0,56 257
54 74 9,94 2,82 (055 3.20 0,64 257
55 75 10,08 279 [055] 328 0,61 2,67

El analisis de la caracterizacién del flujo para las condiciones de este ejemplo
es el siguiente:

De acuerdo a la expresion (2.109), de F. Sanchez, utilizada para la frecuencia
del slug, es un parametro que depende de la fraccidn volumétrica aparente del
liquido, el numero de Froude y el diametro de tuberia.

Para el primer factor, 1;, en la grafica de la figura 3.7, seccion izquierda, se
observa que a medida que Uss aumenta, /; disminuye y por consiguiente la
frecuencia se comporta del mismo modo, ese comportamiento es justificado y
comprobado por la seccion derecha de la misma grafica, en la que al aumentar
Usg, se favorece a g, y la disminucion de la frecuencia es explicada por un
aumento de gas en la seccion de la burbuja de Taylor.
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Fracciones volumétricas aparentes de liquido y gas vs. Frecuencia del slug
T T T T

T T T
—3—Ug; aD=2.54 cm
; | —+—Ug aD=5.08 cm
R mis| ¥ Use 25-55mis
\::“-::"xj_k_?& mis
\\.\N 5m/s
1 ¢
WW% m.;s
T M e, MU
e Rl
0 i i i i i i i
0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9
)-L ‘J-G

Figura 3.7 Dependencia de la frecuencia del slug con la fraccion volumétrica aparente del
liquido, estipulado en la ecuacion (2.109), de F. Sanchez [10]

El aumento del gas en la burbuja de Taylor, se puede explicar recordando el
modelo desarrollado por Moalem-Maron et al. (1982), visto en el apartado
anterior, en el que se establecido que una disminucién de H;s era acompafado
de un aumento de la frecuencia del slug, lo cual es comprobado de la siguiente
manera:

La figura 3.8, muestra la dependencia inversamente proporcional de H;s con
Uy, de la expresion (2.111), de Gregory, un aumento de la velocidad de la
mezcla ocasiona una disminucion en la fraccidn volumétrica de liquido en el
tapdn, y puesto que Us si depende directamente proporcional a Uy, una grafica
de Us vs. H;s, seria idéntica; por lo tanto, considerando esto, el aumento de Usg
es un aumento de Uy, que a la vez es aumento de Us.

0.85 Velocidad de la mezcla vs. Fraccion volumétrica de liquido en el slug liquido
- T T T T T T

08 SRS SR SN SN S S A S—

ors \*\ 5 ; g ——Ug aD=2.54cm
: : : : ; : ——Usz aD=5.08 cm

i Use 2.5-5.5mis

0.55

o5 L T N |

Uy

Figura 3.8 Dependencia inversamente proporcional de H;s con U,

Ahora, si se recurre a la figura 2.1, vemos que a cada valor de Uy se tiene un
valor fijo de Hs, por lo que en la figura 3.9, cada signo X y +, tendra un valor de
Hjs. Auxiliandonos de las tablas 3.4a, b y ¢, buscando dichos valores se tendria
la tabla 3.5., la cual comprueba lo argumentado por Moalem-Maron et. al.
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Tabla 3.5. Disminucién de H; s al aumentar fg

Us (m/s) Js (Hz) His
4,70 1,68 0,78
5,04 2,32 0,76
5,37 3,03 0,75
5,71 3,80 0,73
6,05 4,65 0,71

El interés en este trabajo es interactuar el flujo slug de las lineas de transporte,
por lo que por medio de la caracterizacion del flujo puede ser posible establecer
condiciones para las cuales la interaccion sea la mas favorable.

Velocidad del slug vs. Frecuencia del slug

——Ug; aD=254cm
——Us; aD=5.08 cm

j Usg 2.5-5.5m/s

Observacion en el texto

Figura 3.9. Relaciéon de la Velocidad del slug con la Frecuencia del slug

La observacion que se hace en la grafica de la figura 3.9, propone lo siguiente,
suponiendo que las curvas en azul son las condiciones de flujo para la linea
principal a un diametro de 5.08 cm, mientras que las curvas en rojo las del ramal
con un diametro de 2.54 cm, si se interactuaran las condiciones de flujo de las
curvas encerradas en los 6valos, debido a la cercania que estas tienen,
posiblemente las frecuencias de los slugs interactuen de modo conveniente.

De la grafica de la figura 3.9, y la tabla 3.5, no solo queda demostrada la
alteracion de la frecuencia con respecto a la fraccion volumétrica de liquido en
el tapon, sino que también se puede apreciar una relacion entre la velocidad
del slug y la frecuencia, para explicar esta relacién, es preciso primero detallar
la figura 3.10.

Recordando que el numero de Froude es la relacion de las fuerzas de inercia
con respecto a las fuerzas de flotacion, ademas este numero nos indica el tipo
de flujo que se esta tratando, que para el flujo slug, es flujo supercritico, es
decir que tiene una alta energia cinética que gobierna el movimiento del tapon
liquido.
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Velocidad superficial del gas vs. Nimero de Froude
T T T T T

—s—Ug; aD=2.54cm
—+—Usz aD=5.08 cm

j Use 2.5-55mls

NFr

Observacidn en el texto

Figura 3.10. Variacion del numero de Froude con la velocidad superficial del gas

Dado que la frecuencia del slug esta en funcion del numero de Froude, la
observacion hecha en la figura 3.10, propone que una combinacion de los
puntos de las curvas que se juntan, al igual que en la observacion anterior,
posiblemente sea favorable utilizar esas condiciones.

La ecuacidon (2.108), expresa el numero de Froude en funcion de la velocidad
superficial del liquido y la velocidad del slug, asi como también del diametro de
la tuberia, por lo que analizando y comparando las graficas de la figura 3.10, y
figura 3.11, vemos que realmente Us, y Us definen el numero de Froude, pero
es el diametro de la tuberia la variable mas significativa para este parametro
adimensional, es decir, mientras a cada condicion de Uy, fija se le varia Usg en
aumento, el numero de Froude aumenta de forma moderada, esto es debido a
la accion de las fuerzas gravitatorias, y lo mismo sucede si se fija Usg y varia
Us;, sin embargo al aplicar las mismas condiciones de flujo a un diametro de
tuberia pequeno, se eleva considerablemente este numero de Froude.

Por ejemplo, en las graficas de la figura 3.10 y 3.11, se muestra la variacién del
numero de Froude a las mismas condiciones de flujo para dos diametros de
tuberia de 2.54 c¢m, curvas en rojo, y 5.08 cm, curvas azules, notandose
claramente que para el diametro pequeno los numeros de Froude son
relevantemente mayores y mas amplios, lo que por lo cual también es reflejado
en las figuras 3.7 y 3.9, es decir en frecuencias altas a un diametro menor.

La figura 3.11, también deja en evidencia el incremento del numero de Froude
al aumentar la velocidad del slug, sin importar cual de las variables, Uss 0 Us;
es la incrementada, pero si hay una diferencia entre el efecto que provoca una
y otra, notese que aumentando Usg, el incremento del Froude es modesto a
diferencia del incremento de este con Us; que es mas pronunciado.

Esto es interesante, puesto que la observacion marcada en la figura 3.11,
sefiala que puede existir una zona en la que no importa el diametro de la
tuberia, ni Us, y Usg, Y se pueden encontrar velocidades de slug con mismos
numeros de Froude, lo cual indica que podrian tener frecuencias de slug
semejantes dependiendo solo de la fraccion volumétrica aparente del liquido.
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110

Velocidad del slug vs. Numero de Froude
T T T T

100 |-

—w—Ug aD=254cm
—t=Usz aD=5.08 cm

NFr " Usg 25-55mis

Observacion en el texto

Figura 3.11 Variacion del numero de Froude con la velocidad del slug

Lo anterior lo podemos interpretar por lo que acabamos de explicar con
respecto a Us y Hys, es decir, si ya sabemos que a mayor Us hay una reduccién
de H;s, esto nos indica que el slug se mueve mas rapido debido a la cantidad
de liquido que transporta el tapdn, entre menor sea, mayor sera la velocidad a
la que viajara, esto debido a que el gas es mas liviano para moverse que el
liquido, asi esto es notorio en la figura 3.12, en la que se observa que si se
aumentara Us; es claro que Us aumentaria pero modestamente y de la misma
forma Uy disminuiria si U, decrece, pero en el caso en que Usg aumentara, Us
se incrementa de manera destacada, al hablar de incrementos o decrementos
de Uy, y Usg, se esta involucrando las fracciones volumétricas de liquido y gas,
no obstante para que esto sea cumplido, Uy, y Usg deben ser moderadamente
incrementadas para no incurrir en una transicion a otro patrén de flujo (anular o
burbujeante), o una falla por sobrecargas de flujo permisible en las tuberias.

Fracciones volumétricas aparentes de liquido y gas vs. Velocidad del slug
11 T T T T T

——Ug; aD=2.54cm
——Usz aD=5.08 cm

j Usg 2.5-5.5mis

0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 06 0.7 0.8 09

Figura 3.12. Importancia del aumento de la fraccion volumétrica del gas en el aumento de Ug

La figura 3.13, mostrada a continuacion, permite justificar lo anterior, es decir,
tomando en cuenta que el tapdn liquido es un flujo supercritico, las velocidades
a las que se mueve son altas y el contenido de liquido presente en el cuerpo
del tapon debe ser pequefio, por lo cual a medida que en una condicion de flujo
en la que se fija Us, constante y se varia Uss, como ya se demostro, H;s en el
cuerpo del slug liquido no sera drasticamente afectado, sin embargo la fraccion
volumétrica aparente de gas si sera gradualmente alterada al aumentar Usg,
por lo que esto ocasionara que una parte del gas se incorpore en la burbuja de
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Taylor, a lo cual el tamafio de esta se acrecentara ocasionando un empuje al
tapon de liquido que aumentaria el numero de Froude, como se muestra en la
grafica simétrica de las fracciones volumétricas, y es asi como en la
observacion hecha en dicha grafica, puede darnos una referencia de una
posible interaccién benéfica en esos puntos, puesto que los valores del numero
de Froude y 1, son los mismos, y estos definen la frecuencia del slug.

Fracciones volumétricas aparentes de liquido y gas vs. Numero de Froude
T T T T T T

——Ug; aD=2.54 cm
——Usz aD=5.08 cm

i Usg 2.5-5.5mls

NFr

Observacion en el texto

Figura 3.13. Efecto de la variacion de las velocidades superficiales en el niumero de Froude

Con respecto al diametro de la tuberia, si se observan las graficas en las que
se involucra la frecuencia del slug o el numero de Froude, la diferencia de estos
parametros es muy evidente, puesto que para los diametros pequefios sus
valores son considerablemente grandes.

Ahora bien, al analizar la grafica de la figura 3.14, se puede concluir que un
aumento del numero de Froude trae consigo un incremento de la frecuencia del
slug variando la velocidades superficial de liquido, mientras que a una Uy, fija
con variacion de Uss solo incrementa el numero de Froude pero no asi la
frecuencia del slug, eso no significa que al aumentar el numero de Froude se
reduzca la frecuencia del slug, sino que mas bien la disminucién de la
frecuencia es debida a un aumento gradual del tamafo en la longitud de la
unidad por el acomodo de gas que se hace en la burbuja de Taylor al aumentar
Usc Yy ademas de tapones mas aereados que benefician su movimiento.

Numero de Froude vs. Frecuencia del slug

——Uyg; aD=2.54 cm
—+—Usz aD=5.08 cm

i Usg 2.5-5.5mis

Observacion en el texto

Figura 3.14. Efecto del nimero de Froude en la velocidad del slug
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Para describir mejor lo que ocurre, esto solo puede entenderse como una
distribucién de las fases dentro de la tuberia, es decir, los flujos volumétricos
seran menores en la tuberia de diametro de 2.54 c¢m, de la misma forma, los
tamanos de tapones liquidos y burbujas seran mas pequefios que en la tuberia
de 5.08 cm de diametro, por lo que a una Us dada, que no depende del diametro
de tuberia, no es que viajen mas rapidos en la tuberia de 2.54 ¢m, sino que las
longitudes de la unidad desarrollada en la tuberia seran pequefias, y con ello
seran mas frecuentes los slugs.

Esto ultimo se puede visualizar en la figura 3.15, al aumentar Uss, ¢ se
incrementara y como es sabido que el gas se expande libremente en un
espacio, la longitud de la unidad es aumentada pero solo en la zona de la
burbuja de Taylor, puesto que la longitud del slug es una variable aleatoria que
solo depende del diametro de tuberia y ademas de ello el tapén de liquido no
aumenta su tamafio si no es solo por un aumento en el diametro de tuberia, la
variacién de 1, si aumenta la unidad pero no de modo tan pronunciado, este
aumento puede ser solo en la pelicula del liquido puesto que H;s del tapon del
liquido se reduce si se aumenta U,,.

35 Fracciones volumétricas aparentes de liquido y gas vs. Longitud de la unidad
T T T T T T T

——Ug; aD=2.54 cm
—+—Ug, aD=5.08 ¢cm

j Use 2.5-55mls

Figura 3.15. Crecimiento de la longitud de la unidad al aumentar Ug;

Este crecimiento de la unidad del slug tiene un efecto considerable en la
frecuencia del slug, puesto que su aumento la reduce, figura 3.16, misma en la
que también se observa que a diametros grandes, las longitudes son mayores
a diferencia de los diametros pequefios. Otro punto importante en esta grafica
es que la frecuencias del slug no solo aumenta con el incremento de Ug; sino
que reduce la longitud de la unidad del slug, la pregunta seria como puede ser
posible esto si H;s en el cuerpo del slug se veria reducido y Us aumentaria.

82 FLORES ALVAREZ GERARDO JESUS



CAPITULO 3 METODO DE SIMULACION CON EL MODELO MATEMATICO

Frecuencia del slug vs. Longitud de la unidad
T T T T T

35 ‘ 1

——Ug; aD=2.54 cm
=—+—Usz aD=5.08 cm
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Observacion en el texto

Figura 3.16. Efecto en la longitud de la unidad por la frecuencia del slug

La observacion que se hace en la figura 3.16, indica dos condiciones de flujo
en las que no solamente se pueden tener las mismas frecuencias sino que
también las mismas longitudes, habria que ver si esto es favorable y es algo
que se va a analizar, de momento, ésta es la importancia de la caracterizacién
del flujo slug que nos ha permitido ver el comportamiento de algunos
parametros y hacer algunas observaciones para tomar en cuenta en el proximo
procedimiento.

Otro parametro de importancia, sobre todo para las caidas de presion debidas
al flujo slug, es el parametro de Lockhart-Martinelli, el cual relaciona las caidas
de presion por friccién de un flujo bifasico.

La figura 3.17, muestra el incremento de la caida de presion al aumentar U,
sin importar que H;s decrezca, aun asi el parametro X aumenta.

Parametro de Lockhart-Martinelli vs. Fraccién vol. de liquido en el slug liquido
T T T I T T

——Usz aD=2.54cm
——Usz aD=5.08 cm

i Use 25-55mls

Figura 3.17. Aumento del multiplicador bifasico de Lockhart-Martinelli con Uy,

La fracciéon volumétrica de gas muestra que la caida de presion es mayor
cuando Us, es grande, esto es mostrado por la figura 3.18, se tiene grandes
valores de a cuando Us;, es pequeia, por lo que el multiplicador bifasico es
pequefio, lo que indica que la caida de presién por liquido es pequena puesto
que la caida de presidn por gas es casi despreciable.
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075 Parametro de Lockhart-Martinelli vs. Fraccién volumétrica de gas de la unidad
. T T T

0.7
—3—Ug; aD=2.54cm

——Ug aD=5.08 cm
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i Use 2.5-5.5mls
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Figura 3.18. Disminucién del multiplicador bifasico a aumentos de fracciones volumétricas de
gas

La grafica de la figura 3.19, nos da la razon de que realmente a una Us hay una
H;s menor, puesto que el multiplicador de Lockhart-Martinelli es pequefio a
diferencia de a una Us pequefia en la que el multiplicador es mayor.

Velocidad del slug vs. Parametro de Lockhart-Martinelli
T T T T T

45 1

——Uyg; aD=2.54 cm
—+—Usz aD=5.08 cm

i Usg 2.5-55mls

Figura 3.19. Mayores caidas de presion por el liquido en el slug

Aunque seria muy dificil que en un sistema se puedan encontrar las mismas
condiciones de flujo, este ejemplo nos permite ver la importancia de conocer
primeramente el comportamiento de los parametros que caracterizan, en este
caso, el flujo slug.

3.1.4. CORRIDAS DE SIMULACION

Para las corridas de simulacién, se realizé una rutina de célculo, en la cual se
pretende observar lo que ocurre al interactuar las dos corrientes de flujo a
distintas condiciones y ver su comportamiento en el colector.

Para esto se aplica el siguiente método del diagrama de flujo de la figura 3.20 y
los casos de estudio de las tablas 3.1, 3.2y 3.3.

84 FLORES ALVAREZ GERARDO JESUS



CAPITULO 3 METODO DE SIMULACION CON EL MODELO MATEMATICO

INICIO

Condiciones iniciales para cada
linea de transporte (Usg, Ust)
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Caracterizacion del flujo slug
para cada linea de transporte de
flujo (Us, fs, Hys, aw, Ls, L)
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cada linea de transporte
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debido al flujo slug (modelo
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Figura 3.20. Diagrama de flujo

de las corridas de simulacién
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Los resultados de las simulaciones son analizados en el capitulo posterior.

Cada combinacion de la matriz de pruebas establecida en la figura 3.2, genera
un nuevo punto que se puede identificar en el mismo mapa de patrén de flujo,
generando una nueva region, dicha region nos servira para ver lo qué sucede
con el patron de flujo en el colector, como se observa en la figura 3.21, se
muestra que para la combinacion de las corridas de simulaciéon del punto a de
la linea principal con los puntos 4, B, C y D del ramal, la nueva region se situa
en el patron de flujo slug a velocidades superficiales de liquido ligeramente
mayores a la existente del punto a en la linea principal, mientras que la del gas
no varian mucho.

10 T ——rrr—r rrr
E Burbuja }f
[ l ——— / ]
i Plug \ E
z F ]
S
E i I\ Anular |
1074 S,
e = E
= F Ondpiydo 5
- |Estratificadq 1
10%4= \ ‘
m'l 02 10 10 102
Ugg (m/fs)

Figura 3.21. Identificacion de la nueva region de patron de flujo por la combinacién de flujos de
las lineas de transporte

3.1.4.1. OBTENCION DE LA PRESION EN LAS FUENTES DE LAS LINEAS
DE TRANSPORTE.

Finalmente, como se menciono en la caracterizacién del estado del sistema, se
tiene un volumen de control en el cual existe un intercambio de masa y
momentum (V'C 3), que se convierte en un punto en comun del sistema para las
tres tuberias, dicho punto nos servira para conocer las presiones en las fuentes
de cada linea de transporte y a la vez de dicho punto, para obtener estas
presiones se hace uso del simulador PIPEPHASE, el cual es detallado en el
Anexo 3.

Para esta tarea primeramente se consideran las tres lineas separadas, para
calcular la presion de la fuente de cada una de las lineas de transporte,
considerando que la presion de salida en el punto 3 es a la presion atmosférica,
como se muestra en el arreglo de la figura 3.23, las condiciones de entrada
seran los flujos de liquido y gas.
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&

P=1bar

@ Tuberia

Figura 3.22. Arreglo de la simulacion para cada elemento de la red

El procedimiento de simulacion comienza con la configuracién de la simulacion,
en este trabajo de tesis se procedi6 a realizar dicha tarea de la siguiente forma:

1.- Se define la simulacién como un modelo en red, de fluido tipo composicional
y una mezcla de fases (figura 3.23).

Simulation Definition

Simulation Type | [TETETE i
Flid Type | Compositional -
Phase Designation | Mixed -

[ |

Figura 3.23. Definicién de la simulacién

2.- Se introducen los datos componentes de los fluidos a utilizar y sus
propiedades fisicas, pantalla de la figura 3.24.

Component Data

[ Rssay Daca
i o ]

Figura 3.24. Datos de los fluidos componentes para la simulacion

3.- Igualmente las dimensiones de las tuberias (longitud y diametro interno),
que son establecidas para cada tuberia, en la ventana de la figura 3.25.

TACITE Data |
Thetenal Calculations |
Heal Trancler | Detaul (U-vakse) hd i
=
—
Pige Inside Roughness —
& fbachute 0.0457 men
CiRain oo — Pressure Diop Melhod.
[ ok Cancel | Hep |

Figura 3.25. Caracteristicas de la tuberia
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4.- El programa de simulacion se ejecuta fijando las variables de flujo
volumétrico en la fuente mientras que la presion a calcular se estima, para la
primera condicion se define la composicién de la fuente por medio de los flujos
volumétricos del liquido y gas, figura 3.26.

Compasitional Source

Source Name: Shart Name
5000 5000 PVT Propetty Set | Default ~

Tempersure. | 25 c

Source Priority | 0

I™ Disable Sowrce

Figura 3.26. Definicidon de la composicién bifasica y seleccion de las condiciones iniciales en la
fuente

5.- Como se deben tener el mismo numero de condiciones para poder ejecutar
la simulacion; por lo que en el sumidero se fija la presion de salida, como se
menciono, a la presidon atmosférica, y se estima el flujo masico de salida, como
se muestra en la pantalla de la figura 3.27.

[ sink

Sink Name Short Name
pooo__| D000
I Injection Well

Mandatory Data
Pregss

|QF Fived 1 bar abs,

" Eslimated ]

Standard Flowrate
" Fixed

(@ Esinated [14535.328 kit

PVT Propeity Set (1 -l

[ Disable Sink

ok | Cancel | Help |

A

Figura 3.27. Condiciones iniciales en el sumidero

6.- Al ejecutar la simulacién, se obtiene un valor de la presion en la fuente, el
cual es registrado en como un valor en una hoja de calculo de Excel, figura
3.28.

& 9

P = P 1 bar abs

1 14593 ka/he 01 14593 kgt
0g 2176 kgfht 0g-2.176 kg/h
07 14535 ka/hr T -14535 kg/hy

Figura 3.28. Obtencion de la presién en la fuente
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7.- El valor obtenido de la presion en la fuente, se convierte en la condicidon
inicial en la misma, esto para corregir la presion de salida en el sumidero, figura
3.29, la composicion del flujo volumétrico permanece fija.

Compositional Seurce

Source Name Shaet Hame

5000 ] 5000

Mandalory Data
Preg

@ Fived

209 barshs

 Estmated

FT Propeity et [Defaut =]

Tempeishiae [ 25 c
—

Composition

& Define Composition.

Composition Basis

Liqud Volme =

Standard Flowate

Flowiale =

Souce Prioity | 0

I Disable Source

]

Figura 3.29. Presion obtenida en la fuente es fijada como condicion inicial

8.- Del lado del sumidero se deben estimar la presién de salida puesto que se
hizo la suposicion de que el flujo salia a la presion atmosférica, por lo que en el
sumidero se estimaran las dos condiciones iniciales para ser calculada la
presion de salida, figura 3.30.

Sink:

Sink Mame Short Name
D000 ] Doo0o
[~ Injection Well

Mandatary Data
Prescure

 Figed ] i o
Standard Flowrate

Cred [ g
 Estimated [14595.328 ka/he

FAT Property Set |1 vI

™ Disable Sink

oK | Carcel | Hep |

A

Figura 3.30. Estimacion de las condiciones iniciales en el sumidero

9.- Igualmente se obtiene y registra el resultado de la presion de salida en el
sumidero, figura 3.31.

O

P 2,09 bar abs

0114593 kg/he
Qg 2,176 kg/hr
0T 14535 kg/he

P 1.002 bar abs
3714593 kg/hr
Qg 2176 ka/hi
QT 14595 ka/he

Figura 3.31. Correccion de la presion de salida en el sumidero

10.- La nueva presion de salida obtenida se fija como condicion inicial en el
sumidero y se vuelve a estimar la presion de la fuente para corregir la presion
obtenida anteriormente, por lo que este procedimiento se vuelve iterativo hasta
que las presiones calculadas en la fuente o sumidero tengan una variacion
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insignificante, esto lo podemos saber cuando en la ejecucion de la simulacion,
nos aparece el siguiente mensaje de la figura 3.32.

Py Sl hod Fle: ANALISES_DE_SENSIERIDAD Fun Othee
OEMERAL DATA
METHODE DATA
STRUCTURE DATA
HETWORK. DATA
=es FORMATTING DATR
R
PIPEPHASE Wersion 9.1 - CALCULATION MODULE
P
PRIMARY CONTINUATION STEP - 1 MAXTHUM S5TEPS = 1

ITERATION HUMEBER o, 0

®8s BASE CASE SOLVED ses

izl HETWORE, SIMULATION SOLVED

Figura 3.32. Mensaje que sefala las iteraciones en el célculo de las presiones

11.- Para obtener la presion en el punto 3 donde convergen las tuberias, se
considera como una fuente dicho punto, e igualmente se calcula la presion,
utilizando como condiciones de flujo la suma de los flujos volumétricos de las
otras dos tuberias. La tabla 3.6, muestra los valores de las presiones en las
fuentes obtenidos para cada linea de transporte.

Tabla 3.6. Presiones calculadas para cada una de las fuentes de las tuberias

Ramal 1
Qg (m¥hr)| QL (m*hr)| my (kgihr) | Py
18,2415 | 14,5932 | 14595 3279|2,0950

Ramal 2 P
2. 7362 1,4593 | 14596404 (1.4590
Ramal 3 Pa

20,9777 | 16,0525 |16054,9683(2.3100

Una vez obtenidas las presiones de las fuentes, se procede a realizar el mismo
analisis pero ya con la configuracion del sistema de la confluencia, figura 3.33,
por lo que se sigue el mismo procedimiento llevado acabo, pero dicho
procedimiento sera para calcular la presion correcta en el punto 3 de la
confluencia al interactuar los dos flujos de las lineas de transporte y corregir la
presion en las fuentes de las tuberias que convergen.

@ Linea poncipal D=5.08 cm - Colector D=5.08 cm -
- -— - - =i - - - i |

v ] - -y P 1 b e
1 gt byt W BRI
T &

3 ﬁamal D=254 cm
@.

3 19N L3N

Figura 3.33. Arreglo para la simulacion de la confluencia

Como se nota en la tabla 3.7 de abajo, hay una diferencia entre las presiones
obtenidas como lineas solas y las presiones en la confluencia, para la linea
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principal y el ramal si son considerables, mientras que para el punto de
confluencia viene siendo despreciable, esto se puede deber a que en ese punto
se crea un bloqueo momentaneo que retorne flujo a las fuentes ocasionando el
aumento de la presion, es decir que dentro del VC 3 se estanque flujo.

Tabla 3.7. Presiones obtenidas en las fuentes con el arreglo de confluencia

Ramal 1

Qg (mhr)[Q (m*hr)| mr (kg/hr) | Py P
18,2415 | 14 5932 |14595 3279|2,0950|3,2790

Ramal 2 P P2
27362 | 14593 | 1459 6404 |1,.4590|2,7080

Ramal 3 =N Py
20,9777 | 16,0525 |16054,9683|2,3100|2,3040

El fin de esta informacidn nos sera de utilidad para conocer las caidas de
presidn ocasionadas por interaccion de los dos flujos en las lineas de
transporte, asi como también un analisis del aumento de presion en las fuentes
de las tuberias que conforman la confluencia traducido en un retorno de flujo a
dichas fuentes o un estancamiento del flujo en el VC 3.
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CAPITULO 4
ANALISIS DE RESULTADOS

En este ultimo capitulo se presenta la interpretacién a los resultados de las
corridas de simulacibn mas representativas de la confluencia utilizando el
modelo matematico que se desarrollo para este fin.
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Con el fin de estudiar el comportamiento del modelo matematico para
determinar las pérdidas de presién en las confluencias, el estudio se centro en
la importancia de este coeficiente a las distintas condiciones de flujo
estudiadas, desarrollandose un algoritmo de célculo en Matlab, que integra las
ecuaciones del modelo desarrollado, dicho algoritmo es mostrado en el Anexo
1.

Se observo el comportamiento a cada situacién de la variacion en la geometria,
caracteristicas de las tuberias y relaciones de flujo.
Las simulaciones del comportamiento de los flujos slug incidiendo en la
confluencia se realizaron utilizando las condiciones de operacion sefaladas en
las tablas 3.1, 3.2 y 3.3, con el fin de analizar los efectos de las variaciones de
la geometria del sistema y las condiciones de flujo.

Primeramente, las ecuaciones que definen la variacion de la presion en las
confluencias estan formadas por 3 términos que caracterizan al balance de
energia. Estos tres términos son:

1. La pérdida de presion irreversible provocada por la friccion del fluido con
las paredes de la tuberia, para el flujo slug tenemos una oscilacién
debido a la intermitencia de los tapones liquidos y las burbujas de
Taylor. Este término también esta conformado por la caida de presion
por friccion entre las fases, la cual podria considerarse en la burbuja
basicamente por la pelicula de liquido que esta en contacto con la pared,
pero sin embargo debido a su magnitud pequefia, en el modelo se
considera despreciable, también en este rubro se debe considerar la
irreversibilidad debido al mezclado de los dos flujos slug en el punto de
la confluencia.

2. El segundo término esta formado por los cambios de presion reversibles
debidos a la aceleracion del fluido, que en el caso de haber cambio de
fase habria que considerarlos seriamente ya que son irreversibles.

3. Finalmente el tercer término debido a los cambios de posicién de la
tuberia, que en el caso del flujo bifasico son muy importantes, sin
embargo en este estudio no se es considerado puesto que las tuberias
estan dispuestas horizontalmente.

Como es de observarse, para este trabajo, son solo considerables los términos
debidos a la friccién, que son lo que ocasionan una caida de presién con
comportamiento oscilatorio siendo indeseable en la conduccién de flujo
bifasico.

Los resultados mas destacables que se obtuvieron con el modelo desarrollado
para todas las geometrias y condiciones de flujo se presentan a continuacion,
no obstante en el Anexo 5, se muestran todos los resultados de las corridas de
simulacion realizadas.
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41. COMPORTAMIENTO DEL FLUJO EN LAS TUBERIAS DE
TRANSPORTE

Como se ha mencionado en los apartados anteriores, especificamente el 1y 2,
el flujo slug tiene un comportamiento intermitente, el cual a su paso genera
oscilaciones de presion a lo largo de las tuberias y al mismo tiempo viaja a una
frecuencia de ocurrencia entre unidades de slug, esta frecuencia nos es de
interés conocerla y observar su comportamiento, puesto que si las dos lineas
de transporte conducen flujo slug, puede ser posible ajustar las frecuencias a
las que viajan, para poder disminuir las oscilaciones de presion y tener un flujo
estable.

Esto sera posible, solo si los tapones de liquido son capaces de ser
incorporados en los huecos de gas, pero se debe considerar y analizar lo que
ocurre en el punto de la confluencia de las dos corrientes de flujo, puesto que
esta zona se convierte en un volumen de control, figura 3.5, en el cual hay un
intercambio de masa y momentum de los dos flujos, habiendo lugar a un
mezclado de las corrientes de flujo, como se muestra en la figura 4.1, dicho
mezclado puede tener repercusiones secundarias dependiendo de las
condiciones de flujo en cada linea de transporte.

Figura 4.1. Mezclado de las dos corrientes de flujo en la confluencia de tuberias

También como se recordara, el sistema de confluencia bajo estudio, esta
compuesto por 3 volumenes de control, figura 3.1, delimitados por cada tuberia,
en la cual se desarrolla un flujo slug bajo ciertas caracteristicas y cuya
importancia es conocer el comportamiento de los parametros del flujo slug para
ocasionar y establecer condiciones benéficas una vez pasado el VC 3, el cual a
la vez es un punto en comun para cada linea de transporte.

La combinacion en los diametros de tuberia asi como el angulo de incidencia
son factor importante para el objetivo trazado, puesto que recordando que a
velocidades superficiales de liquido y gas similares, el desarrollo de la
frecuencia y otros parametros del flujo slug, es distinto, para una tuberia
pequefia encontramos frecuencias altas, mientras que para diametros mayores
se desarrollan frecuencias bajas, esto por la distribucion de las fases en la
tuberia, figura 3.9.

Los efectos que pueden tenerse en cuenta a estas condiciones, son los
siguientes:
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1. Efectos en los diametros de las tuberias.
2. Efectos en las condiciones de flujo.
3. Efectos de los coeficientes de pérdidas en relacion a los flujos masicos.

4.2. EFECTOS DE LOS DIAMETROS DE TUBERIA

En cuanto a las combinaciones en los tamafos del diametro de las secciones
de tuberia que conforman la confluencia, se identifican dos efectos importantes
de su configuracion:

e En el caso cuando los diametros de las tres lineas son iguales
(D;=D,=D3), el comportamiento de los parametros caracteristicos es una
resultante de la suma de cada uno de ellos, sobre todo en las
velocidades superficiales involucradas, como se muestra marcado en la
tabla 4.1, lo que ocasiona que la frecuencia del slug en el colector llegue
a comportarse de dos formas:

1. La frecuencia resultante sera aproximadamente la suma de las dos
frecuencias procedentes de la linea principal y ramal, cuando estas
frecuencias de dichas lineas sean muy grandes esto, ocurre con
claridad en un diametro de 2.54 cm, ver tabla 4.1.

Ademas, como en el caso de la corrida a-A, cuyas condiciones de
ﬂUjO son Usg=2.5 m/s, Ug =2 m/s, Yy Usgo=2.5 m/s Yy Ug3=2 m/s,
respectivamente, son frecuencias altas y con una gran cantidad de
liquido que al interactuar, es posible alojar una parte del slug liquido
del ramal en una burbuja de Taylor de la linea principal, lo que
ocasiona el seccionamiento de los tapones de liquido en el colector y
con esto, un aumento en la pelicula de liquido en la zona de la
burbuja de Taylor, como se muestra en la figura 4.2.

Tiempo de paso de la unidad del slug vs. Fraccion
1 volumetrica de liquido
H 0,8 II
- | | | [ u

on | I
0,2

0

0 t(s) 1
|—L|'nea principal ===Ramal Colector|

Figura 4.2. Suma resultante de las frecuencias mayores a la unidad de las lineas
de transporte, corrida a-A 'y D;=D,
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2. Cuando la frecuencia del ramal no es tan grande, la frecuencia en el
colector sera la de la linea cuya frecuencia sea mayor a la unidad.
Como se observa en la tabla 4.1 con la marca de color amarillo, en la
cual se mantienen constantes las condiciones de flujo en la linea
principal, punto a (Usg = 2.5 m/s, Us;=2 m/s) y variando las condiciones
de flujo en el ramal, puntos 4 (Usg=1.5 m/s, Us;=0.8 m/s), B (Usg=4.5
I’l’l/S, USL=0.8 m/s), C ( USG=]-5 I’l’l/S, USL=0-4 m/s), D (USG=4-5 I’l’l/S, Us =4
m/s).

Tabla 4.1. Comportamiento de los parametros del flujo slug para una configuracion de
didametros del ramal y linea principal iguales, corrida a-A

Linea principal (a)|Ramal (A)|Colector (a,A) Linea principal (a)| Ramal (B) | Colector (a,B)
Usg (mfs) 2.5 1.5 4 Usg (m/s) 25 45 7
Ug (mis) 2 0.8 28 Usgg (mfs) 2 0.8 2.8
Uy (mis) 4.5 23 6.8 LU (mis) 4.5 53 9.8
mglka's) 1,43E-03 8.97E-04 | 2.39E-03 mg(kg's) 1.49E-03 2.69E-03 | 4.19E03
m (ka's) 1,01E+00 4,05E-01] 1,42E+00 my (kg's) 1,01E+00 4 05E-01| 142E+00
my(mis) 1.01E+00 4,06E-01] 1.42E+00 my(ms) 1.01E400 4.08E-01 | 142E+00
x 0.15% 0.22% 0.17% x 0,15% 0.66% 0.29%
v (mis) 5.4 276 8,16 v (mis) 54 6,36 11,76
45 (m?) 4. 22E-04 4,22E-04 | 4,22E-04 45 (M%) 4,22E-04 422B-04 | 4,22E04
@ 4.,67E-01 5.48E-01] 4.94E-01 [ 4,67E-01 TA13E-01 | 6.00E-01
Ur(m/s) 5.57 2,93 8,33 Uz (mls) 5.57 6,53 11,93
Fr 84.75 38,27 136,23 Fr 84,75 /7 171,25
Us (mis) 6,05 3.09 9,14 Us (mils) 6.05 712 13,17
Ifs (Hz) 465 2.08 522 Ifs (Hz) 4 65 0.68 4.80
HLS 0.7 0.86 0,58 HLS 0.71 0,66 0.46
Ly (m) 1.20 1.42 1,34 Ly (m) 1.20 9,67 249
iy (5) 0,22 0.48 0,16 iy (s) 0,22 1,48 0.21
Ng 83.38 70,36 74,67 Ng 83,38 10,34 4021

Linea principal (a)|Ramal (C)|Colector (a,C) Linea principal (a)| Ramal (D) |Colector (a,D)
Usg (mi's) 2.5 1.5 4 Usg (m/s) 25 45 7
Us (m/s) 2 0.4 24 Usz (m/fs) 2 04 24
Uy (mis) 4.5 1.9 6.4 L (mis) 4.5 4.9 9.4
mg(ka's) 1.49E-03 8.97E-04 | 2.39E-03 mg(kg's) 1.49E-03 2.69E-03 | 4.19E03
m (ka's) 1,01E+00 2,03E-01| 1,22E+00 my (kg's) 1,01E+00 2,03E-01 | 1,22E+00
my(mis) 1.01E+00 2,04E-01| 1.,22E+00 my(ms) 1.01E400 2,05E-01 | 1.22E+00
x 0.15% 0.44% 0.20% x 0,15% 1.31% 0.34%
vy (mfs) 5.4 2,28 7,68 v (mis) 54 5,88 11.28
A5 (M%) 4 22E-04 4 22E-04 | 4,22E-04 45 (M%) 4,22E-04 422E-04 | 4.22E04
@ 4,67E-1 6,63E-01| 5.25E-1 [ 4,67E-01 771E-01 | 6.26E-01
Ur(mis) 557 245 7,85 Uz (mls) 5.57 6,05 11,45
Fr 84,75 21,26 113,39 Fr 84,75 17,22 142,48
Us (mis) 6.05 2,55 8,60 Us (m/s) 6.05 6,58 12,63
Ifs (Hz) 4,65 0.85 471 If= (Hz) 465 0.23 3.50
HLS 0.7 0.89 0,60 HLS 0.71 0,69 047
Ly (m) 1.20 2,89 1,67 Ly (m) 1.20 25,82 3.27
ty(s) 0,22 1.18 0,21 ty(s) 0,22 427 0.29
Ng 83.38 34,56 59,93 Ns 83,38 3.87 30,56

Bajo estos criterios se obtiene que la resultante en el colector sea una
tendencia a una oscilacion mas alta de la caida de presion debida al flujo
slug, figura 4.3 de la corrida a-A, cuyas condiciones son (Usg=2.5 m/s,
Us; =2 m/s) yA (USG=1 5 m/s, Ug=0.8 m/S)
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AP (Pa/m) Caida de presion debida al flujo slug
50000

40000
30000
20000
10000 —~—

0 x

0 10 20 30 40 60 70 80 90 100

50
L (m)
==| inea principal =—=Ramal Colector‘

Figura 4.3. Aumento de la oscilacion de la caida de presion debido al flujo slug en el
colector por la combinacion de altas frecuencias a diametros iguales

Si recordamos del capitulo 3, a frecuencias pequenas, las longitudes de
unidad del slug son mayores, eso indica una presencia de gas alta,
figura 3.15 y 3.16. Por lo que las burbujas de Taylor igualmente son
grandes.

Si se analiza este hecho, en la figura 4.4, se observa que el ramal, que
contiene este tipo de flujo, al interactuar con la linea principal, la
resultante es un flujo slug con semejantes caracteristicas de dicha linea,
con una frecuencia ligeramente mayor pero con una fraccion volumétrica
de liquido menor en el slug, que puede mermar la caida de presion en el
colector, mientras que en la burbuja de Taylor incrementa la pelicula de
liquido, esto es un indicador de que la transicion de flujo slug a flujo
burbujeante esta cercana.

AP (Pa/m) Caida de presion debida al flujo slug
40000
30000
\\
20000
10000 P
: e

0=

0O 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
L (m)

—| inea principal =——Ramal Colector ‘

Figura 4.4. Disminucién de la caida de presion en el colector por la inyeccién de flujo
con una gran cantidad de gas (Ugg=4.5 m/s, Us;=0.4 ms/)

Como se puede observar en las figuras 4.2 y 4.4, el flujo resultante en el
colector, se acerca a un flujo burbujeante, esto puede explicarse por el
aumento del liquido en la pelicula de la zona de la burbuja de Taylor, y
por el aumento de la velocidad de la mezcla.
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Tiempo de paso de la unidad del slug vs. Fracciéon
volumétrica de liquido

H, 08
07
06
05
04 [ il AT
03
02

0 t(s) 1

e | inea principal === Ramal Colector

Figura 4.5. Acercamiento al flujo burbujeante, corrida a-A de la tabla 4.1.

La combinaciéon de cada uno de los puntos trazados en la matriz de
pruebas del capitulo anterior, da como resultado nuevas regiones que
aun caen dentro del patrén de flujo slug pero comienza a acercarse a un
patrén de flujo burbujeante para diametros iguales y para la combinacion
de D;>D,, se acerca con las condiciones trazadas, ligeramente a un flujo
plug, como se observa en la figura 4.6.

10 UBNLEULR 0L N L) R ALY RN RS
Burbuja J

=/

! Plug \

Anular |

Ondpiydo
|Estratificadg
102

3 1 I ENINE 1 1Lt L 1 11y 1 a1l
1035 10 10 102

Usg (m/s)

Usr_ (m/[s)
d

Figura 4.6. Nuevas regiones de flujo resultantes de la combinacién de la matriz de
pruebas establecida

De la figura 4.7, se observa que los slugs que logran intercalarse en
alguna burbuja de Taylor de la linea principal, no generan un nuevo slug
en el colector, sino que como resultado se tiene un incremento en la
fraccion volumétrica de liquido de dicha pelicula, y un incremento en la
velocidad del slug que venia en la linea principal con un decremento de
su fraccion volumétrica de liquido, recordando que este parametro solo
depende de la velocidad de la mezcla, por lo que al intercambiar la
energia cinética de las dos lineas, un aumento en esta, ocasiona una
disminucién del liquido en el cuerpo del slug, liquido que pasa a la
pelicula de la burbuja.
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Tiempo de paso de la unidad vs. Fraccion volumétrica de liquido

0,9
0,8
0,7
0,6
0,5
0,4

H

0,3 = —
0,2

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
t(s)

=== | inea principal === Ramal Colector

Figura 4.7. Aumento de la pelicula de liquido al intercalarse los slugs del ramal en la
linea principal

Para el caso en que D;=D; > D, el flujo de la linea principal hacia el
colector aparentemente se conserva, con un ligero aumento en la
frecuencia y disminucion de la fraccién volumétrica en el slug.

Igualmente a medida que las condiciones de flujo en el ramal son con
presencia de un mayor flujo de gas, la caida de presidn disminuye y solo
depende de la velocidad resultante de dicha mezcla, figura 4.8.

Caida de presion debida al flujo slug Caida de presion debida al flujo slug
AP
AP 8000 7000
(Palm) 7000 \h“\-\. Paim) co00 X
6000 5000 \ -
5000
== 4000
4000 == = =
3000 \‘_‘“ 3000 =
2000 = 2000
1000 1000
0 0
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
L (m) L (m)
Caida de presion debida al flujo slug Caida de presion debida al flujo slug
6000 6000
==
(ngm) 5000 ‘k",‘:‘ AP 5000 !
4000 A (Pa/m) 4000
3000 ==y 3000
2000 2000 \‘
1000 1000 ?
0 0
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
L (m) L (m)
e |_inea principal e=====Ramal === Colector == |_inea principal === Ramal Colector

Figura 4.8. Disminucién de la caida de presién debido a la inyeccion de flujo con mayor
cantidad de gas

Estos resultados son de interés, puesto que al mezclar las dos corrientes
de las lineas de transporte, o que se obtiene como resultado es un
aumento en la magnitud de todos los parametros del flujo en el colector,
por lo cual esto puede ser por una parte benéfico y por otra perjudicial:

100
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Nos es benéfico, cuando las corrientes de los dos ramales contribuyen a
que el flujo resultante se aproxime a una transicion a flujo burbujeante,
puesto que la oscilacion de la presidn debida al flujo slug seria
eliminada, y por otra parte el flujo seria continuo.

También seria benéfico respecto al retorno de flujo hacia las bombas
que alimentan las tuberias ya que el flujo seria estable.

Nos perjudicaria en el aspecto de que cuando la friccién entre las fases
se incrementa debido a la reduccién del area de paso en la zona de
mezclado, se tendian pérdidas significativas de presiéon por mezclado y
por friccion entre las fases.

También existe la posibilidad de que a velocidades muy altas de gas,
después del punto de mezclado de los dos flujos, se ocasione un salto
hidraulico debido al aumento de la velocidad del gas que puede llegar a
generar pseudoslugs, que podrian generar inestabilidades.

t U.—= [O8 h

-

Figura 4.9. Salto hidraulico ocasionado por una alta velocidad de gas pasando el punto
de confluencia

4.3. EFECTOS EN LAS CONDICIONES DEL FLUJO

Lo mas sobresaliente en lo que respecta la variacion de las condiciones de
flujo, es la importancia del aumento del flujo de gas, ya que este parametro
puede en cierta medida aumentar la frecuencia del slug, si en el ramal principal
las frecuencias son bajas, es decir el tiempo de paso de la unidad es alto.

Dichas condiciones daran una continuidad del comportamiento de la linea
principal hacia el colector, pero con riesgo de aumentar ciertos parametros y
reducir algunos otros, lo que puede impactar en la caida de presion o favorecer
la misma en una de las lineas.

Las siguientes graficas, muestran una corrida completa de combinaciones de
flujp para los puntos a y 4, B, C, D; a diametro D; > D,, mostrando la
importancia del flujo al intercalar las frecuencias que cada linea de transporte
lleva, dando como resultado nuevas condiciones de flujo con sus propias
caracteristicas.

Si se toma en cuenta la fraccion volumétrica de liquido en el cuerpo del slug,
podemos deducir la velocidad a la que viaja la unidad del slug, a H;s grandes,
el slug viaja a velocidades pequefias, ahora bien, tomando en cuenta el
diametro de la tuberia, es légico que estas fracciones sean mayores en un
diametro menor, por otro lado las frecuencias en los diametros pequefios son
mayores siempre que el flujo de liquido en estas sean mayores, sin embargo si
hay una gran presencia de gas, las unidades no solo seran largas en longitud,
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sino que a la vez con el flujo volumétrico de liquido alto que cargan su
frecuencia se ve afectada, estas condiciones pueden ser de ayuda para
intercalar los slugs en la burbuja que conduce el ramal, si estas van a una
velocidad alta, y dependiendo el angulo de incidencia, la distribucién de liquido
en la pelicula llega a ser uniforme, esto es visible en la grafica de la figura 4.10,
de la corrida a (USG]=2-5 m/s, Ugr ;=2 m/s) -B (l]SG2=4-5 m/s, Us;»=0.8 m/s) , con
D4=D3>D>.

Tiempo de paso de la unidad vs. Fraccion volumétrica de liquido
0,9
0,8
0,7  BEBEEIF IEEIE D 1 ™ | n| ™
0,6
0,5
0,4 [t H
0,3
0,2
0,1

0

0 1 2 3 4 6 7 8 9 10

5
t(s)
====| inea principal e====Ramal === Colector

Figura 4.10. Intercalacion de slugs en la corrida a-B

La tendencia que se tiene de tener una pelicula uniforme se debe a que el flujo
del liquido del slug es pequefio y no logra formar un slug, por lo que al
incorporarse en la burbuja de Taylo, es absorbido por la pelicula mientras que
el gas se expande en la burbuja, aumentando su longitud.

Si los slugs liquidos colisionan, sucede lo mismo, puesto que el flujo del ramal
es pequefio por lo que una parte de este es consumido en el slug de la linea
principal, mientras que el resto del liquido se incorpora en la pelicula de liquido,
disminuyendo la frecuencia en el lado del colector y por otro lado la burbuja de
Taylo del ramal, aumente la velocidad del slug incorporandose en los tapones
de liqudio y con esto aumentando la longitud de la burbuja, como se ejemplifica
en la figura 4.11, de la corrida a-D (Usg=4.5 m/s, Us;=0.4 m/s).
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Tiempo de paso de la unidad vs. Fraccion volumétrica de
liquido
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Figura 4.11. Distribucion de la fracciéon volumétrica de liquido en la pelicula

Cuando existen altas frecuencias y estas son casi semejantes, la distribucion
del liquido y la intercalacién de los slugs en el flujo de la linea principal, se
cumple solo por un periodo de tiempo, para el cual los tapones de liquido
comiencen a empalmar en las burbujas de Taylor de la linea principal,
acomodando el liquido en la pelicula y con esto aumentando la longitud de la
unidad, ocasionando que la frecuencia se incremente dando como resultado un
flujo muy parecido a la linea principal pero acercandose a un flujo plug, como
se muestra en la figura 4.12, corrida a-A (Usg=1.5 m/s, Us;=0.8 m/s).

Tiempo de paso de la unidad vs. Fraccion volumétrica de liquido
0,9
os AHAA-AANLNAADNARADRARN 1NN
0,7
0,6
0,5
0,4
0.3 = =
02 = II | g | =
0,1 | = | =

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
t(s)
‘ e===| inea principal e====Ramal === Colector

Figura 4.12. Acercamiento al flujo plug al interactuar dos flujos con la misma frecuencia

Finalmente, si se logra tener condiciones de flujo en las que en el ramal con un
diametro menor al de la linea principal tenga una frecuencia pequefia pero
cercana a la unidad y mientras que la linea principal se mantenga en una
frecuencia mayor a uno, existe la posibilidad de que la intercalacion de los slug
sea posible.

No obstante el flujo resultante se sigue conservando como el de la linea
principal pero ya acercandose en una zona de flujo burbujeante o plug, lo que
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podria ser benéfico para estabilizar las intermitencias, un ejemplo de esto es la
corrida a-C (Usg=1.5 m/s, Us;=0.4 m/s), de la figura 4.13, este resultado se debe
en gran medida al aumento de la pelicula de liquido y la expansion del gas en
los espacios huecos.

Tiempo de paso de la unidad del slug vs. Fracciéon volumétrica de
0.9 liquido
0,8
H 0.7 m
0,6
0,5
0,4 =
0,3 ! —
0,2 _|I

0 1 2 3 4

=

[n
L=
U
[

5 6 7 8 9 10
t(s)

| === | inea principal === Ramal

Colector ‘

Figura 4.13. Posible condicion para la intercalacién de los slugs y expansion del exceso de gas

Las fracciones volumétricas de liquido tiene mas que ver con el aumento de la
pelicula que con la formacion de slugs, puesto que esto dependera del
contenido de liquido en las burbujas y que tan aereados estan los huecos en
los tapones de liquido, puesto que hay que recordar que a mayor velocidad del
slug menos fraccién volumétrica de liquido se encuentra en el slug, por lo que
al colisionar con algun otro slug, las pequefias burbujas pueden coaleser
formando incrementando el tamafio de las burbujas, como se muestra en la
figura 4.14.

Frecuencia del slug vs. Fraccion volumétrica de liquido
08 N M nnnor m : u ri 1
0,6 X —
H
04 S u -2
02 ] gud =0 " q
0
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
I === | {nea principal === Ramal Colector I

Figura 4.14. Crecimiento de la burbuja de Taylor por posible coalescencia

En lo que respecta a la colision de slugs es importante que no ocurra, aunque
tampoco parece tener un efecto en el flujo resultante en el colector, esto
sucede cuando las frecuencias son similares, y permanecen del mismo modo
pero provocando una mayor oscilacion y mayor caida de presion por altas
velocidades de liquido, figura 4.15.
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Frecuencia del slug vs. Fraccion volumétrica de
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Figura 4.15. Efectos de los choques de tapones de liquido

Los choques de tapon pueden terminar en destruirse, seccionarse o
combinarse, eso dependera de la velocidad a la que viajan, su contenido de
liquido y gas, el diametro de la tuberia en la que se transporta y su tamafio.

Es posible definir condiciones a partir de la caracterizacion del flujo, por lo que
es de importancia ver el comportamiento que tienen los parametros del flujo a
distintas condiciones y diametros de tuberia.

Por ejemplo, si se toman en cuenta algunas de las observaciones sefaladas en
las graficas de la caracterizacion realizada en el capitulo 3, es posible definir
puntos en los cuales las frecuencias llegan a ser semejantes y en algunos
hasta iguales, con esto, podemos ampliar nuestro criterio para definir
condiciones de flujo que nos lleven a un mejor analisis.

Por ejemplo, si recurrimos a la observacion realizada en la grafica 3.16, del
capitulo anterior, podemos definir algunos puntos sobre las curvas de las
velocidades de Us;=1.25 m/s para un didmetro de 2.54 cm, y a una velocidad
Us = 2 m/s, tenemos que en esa zona, tendriamos las mismas frecuencias y las
mismas longitudes de unidad.

Un punto de esa region, tendria las siguientes caracteristicas mostradas en la
tabla 4.2.

Tabla 4.2. Caracteristicas del punto identificado en la caracterizacion del flujo slug, cuyas
frecuencias son iguales

D;=508 cm|D;=254 cm|D;=508 cm
Use (m/s) 3 3,62 3,905
Usz (m's) 2 1,25 2.3125
Uy (mfs) g 487 65,2175
Uz (m/s) 6,72 6,54 8,35
s (Hz) 1,69 1,68 1,83
His 0,68 0,69 0,61
Ly (m) 3,70 3,58 4.21
ty () 0,59 0,59 0,55
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Esta condicion puede sernos de utilidad para establecer si es conveniente tener
frecuencias iguales a diferentes diametros.

La caida de presion en el lado del colector es semejante a la de la linea
principal, excepto que la oscilacion de la presion aumenta ligeramente, como
se puede apreciar en la figura 4.16.

Caida de presion debida al flujo slug
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Figura 4.16 Semejanza de la caida de la presion debida al flujo slug para condiciones de
frecuencias iguales

Por otro lado, los dos flujos tienen el mismo tiempo de paso de la unidad, por lo
que los choques de los slugs son un hecho, lo que ocasiona que aumente la
frecuencia del slug, todo parece indicar que el slug liquido que se colisiéna es
consumido por la pelicula de liquido, figura 4.17.

Por lo tanto, tener condiciones de frecuencia iguales, no puede ser benéfico, si
la fraccion volumétrica de liquido no es lo suficientemente grande como para
cubrir la seccion transversal de la tuberia a la cual confluye.

Frecuencia del slug vs. Fraccién volumétrica de liquido
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Figura 4.17, Punto de operacion donde las frecuencias y otros parametros son iguale
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4.4. EFECTOS DE LAS RELACIONES DE FLUJO CON EL COEFICIENTE DE
PERDIDAS

Existen dos efectos principales que determinan la presion del fluido en
cualquier punto de un cabezal, estos son:

e Efectos debidos al momentum
e Efectos debidos a la friccidn

El efecto debido al momentum en un distribuidor (en el punto de divergencia)
tiende a producir un aumento en la presion estatica debido a la desaceleracion
de parte del fluido que cambia de direccion para continuar por el brazo lateral
(colector).

En el caso de un colector el efecto del momentum se presenta en direccion
opuesta, es decir, la presion estatica es mayor aguas arriba y decrece en el
extremo guas abajo ya que el flujo se acelera debido a la alimentacion de los
ramales.

Por otra parte, el esfuerzo de corte o de friccidon sobre la pared, en el colector,
provoca la caida de presion estatica en la direccion del flujo.

En un cabezal distribuidor los efectos de friccion y de momentum trabajan en
direccidén opuesta, es decir, cuando aumenta la presion estatica disminuyen las
pérdidas por friccion, sin embargo en el colector ambos efectos se refuerzan
haciendo mayor las pérdidas de presion.

Para el caso de flujo de mezclas, es de esperarse que el mecanismo de
transferencia de momentum varié con el patron de flujo que prevalece en cada
uno de los ramales, pero este mecanismo aun no esta perfectamente
clarificado. Sobre todo porque se han basado en descripciones visuales de los
patrones de flujo que no son lo suficientemente precisas para identificar las
regiones donde el mecanismo de separacidn de fases y transferencia de
momentum cambia.

Para la obtencidén de los coeficientes de pérdida, se realizo un algoritmo de
solucion, el cual es mostrado en el Anexo 1, para el cual se establecen las
condiciones de flujo en la linea principal y se varia el flujo de gas en el ramal.

1. De la matriz de pruebas establecida, se han fijado las condiciones de
flujo (Usg, Us) del punto correspondiente.

2. La matriz de pruebas correspondiente al ramal, se varia de Uss=1.5a 4.5
m/s y se establece la velocidad superficial del liquido.

Es interesante observar el comportamiento de los coeficientes de pérdidas que
se han obtenido para la matriz de pruebas establecidas, dicho comportamiento
nos muestran que a un angulo de incidencia de 45° el coeficiente K; del
modelo de Vaszonyi disminuye al aumentar la relacién de flujo, favoreciendo al
ramal, dicho comportamiento se observa para todos los casos de estudio.
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En las graficas de las figuras 4.18 y 4.
simétrico de los coeficientes de pérdidas a

19, se visualiza el comportamiento
didmetros iguales y para los angulos

20 y 30°, mientras que para un angulo de 45°, el coeficiente de perdidas K>;
disminuye de forma interesante, Figura 4.20.
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Figura 4.18. Coeficientes de pérdidas

En la figura 4.19, no solo se contempla la
sino que también una reduccién de ese ¢

para el modelo bifasico a §=20°

simetria del coeficiente de pérdidas,
oeficiente a un angulo de incidencia

mayor y con las mismas condiciones de flujo.

Relacién de flujo vs. Coeficientes de perdidas

1.4
1.2f
1.0
0.9
K3, K> 0.8
0.7r
0.6
05
0.4
0.3F

02 1 1 1 1

1 1 | 1

Qv

L
054 0.56 058 060 0.62 064 066 068 070 0.72 0.74

0s

D,;=D,=2.54 cm

6=30°

d
(Uspy=1 m/s, Usg;=5.5m/s)

A4
(Ust,=0.8m/s, Usgo=1.5 m/s)

B
(Uszo=0.8m/s, Usg,=4.5 m/s)

Vaszonyi
K
Klj

Gardel

Ks
K13

Figura 4.19. Reduccion del coeficiente de pérdidas para el modelo de Gardel y Vaszonyi

aumentando el angulo

de incidencia (6)

Los coeficientes de perdida para el modelo de Vaszonyi en el ramal, disminuye
de forma llamativa, esto puede ser debido a que en esa linea de tranmsporte
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se tiene un aumento de gas que puede beneficiar dicho comportamiento de K;.
En esta corrida se aprecia que el comportamiento simetrico para los
coeficientes, por lo que eso solo debe ser dependiente del flujo de gas que
contiene la linea de transporte, figura 4.20.

Relacion de flujo vs. Coeficientes de perdidas
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Figura 4.20. Coeficientes de pérdida de carga a un angulo de 45°

Para una valor de Uss=2.5y Us;,= 2, variando el flujo en el ramal, se tiene el
mismo comportamiento de K;, este es el Unico parametro que se comporta de
esta manera, y esto puede ser al arreglo que se hizo del modelo de Vaszonyi
para la configuracion de la confluencia, por lo que probablemente el tomar en
cuenta estos valores se pueda caer en un error, sin embargo puede servir de
referencia para aproximar el coeficiente de pérdidas a las relaciones de flujo del
sistema, como se muestra en la figura 4.21 del comportamiento de su variacion
con el angulo de incidencia.
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Relacion de flujo volumétrico vs. coeficiente de perdida
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Figura 4.21. Variacion del comportamiento del coeficiente de pérdidas con el angulo de
incidencia

Puesto que el comportamiento del coeficiente de pérdidas para el caso de 45°,
tiene un comportamiento que a grandes cantidades de flujo de gas, este
disminuye, es claro que el mismo comportamiento de la caida de presién a
estas condiciones, se comporta de la misma forma, esto puede considerarse
como una succién de la linea principal al ramal por altas velocidades de liquido
como se muestra en la figura 4.22, cuyas condiciones de operacion son: Uss=3
y Us;=1.2 en la linea principal, variando el flujo de gas de Uss= 0.1 — 6 m/s, y
Us;=1.2 m/s, abarcando un flujo plug a slug, sin embrago al aumento de flujo la
caida de presion aumenta.

Relacion de flujo vs. caida de presion
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Figura 4.22. Caida de presion de acuerdo al modelo de Vaszonyi, abarcando condiciones de
flujo plug y slug
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El modelo desarrollado para la caracterizacién del flujo slug en las tres lineas
que conforman una confluencia, permite establecer las condiciones de flujo en
las que es posible tener una intercalacion de los slugs del ramal en los de la
linea principal, con lo cual el sistema funcionaria de manera confiable.

En todos los casos que se analizaron, la fraccién volumétrica de los slugs en el
colector se reduce, debido a que al sumarse los flujos masicos de las dos
corrientes ocurre un aumento de la velocidad del slug. El liquido se distribuye
entre la longitud del slug y la pelicula de liquido en la burbuja de Taylor.

En vista de que parte de la fraccion volumétrica del liquido esta distribuida en la
burbuja de Taylor (detras del slug), el espesor de la pelicula aumenta e influye
en la caida de presion del flujo slug.

Es posible intercalar los tapones de liquido de una linea en la otra siempre y
cuando las condiciones de flujo sean las siguientes:

Cuando la linea principal y el ramal tienen diametros iguales, el flujo de la linea
principal debe tener una frecuencia mayor a la unidad y un flujo de gas
moderado, es decir, con velocidades superficiales no muy grandes, puesto que
al interactuar con el ramal, se debe recordar que los parametros de flujo
aumentan algebraicamente, lo que ocasionaria un comportamiento indeseable.

Cuando el diametro de la linea principal es diferente a la del colector, es
preferible tener una magnitud de frecuencia menor de la unidad, sobre todo en
la tuberia de menor diametro, porque los tapones de liquido procedentes de la
linea principal serian partidos por la burbuja de Taylor del ramal, aumentando
la frecuencia moderadamente y con ello también se incrementaria la pelicula
de liquido sobre que se mueve dicha burbuja de Taylor

A frecuencias iguales cuando D1>D2, es posible que se intercalen los tapones
de liquido, pero no deben tener velocidades superficiales de gas muy grandes,
puesto que esto podria ocasionar un desfasamiento que no favoreceria al
colector y aumentaria la oscilacién de la presion.

El algoritmo desarrollado en MATLAB, es una buena herramienta que nos
permite interactuar cualquier tipo de flujo y observar los resultados, contandose
con una base de datos amplia, bajo distintas condiciones y configuraciones.

El coeficiente de pérdidas para los distintos flujos muestra un buen
aprovechamiento de la energia cinética para angulos de incidencia pequenos,
puesto que esto solo genera una reaccién pequefa en direccion opuesta al
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flujo, en la pared de la tuberia con la que confluye. Sin embargo en el modelo
empleado y adecuado para este caso de estudio, se observa que a un angulo
de 45°, los coeficientes de perdidas y caidas de presion son favorables, o mejor
dicho son coeficientes de ganancias, muy posiblemente por las velocidades y
relaciones de flujo utilizadas.

Los principales parametros que participan en la pérdida de presidn en
confluencias son los angulos de incidencia, el patron de flujo desarrollado, las
velocidades de las relaciones de diametros del intercambio de flujo masico, no
obstante la informacidon proporcionada hasta ahora no puede ser confiable,
puesto que debe ser validada de forma experimental.

Finalmente la caida de presion para cada linea es un factor que indica la
importancia en los cambios de direccion del flujo y de las condiciones con la
que este se realiza (velocidades, relaciones de flujo), siendo importante tomar
en cuenta la transformacion de un tipo de energia en otra debido a esta
circunstancia.
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Los resultados obtenidos pueden servir de referencia para futuros estudios
dirigidos a problemas de este tipo, sin embargo seria recomendable tomar en
cuenta lo siguiente:

1.

Validar los resultados obtenidos con datos experimentales, de las
mismas caracteristicas.

Con respecto a la geometria, podria ser necesario ampliar los angulos, e
inclusive, podria proponerse un trabajo en el que se tenga un colector al
que se le conectan varios ramales, lo que es muy comun en la industria
del transporte de fluidos.

Otra punto importante son las caracteristicas internas de las tuberias, es
decir, considerar tuberias con un coeficiente de rugosidad considerable
y/o tomar en cuenta procesos de transferencia de calor, como en el caso
de pozos geotérmicos.

Se puede ampliar el rango de pruebas para distintos patrones de flujo e
inclusive contar con algunos accesorios que intervengan en procesos
como estos.

Después de validar los resultados, se debe llevar a cabo una
programacién mas avanzada tomando las rutinas desarrolladas en este
estudio, con el fin de desarrollar un software con un buen ambiente, facil
y confiable para utilizarlo.
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ANEXO 1

Algoritmos de calculo para la caracterizacion del flujo
slug en el sistema, la interaccion del flujo slug en la
confluencia y la obtencién de los coeficientes de
pérdida y caida de presion. Desarrollados en MATLAB.
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A continuacion se muestra el algoritmo de solucion para la caracterizacion del flujo
slug de acuerdo a la matriz de pruebas establecida, dicho algoritmo requiere de
las velocidades superficiales de las fases y los diametros de tuberias

Para la matriz de prueba inferior de la figura 3.6, las condiciones fueron las
siguientes: Us;=1 y 2 m/s, Usgmin=2.5 m/s, Usgmax=35.5 m/s y Us;=Us +0.25; mientras
que para la matriz de pruebas superior: Us;=0.4 y 0.8 m/s, Usgmin=1.5 m/s, UsGnax=4.5
m/s y Us;=Us +0.25.

clear;

clc;

%%Propiedades de los fluidos

rog=1.18;

rol=1000;

viscosidadg = 0.00001835;

viscosidadl = 0.000891;
viscosidadcineg=viscosidadg/rog;
viscosidadcinel=viscosidadl/rol;

%% Condiciones de flujo

D = input ('Diametro de la tuberia: ');

USL = input ('Velocidad superficial del liquido: ');
USGmin = input ('Valor minimo de la velocidad superficial del gas: ');
USGmax = input ('Valor maximo de la velocidad superficial del gas: ");
USG=USGmin:0.1:USGmakx;

while USL<=2

wk = ((USGmax-USGmin)*10)+1;

A = (pi*(D"2))/4;

UM = USG+USL;

QG = USG.*A;

QL = USL.*A;

QT = QG+AL;

lambdal = USL./UM;

lambdag = 1-lambdal;

mg = rog.*USG.*A;

ml = rol.*USL.*A;
mt = mg+ml;
X = mg./mt;

GG = x.*(mt./A);

GL = (1-x).*(mt./A);

GT = GG+GL;

roprimamezcla = (rol.*lambdal)+(rog.*lambdag);
romezcla = 1./((x.*(1./rog))+((1-x).*(1./rol)));
i = (QT./A);

vb =1.2.%;

Ab = (A.¥))./vb;

alpha = 0.84.*(QG./QT);

US = 1.3436."UM,;

aF=USL./(9.81*D);

bF=20.308./UM;

cF=1.3436.*UM;
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Fr=aF.*(bF+cF);

af=2.070/D;

bf=1.3436.*Fr;

cf=af+bf;

df=cf.*lambdal;

ef=df."1.2879;

fS=0.0148."¢f;

numO=0;

for yyy = 1:wk

a=20;

b = 30;

num1 = a+(b-a)*rand();
num2(1,yyy) = fix(num1);

end

LS = num2.*D;

ad=rol-rog;

bd=9.81*D*ad;

cd=bd/rol;

dd=cd”(1/2);

Ud = 0.345*dd;

UT = (1.2.*UM)+Ud;

tu = 1./S;

Lu = UT./fS;

Lb = Lu-LS;

HLS = 1./(1+((UM./8.66).1.39));
Relmg=(D.*USG)./viscosidadcineg;
Relml=(D.*USL)./viscosidadcinel;
if Relmg<=2000

clmg=16;
nlmg=1;

else
cimg=0.046;
nimg=0.2;

end

if Relml<=2000
clml=16;
niml=1;

else
clmI=0.046;
niml=0.2;

end

flmg=clmg./(Relmg.*nImg);

flml=cIml./(Relml.*nIml);

Almg=(rog.*(USG."2))/2;

AlmlI=(rol.*(USL."2))/2;

Bimg=(4.*flmg)./D;

BIml=(4.*flml)./D;

PSG=AImg.*Bimg;

PSL=AImIl.*BIml;

X=(PSL./PSG).»1/2);

parametros=[USG', UM', mg', mt', US', fS', HLS', Lu', LS', Lb', alpha’, x'];
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constante=[USL, ml];

tabla1=[constante];

tabla2=[parametros];
xlswrite('Caracterizacién.xls',tabla1,'Hoja1")
xlswrite('Caracterizacién.xls',tabla2,'Hoja2")
plot(US,X,'-+b")

title('US vs. X')

xlabel('US")

ylabel('X")

grid on

hold on;

USL=USL+0.25;

end

Para la interaccion del flujo en la confluencia, se realizo la siguiente rutina, cuyas
condiciones iniciales son las velocidades superficiales de las fases en las lineas
de transporte que forman la confluencia, establecidas en la matriz de pruebas, y
generando condiciones de flujo para el colector como resultado de la interaccidn
del flujo masico en el punto de confluencia.

clear;

clc;

% %Interaccion del flujo slug

%condiciones de flujo linea principal

USG1=input (‘"Velocidad superficial del gas linea principal: ');
USL1=input ('Velocidad superficial del liquido linea principal: ');
%condiciones de flujo ramal

USG2 = input ('"Velocidad superficial del gas ramal: ');
USL2 = input ('Velocidad superficial del liquido ramal: ');
%dimensiones tuberias

D1 = input ('Diametro de la Linea principal: ");

D2 = input ('Diametro del Ramal: ");

D3 = input ('Diametro del Colector: ");

%Propiedades de los fluidos

rog=1.18;

rol=1000;

viscosidadg = 0.00001835;

viscosidadl = 0.000891;
viscosidadcineg=viscosidadg/rog;
viscosidadcinel=viscosidadl/rol;

A1 = (pi*(D172))/4;

UM1 = USG1+USL1;

QG1 =USG1*A1;

QL1 = USL1*A1;

QT1 =QG1+QLA1;

lambdal1 = USL1/UM1;

lambdag1 = 1-lambdalf;

mg1 = rog*USG1*A1;

ml1 = rol*USL1*A1;

FLORES ALVAREZ GERARDO JESUS 123



ANEXO 1 ALGORITMOS DE CALCULO

mt1 = mg1+mif1;
x1 =mg1/mt1;
GG1 = x1*(mt1/A1);
GL1 = (1-x1)*(mt1/A1);
GT1=GG1+GL1;
roprimamezclal = (rol*lambdal1)+(rog*lambdag1);
j1=(QT1/A1);
vb1 = 1.2%1;
Ab1 = (A1*j1)/vb1;
alpha1 = 0.84*(QG1/QT1);
US1 = 1.3436*UM1;
aF1=USL1/(9.81*D1);
bF1=20.308/UM1,
cF1=1.3436*UM1;
Fr1=aF1*(bF1+cF1);
af1=2.070/D1;
bf1=1.3436Fr1;
cf1=af1+bf1;
df1=cf1*lambdal1;
ef1=df111.2879;
fS1=0.0148%¢f1;
ad1=rol-rog;
bd1=9.81*D1*ad1;
cd1=bd1/rol;
dd1=cd1/(1/2);
Ud1 = 0.345*dd1;
UT1 = (1.2*UM1)+Ud1;
tu1 = 1/fS1;
Lu1 = UT1*u1;
L1=input('Longitud de la Linea principal: ");
NS1=L1/Lu1;
for yyy1 = 1:NS1
al=20;
b1 = 30;
num1 = a1+(b1-a1)*rand();
num11(1,yyy1) = fix(num1);
end
LS1 = num11.*D1;
Lb1 = Lu1-LS1;
tS1=LS1./UT1;
tb1=Lb1./UT1;
HLS1 = 1/(1+((UM1/8.66)"1.39));
alphaS1=1-HLS1;
alphab1=alphaS1+(((USG1-(vb1*alphaS1)).*Lu1)./(UT1.*Lb1));
%Modelo homogeneo
romezcla1=(rol*HLS1)+((1-HLS1)*rog);
viscomezcla1=(viscosidadl*HLS1)+((1-HLS1)*viscosidadg);
Rel1=(D1*UM1*romezcla1)/viscomezcla1;
Reg1=(D1*vb1*rog)/viscosidadg;
if Rel1<=2000
cl1=64;
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nl1=1;
else

cl1=0.184;

nl1=0.2;
end
if Reg1<=2000

cg1=64;

ng1=1;
else

cg1=0.184;

ng1=0.2;
end
fl1=cl1/(Rel1*nl1);
fg1=cg1/(Reg1*ng1);
Pfl1=(2/D1)*(fl1*romezcla1*(UM1/2));
Pfg1=(2/D1)*(fg1*rog*(vb112));
Pft1=Pfl1+Pfg1;
%Modelo slug
Res1=(D1*US1*romezcla1)/viscomezcla1;
Reb1=(D1*vb1*rog)/viscosidadg;
if Res1<=2000

cs1=64;

ns1=1;
else

cs1=0.184;

ns1=0.2;
end
if Reb1<=2000

cb1=64;

nb1=1;
else

cb1=0.184;

nb1=0.2;
end
fs1=cs1/(Res1”ns1);
fb1=cb1/(Reb1*nb1);
mb1=rog*vb1*Ab1;
Gb1=(x1*mb1)/Ab1;
mS1=romezcla1*US1*A1;
GS1=((1-x1)*'mS1)/A1;
Pfs1=(fs1./LS1).*((romezcla1*(US1/2))/2);
Pfb1=fb1.*((Lb1./D1).*((Gb1/2)/(2*rog)));
PfT1=Pfs1+Pfb1;
%Lockhart Martinelli
Relmg1=(D1*USG1)/viscosidadcineg;
Relml1=(D1*USL1)/viscosidadcinel;
if Relmg1<=2000

clmg1=16;

nimg1=1;
else

clmg1=0.046;
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nlmg1=0.2;
end
if Relml1<=2000

clml1=16;

niml1=1;
else

clml1=0.046;

niml1=0.2;
end
flmg1=clmg1/(Relmg1*nimg1);
flml1=cIml1/(Relml1*nIiml1);
Almg1=(rog*(USG12))/2;
Alml1=(rol*(USL1/2))/2;
BImg1=(4*flmg1)/D1;
BimI1=(4*flml1)/D1;
PSG1=AImg1*Blmg1;
PSL1=AlmI1*BImI1;
X1=(PSL1/PSG1)(1/2);
%Ramal
A2 = (pi*(D2°2))/4;
UM2 = USG2+USL2;
QG2 = USG2*A2;
QL2 = USL2*A2;
QT2 = QG2+QL2;
lambdal2 = USL2/UMZ2;
lambdag?2 = 1-lambdalZ2;
mg2 = rog*USG2*A2;
ml2 = rol*USL2*A2;
mt2 = mg2+ml2;
x2 = mg2/mt2;
GG2 = x2*(mt2/A2);
GL2 = (1-x2)*(mt2/A2);
GT2 = GG2+GL2;
roprimamezcla2 = (rol*lambdal2)+(rog*lambdag?);
j2 = (QT2/A2),
vb2 =1.2%j2;
Ab2 = (A2*j2)/vb2;
alpha2 = 0.84*(QG2/QT2);
US2 = 1.3436*"UM2;
aF2=USL2/(9.81*D2);
bF2=20.308/UM2;
cF2=1.3436*"UM2;
Fr2=aF2*(bF2+cF2);
af2=2.070/D2;
bf2=1.3436*Fr2;
cf2=af2+bf2;
df2=cf2*lambdal2;
ef2=df2"1.2879;
fS2=0.0148%¢ef2;
ad2=rol-rog;
bd2=9.81*D2*ad2;
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cd2=bd2/rol;
dd2=cd2/(1/2);
Ud2 = 0.345*dd2;
UT2 = (1.2*UM2)+Ud2;
tu2 = 1/fS2;
Lu2 = UT2*u2;
L2=input('Longitud del Ramal: ");
NS2=L2/Luz;
for yyy2 = 1:NS2
a2 =20;
b2 = 30;
numz2 = a2+(b2-a2)*rand();
num22(1,yyy2) = fix(num2);
end
LS2 = num22.*D2;
Lb2 = Lu2-LS2;
tS2=LS2./UT2;
tb2=Lb2./UT2;
HLS2 = 1/(1+((UM2/8.66)"1.39));
alphaS2=1-HLS2;
alphab2=alphaS2+(((USG2-(vb2*alphaS2)).*Lu2)./(UT2.*Lb2));
%Modelo homogeneo
romezcla2=(rol*HLS2)+((1-HLS2)*rog);
viscomezcla2=(viscosidadl*"HLS2)+((1-HLS2)*viscosidadg);
Rel2=(D2*UM2*romezcla2)/viscomezclaz;
Reg2=(D2*vb2*rog)/viscosidadg;
if Rel2<=2000

cl2=64;

ni2=1;
else

cl2=0.184;

ni2=0.2;
end
if Reg2<=2000

€cg2=64;

ng2=1;
else

cg2=0.184;

ng2=0.2;
end
fl2=cl2/(Rel2*nl2);
fg2=cg2/(Reg2"ng2);
Pfl2=(2/D2)*(fl2*romezcla2*(UM22));
Pfg2=(2/D2)*(fg2*rog*(vb22));
Pft2=Pfl2+Pfg2;
%Modelo slug
Res2=(D2*US2*romezcla2)/viscomezclaz;
Reb2=(D2*vb2*rog)/viscosidadg;
if Res2<=2000

cs2=64;

ns2=1;

FLORES ALVAREZ GERARDO JESUS 127



ANEXO 1 ALGORITMOS DE CALCULO

else

¢cs2=0.184;

ns2=0.2;
end
if Reb2<=2000

cb2=64;

nb2=1;
else

cb2=0.184;

nb2=0.2;
end
fs2=cs2/(Res2ns2);
fb2=cb2/(Reb2*nb2);
mb2=rog*vb2*Ab2;
Gb2=(x2*mb2)/Ab2;
Pfs2=(fs2./LS2).*((romezcla2*(US2/2))/2);
Pfb2=fb2.*((Lb2./D2).*((Gb2"2)/(2*rog)));
PfT2=Pfs2+Pfb2;
%Lockhart Martinelli
Relmg2=(D2*USG2)/viscosidadcineg;
RelmlI2=(D2*USL2)/viscosidadcinel;
if Relmg2<=2000

clmg2=16;
nlmg2=1;

else
clmg2=0.046;
nlmg2=0.2;

end

if Relml2<=2000
clml2=16;
niml2=1;

else
clmi2=0.046;
nimi2=0.2;

end

flmg2=clmg2/(Relmg2*nimg2);
flmi2=cImI2/(RelmI2*nImI2);
Almg2=(rog*(USG2"2))/2;
AlmI2=(rol*(USL2/2))/2;
BImg2=(4*fimg2)/D2;
BIimiI2=(4*flml2)/D2;
PSG2=AImg2*Bimg2;
PSL2=AImI2*BImI2;
X2=(PSL2/PSG2)"(1/2);
%Colector

mt3 = mt1+mt2;

ml3= ml1+ml2;

mg3 = mg1+mg2;

QG3 = mg3/rog;

QL3 = mi3/rol;

QT3 = QG3+QL3;
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A3 = (pi*(D3"2))/4;

USG3 = QG3/A3;

USL3 = QL3/A3;

UM3 = USG3+USL3;
lambdal3 = USL3/UM3;
lambdag3 = 1-lambdal3;

x3 = mg3/mt3;

GG3 = x3*(mt3/A3);

GL3 = (1-x3)*(mt3/A3);
GT3 = GG3+GL3;
roprimamezcla3 = (rol*lambdal3)+(rog*lambdag3);
i3 = (QT3/A3);

vb3 = 1.2%3;

Ab3 = (A3*j3)/vb3;

alpha3 = 0.84*(QG3/QT3);
US3 = 1.3436*UM3;
aF3=USL3/(9.81*D3);
bF3=20.308/UM3;
cF3=1.3436*UM3;
Fr3=aF3*(bF3+cF3);
af3=2.070/D3;
bf3=1.3436"Fr3;
cf3=af3+bf3;
df3=cf3*lambdal3;
ef3=df3"1.2879;
fS3=0.0148%¢f3;
ad3=rol-rog;
bd3=9.81*D3*ad3;
cd3=bd3/rol;
dd3=cd3/(1/2);

Ud3 = 0.345*dd3;

UT3 = (1.2*UM3)+Ud3;

tu3 = 1/fS3;

Lu3 = UT3*tu3;
L3=input('Longitud del Colector: ");
NS3=L3/Lu3;

for yyy3 = 1:NS3

a3 = 20;

b3 = 30;

num3 = a3+(b3-a3)*rand();
num33(1,yyy3) = fix(num3);
end

LS3 = num33.*D3;

Lb3 = Lu3-LS3;
tS3=LS3./UT3;
tb3=Lb3./UT3;

HLS3 = 1/(1+((UM3/8.66)"1.39));
alphaS3=1-HLS3;
alphab3=alphaS3+(((USG3-(vb3*alphaS3)).*Lu3)./(UT3.*Lb3));
%Modelo homogeneo
romezcla3=(rol*HLS3)+((1-HLS3)*rog);
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viscomezcla3=(viscosidadl*"HLS3)+((1-HLS3)*viscosidadg);
Rel3=(D3*UM3*romezcla3)/viscomezcla3;
Reg3=(D3*vb3*rog)/viscosidadg;
if Rel3<=2000

cl3=64;

nl3=1;
else

cl3=0.184;

nl3=0.2;
end
if Reg3<=2000

cg3=64;

ng3=1;
else

cg3=0.184;

ng3=0.2;
end
fI3=cl3/(Rel3"nl3);
fg3=cg3/(Reg3”*ng3);
Pfl3=(2/D3)*(fl3*romezcla3*(UM32));
Pfg3=(2/D3)*(fg3*rog*(vb3"2));
Pft3=Pfl3+Pfg3;
%Modelo slug
Res3=(D3*US3*romezcla3)/viscomezcla3;
Reb3=(D3*vb3*rog)/viscosidadg;
if Res3<=2000

cs3=64;

ns3=1;
else

¢s3=0.184;

ns3=0.2;
end
if Reb3<=2000

cb3=64;

nb3=1;
else

cb3=0.184;

nb3=0.2;
end
fs3=cs3/(Res3”ns3);
fb3=cb3/(Reb3"nb3);
mb3=rog*vb3*Ab3;
Gb3=(x3*mb3)/Ab3;
Pfs3=(fs3./LS3).*((romezcla3*(US3"2))/2);
Pfb3=fb3.*((Lb3./D3).*((Gb3"2)/(2*rog)));
PfT3=Pfs3+Pfb3;
%Lockhart Martinelli
Relmg3=(D3*USG3)/viscosidadcineg;
RelmI3=(D3*USL3)/viscosidadcinel;
if Relmg3<=2000

clmg3=16;
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nlmg3=1;
else
cimg3=0.046;
nimg3=0.2;
end
if RelmI3<=2000
clml3=16;
nimi3=1;
else
clmi3=0.046;
nimi3=0.2;
end
flmg3=clmg3/(Relmg3*nimg3);
flmI3=cImI3/(RelmI3*nImI3);
Almg3=(rog*(USG3"2))/2;
AlmI3=(rol*(USL3"2))/2;
BImg3=(4*fimg3)/D3;
BImI3=(4*flml3)/D3;
PSG3=AImg3*Bimg3;
PSL3=AImI3*BImI3;
X3=(PSL3/PSG3)*(1/2);
cond1 =
[USG1,USL1,UM1,mg1,ml1,mt1,x1,vb1,Ab1,alpha1,UT1,Fr1,US1,fS1,HLS1,Lu1,tu1,NS1];
cond2 =
[USG2,USL2,UM2,mg2,mI2,mt2,x2,vb2,Ab2,alpha2,UT2,Fr2,US2,fS2,HLS2,Lu2,tu2,NS2];
cond3 =
[USG3,USL3,UM3,mg3,miI3,mt3,x3,vb3,Ab3,alpha3,UT3,Fr3,US3,fS3,HLS3,Lu3,tu3,NS3];
tabla1=[cond1',cond2',cond3';
parametrosslug1 = [cs1,ns1,cb1,nb1,fs1,fb1,Res1,Reb1];
parametrosslug? = [cs2,ns2,cb2,nb2,fs2,fb2,Res2,Reb?2];
parametrosslug3 = [cs3,ns3,cb3,nb3,fs3,fb3,Res3,Reb3];
presionslug1=[Pfs1";
presionburbuja1=[Pfb1'];
presiontotal1=[PfT1";
presionslug2=[Pfs2'];
presionburbuja2=[Pfb2;
presiontotal2=[PfT2";
presionslug3=[Pfs3";
presionburbuja3=[Pfb37;
presiontotal 3=[PfT37;
presioneshomogeneo1 = [cl1,nl1,cg1,ng1,fl1,fg1,Rel1,Reg1,Pfl1,Pfg1,Pft1,];
presioneshomogeneo? = [cl2,nl2,cg2,ng2,f12,fg2,Rel2,Reg2,Pfl2,Pfg2,Pft2,];
presioneshomogeneo3 = [cl3,nl3,cg3,ng3,f13,fg3,Rel3,Reg3,Pfl3,Pfg3,Pft3];
Martinelli1=[clmlI1,nIml1,cImg1,nimg1,fiml1,fimg1,Relmg1,Relmi1,PSG1,PSL1,X1];
Martinelli2=[clmI2,nImI2,cImg2,nimg2,fiml2,fimg2,Relmg2,RelmI2,PSG2,PSL2,X2];
Martinelli3=[cImI3,nImI3,cImg3,nimg3,fimi3,fimg3,Relmg3,RelmI3,PSG3,PSL3,X3];
tiemposlug1=[tS1'];
tiempoburbuja1=[tb1"];
tiemposlug2=[tS2';
tiempoburbuja2=[tb27;
tiemposlug3=[tS3'];
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tiempoburbuja3=[tb37;

longitudslug1=[LS1'];

longitudburbuja1=[Lb1T;

longitudslug2=[LS2';

longitudburbuja2=[Lb2T;

longitudslug3=[LS3"];

longitudburbuja3=[Lb37;

tabla2=[Martinelli1',Martinelli2',Martinelli3"];
tabla3=[presioneshomogeneo1',presioneshomogeneo?',presioneshomogeneod'];
tabla4d=[parametrosslug1',parametrosslug2',parametrosslug31;
tabla5=[presionslug1,presionburbuja1,presiontotal1];
tabla6=[presionslug2,presionburbuja2,presiontotal?];
tabla7=[presionslug3,presionburbuja3,presiontotal3];
tabla8=[tiemposlug1,tiempoburbuja1];

tabla9=[tiemposlug2,tiempoburbuja2];

tabla10=[tiemposlug3,tiempoburbuja3];

tabla11=[alphab1'];

tabla12=[alphab2'];

tabla13=[alphab3T;

tabla14=[longitudslug1,longitudburbuja1];
tabla15=[longitudslug2,longitudburbuja2];
tabla16=[longitudslug3,longitudburbuja3];

xlswrite('Interaccién.xls',tabla1,'Hoja1")

xIswrite('Interaccion.xls',tabla2,'Hoja2")
xlswrite('Interaccién.xls',tabla3,'Hoja3")
xIswrite('Interaccion.xls',tabla4,'Hoja4")
xIswrite('Interaccion.xls',tabla5,'Hoja5")
xIswrite('Interaccion.xls',tabla6,'Hoja6")
xlswrite('Interaccién.xls',tabla7,'Hoja7")
xIswrite('Interaccion.xls',tabla8,'Hoja8")
xlswrite('Interaccién.xls',tabla9,'Hoja9")
xlswrite('Interaccion.xls',tabla10,'Hoja10")
xlswrite('Interaccion.xls',tabla11,'Hoja11")
xIswrite('Interaccion.xls',tabla12,'Hoja12")
xIswrite('Interaccion.xls',tabla13,'Hoja13")
xIswrite('Interaccion.xls',tabla14,'Hoja14")
xIswrite('Interaccion.xls',tabla15,'Hoja15")
xlswrite('Interaccion.xls',tabla16,'Hoja16")

Finalmente el algoritmo para el calculo de los coeficientes de pérdida y caida de
presion es el siguiente:

clear;

clc;

%calculo de coeficientes de perdida y caidas de presion

USGmin = input ("Velocidad minima del gas en la linea principal: ');
USGmax = input ('Velocidad maxima del gas en la linea principal: ');
USL1 = input ('Velocidad superficial del liquido linea principal: ');
%condiciones de flujo ramal
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USG2 = input ('"Velocidad superficial del gas ramal: ');
USL2 = input ('Velocidad superficial del liquido ramal: ');
%dimensiones tuberias

D1 = input ('Diametro del ramal 1:');
D2 = input ('Diametro del ramal 2: ');
D3 = input ('Diametro del ramal 3: ');
%Propiedades de los fluidos
rog=0.118;

rol=1000;

viscosidadg = 0.00001835;
viscosidadl = 0.000891;
viscosidadcineg=viscosidadg/rog;
viscosidadcinel=viscosidadl/rol;
%Linea principal
USG1=USGmin:0.1:USGmax;

A1 = (pi*(D172))/4;

UM1 = USG1+USLT;

QG1 =USG1.7A1;

QL1 = USL1*A1;

QT1 = QG1+QL1;

lambdal1 = USL1./UM1;
lambdag1 = 1-lambdalf;

mg1 = rog.*USG1.*A1;

ml1 = rol*USL1*A1;

mt1 = mg1+ml1;

x1=mg1./mt1;

%Ramal

A2 = (pi*(D22))/4;

UM2 = USG2+USL2;

QG2 = USG2*A2;

QL2 = USL2*A2;

QT2 = QG2+QL2;

lambdal2 = USL2/UMZ2;
lambdag?2 = 1-lambdalZ2;

mg2 = rog*USG2*A2;

mi2 = rol*USL2*A2;

mt2 = mg2+mi2;

X2 = mg2/mt2;

%Colector

mt3 = mt1+mt2;

mi3= ml1+ml2;

mg3 = mg1+mg2;

QG3 = mg3/rog;

QL3 = ml3/rol;

QT3 = QG3+QL3;

A3 = (pi*(D3"2))/4;

USG3 = QG3/A3;

USL3 = QL3/A3;

UM3 = USG3+USL3;

lambdal3 = USL3./UM3;
lambdag3 = 1-lambdal3;
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x3 = mg3./mt3;

%Modelo de Vaszonyi

teta=input('Angulo de incidencia: ");
lambda13=0.9609;

gama=0.01745*teta;
termino1=0.002114*gama;
termino2=0.0001661*(gama”2);
termino3=0.000004591*(gama”3);
termino4=0.0000000335*(gama”4);
termino5=0.00000000004237*(gama”5);
termino6=0.0000000000001873*(gama”6);
lambda23=0.9609-termino1+termino2-termino3+termino4-termino5-termino6;
gamaprima=(1.41*gama)-(0.00544*(gama”2));
U13=(UM1./UM3).A2;

U23=(UM2./JUM3).72;

D13=(D1/D3)"2;

D23=(D2/D3)"2;
gamaprima2=gamaprima*57.2957;
UD13=U13.*D13;

UD23=U23."D23;
K13=(lambda13.*U13)+1-(2.*(UD13+(UD23.*cos(gamaprima?2))));
K23=(lambda23.*U23)+1-(2.*(UD23+(UD13.*cos(gamaprima2))));
A13L=rol.*K13.*((USL1"2)/2);
E13L=rol*(((USL172)-(USL3./2))./2);
A23L=rol.*K23.*((USL2"2)/2);
E23L=rol.*(((USL2"2)-(USL3.12))./2);
A13G=rog.*K13.*((USG1./2)./2);
E13G=rog.*(((USG1.72)-(USG3./2))./2);
A23G=rog.*K23*((USG2"2)/2);
E23G=rog.*(((USG2"2)-(USG3.12))./2);
P13L=A13L+E13L;

P23L=A23L+E23L;

P13G=A13G+E13G;

P23G=A23G+E23G;

P13=P13L+P13G;

P23=P23L+P23G;

%Gardel

u13=UM1./UM3;

u23=UM2./UM3;

a1=(D1/D3)"2;

a2=(D2/D3)"2;

g1=u13.*af;

g2=u23.*az;

F131=-0.92.%((1-91).72);

F132=q1.72;

F133=1.2*(((cos(teta))/a1)-1);
F134=0.8*(1-(1/(a112)));
F135=(1-a1)*((cos(teta))/al);
F136=(2-a1).*q1.*(1-q1);
k13=F131-(F132.*(F133+F134-F135))+F136;
F231=0.03.%*((1-92).22);
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F232=q92.72;
F233=1.62*(((cos(teta))/a2)-1);
F234=0.38*(1-a2);
F235=(2-a2).*q2.*(1-q2);
k23=F231-(F232.*(1+F233-F234))+F235;
a13L=rol.*k13*((USL1/2)/2);
e13L=rol*(((USL172)-(USL3./2))/2);
a23L=rol.*k23.*((USL2"2)/2);
e23L=rol.*(((USL2"2)-(USL3./2))/2);
a13G=rog.*k13.*((USG1.72)/2);
e13G=rog.*(((USG1.12)-(USG3.12))/2);
a23G=rog.*k23.*((USG2"2)/2);
€23G=rog.*(((USG2*2)-(USG3.12))/2);
p13L=a13L+e13L;

p23L=a23L+e23L;

p13G=a13G+e13G;

p23G=a23G+e23G;

p13=p13L+p13G;

p23=p23L+p23G;

pres1 = [P13',P231;

coef1 = [K13',K237;

pres2 = [p13',p237;

coef2 = [k13',k237;

relfluj=QT1./QT3;

plot(relfluj,p13,'-xr")

hold on

plot(relfluj,p23,'-+b")

hold on

plot(relfluj,P13,'-xg")

hold on

plot(relfluj,P23,'-+y")

titlte('Relacién de flujo vs. Coeficiente de perdida’)
xlabel('QT1/QT3")

ylabel('P")

hold on;

plot(relfluj,k13,'-xr")

hold on

plot(relfluj,k23,"-+b")

hold on

plot(relfluj,K13,'-xg")

hold on

plot(relfluj,K23,'-+y")

title('Relacién de flujo vs. Caida de presion')
xlabel('QT2/QT3")

ylabel('P")

hold on;
xlswrite('Modelocaidas.xls',pres1,'Hoja1")
xlswrite('Modelocaidas.xls',pres2,'Hoja2")
xlswrite('Modelocaidas.xls',coef1,'Hoja3")
xlswrite('Modelocaidas.xls',coef2,'Hoja4")
xIswrite('Modelocaidas.xls',relfluj','Hoja5")

FLORES ALVAREZ GERARDO JESUS 135



ANEXO 1 ALGORITMOS DE CALCULO

136 FLORES ALVAREZ GERARDO JESUS



ANEXO 2 ALGORITMOS DE CALCULO
|

ANEXO 2

Caracterizacion de la matriz de prueba para Us;=1-4.5
y 2.5-5.5 m/s, Uy;=0.4-08 y 1-2 m/s, D;=5.08 cm y
D,=2.54 cm.
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Tabla A.1.1. Parametros del flujo slug, Us;=0.4 y 0.498 m/s, variando Uss=1.5-4.5 m/s

D 2,54 cm

Us 0.4 mis Usp 0,498 m/s

Uss (m’s) | Un (ms) | Us om/s) |fs (Bz) | Hos |Zy om) |Ls (m) | Lo (m) Uy (/5) | Us (mis) |fs (Hz) | By | Ly (m) |Zs (m) | Ly (m)
1.5 1.9 2,55 085 |0,89] 289 | 051 | 239 1.998 2,68 113 |0.88| 2.28 0.74 1.54
1.6 2 2,69 0,79 |0,88) 328 | 0,71 | 256 2,098 282 1,05 088 257 | 069 1.88
1.7 21 2,82 0,73 |0,88) 368 | 0,69 | 3.00 2198 2,95 098 |087| 287 | 056 [ 232
1.8 2,2 2,96 068 |0,87) 412 | 0,74 | 338 2,298 3,09 0,92 |0,86| 3,20 053 | 267
1.9 2,3 3.09 064 |0.86| 458 | 061 | 397 2,398 3.22 0,86 [0.86] 3,54 0.7 2,83
2 24 3.22 0,60 |0.86| 506 | 066 | 440 2,498 3.36 0,81 [085] 3N 0,69 3.22
21 2.4 3.36 057 10,85 558 | 0,71 | 4786 2,598 3.49 077 |0.84] 423 0.56 3.73
22 2.6 3.49 054 |0.64| 612 | 064 | 548 2,698 3.63 0,73 |0.83] 469 0,56 | 413
23 27 3.63 051 |0,83] 668 | 056 | 612 2798 3.76 0.69 0,83 511 058 | 452
24 28 3,76 049 |0,83) 727 | 0,74 | 654 2,898 3.89 066 |0.82| 555 0,71 4,84
25 29 3,90 046 |0,82) 789 | 051 | 7.38 2,998 4.03 0,63 |0.81| 6,00 0,711 5,29
2,6 3 4,03 044 |0,81) 854 | 058 | 795 3,098 4.16 060 |0,81| 648 0,64 5.84
27 31 417 042 10.81] 921 | 074 | 847 3,198 4.30 057 |[080] 697 | 0,64 6,34
28 3.2 4.30 040 10.80] 991 | 058 | 932 3.298 443 055 |[0.79] 743 0,56 6,93
29 33 443 0,39 |0,79| 10,63 | 0,58 | 10,05 3,398 457 053 |[0.79] 8,02 0,66 7.36
3 34 457 0,37 10,79 11,39 | 0,53 | 10,85 3,498 470 051 |0.78] 857 | 0,69 7.88
31 35 470 036 |0,78) 1216 | 0,74 | 11.43 3.598 4.83 049 |0.77| 9.14 0.61 8.53
3.2 3.6 4,84 035 |0,77) 12,97 | 0,63 | 12,44 3,698 4.97 047 |077| 9.72 0.61 9.1
33 37 4.97 033 |0,77) 13,80 | 0,58 | 13,22 3,798 5,10 046 |0.76| 1033 | 0,61 9,72
3.4 3,8 51 032 |0,76] 14,66 | 0,71 | 13,95 3,898 5,24 044 0,75| 10,95 | 0,56 [ 10,39
3.5 3.9 524 0,31 |0,75] 15,54 | 0,61 | 14,93 3,998 5,37 043 |[0.75] 11,59 | 0,66 | 10.93
3.6 4 5,37 0,30 |0.75| 1645 | 0,66 | 15,79 4.098 5.51 042 [074] 1225 | 074 | 1152
37 4.1 5.51 029 |0.74| 17,39 | 0.64 | 16,75 4.198 5.64 040 [0.73] 1293 | 0,74 | 12.20
3.8 4.2 5.64 026 |0,73| 18,35 | 0,66 | 17,69 4.298 577 039 |[0.73] 1363 | 069 | 12,94
3.9 43 5,78 028 |0,73] 19.34 | 0,51 | 18,83 4,398 5.91 038 |0.72| 1434 | 0,56 [ 13,78
4 44 5.9 027 |0,72) 20,36 | 0,64 | 19,72 4498 6,04 037 |071] 15,07 | 0,66 [ 1441
41 45 6,05 026 |0,71) 2140 | 0,51 | 20,89 4598 6,18 036 |0.71| 1582 | 063 [ 1529
4,2 4.6 6,18 025 |0,71) 2246 | 0,71 | 21,75 4,698 6,31 035 |0,70| 16,59 | 0,63 [ 16,05
4.3 4.7 6,31 0,25 |0,70| 23,56 | 0,58 | 22,97 4,798 6.45 034 |[069] 1737 | 053 | 16.84
4.4 4.8 6.45 0,24 10,69 2467 | 071 | 23,96 4,698 6.58 033 [069] 1817 | 053 | 17.64
4.5 4.9 6.58 023 |0,69] 2582 | 0,56 | 25,26 4,998 6.72 032 |068] 18,99 | 0.64 | 18.36
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Tabla A.1.2. Parametros del flujo slug, Us;=0.596 y 0.694 m/s, variando Uss=1.5-4.5 m/s

D 2,54 cm

Usp 0,596 m/s Ust, 0,684 m/s

Usg (m/s) | Uy (m's) | Us (m/s) |fs (Hz) |Hps|Ly (m) |Ls (m) |1y (m) Uy (m's) | Us (m's) |fs (Hz) |Hps | Ly (m) |Ls (m) Ly (m)
1.5 2,096 2,82 142 10.68| 1,89 0,66 1.23 2,194 2,95 1,72 |0,87| 1,63 0,61 1,02
1.6 2,196 2,95 1,32 |0.67| 212 0,53 1.59 2,294 3,08 1,61 |0.86| 1,81 0.53 1,28
1.7 2,296 3,08 1,24 |0.86 2,36 0,69 1,68 2,394 3,22 151 |0.86] 201 0,61 140
1,8 2,396 3,22 1,16 [0.,86( 262 0,56 2,06 2,494 3,35 142 0,85 222 0,61 1,61
19 2,496 3,35 1,10 [0,85( 2,89 0,74 215 2,594 3,49 134 |0,84| 245 0,64 1,81
2 2,596 349 1,03 (0,84 318 0,56 | 262 2,694 3,62 127 |0,84| 268 0,7 1,97
21 2,696 3.62 0,98 |0.84] 348 069 | 279 2,794 3,75 1,21 |0,83] 2,92 0.69 2,23
22 2,796 3.76 0,93 10.83] 3.79 0.53 3.26 2,894 3.89 115 (0,82 317 0,71 246
2.3 2,696 3,89 0,89 10.62] 412 0.56 3.56 2.994 4,02 1,09 |0.81] 3,44 0,51 2,93
24 2,996 4.03 0,85 |0.61| 4.46 0.51 3.95 3,094 4,16 1,05 |0.81] 3,71 0.56 3,16
25 3,096 4.16 0,81 |0.61| 4.81 064 | 418 3,194 4,29 1,00 |0,80] 4,00 0,61 3,39
2.6 3,196 4,29 0,77 [0.80 518 0,66 4,52 3,294 4,43 0,96 |0.79| 430 0,74 3.56
27 3,296 443 0,74 [0,79 556 0,64 4,93 3,394 4,56 0,92 0,79 4860 0,69 3,92
2,8 3,396 4,56 0,71 [0,79 596 0,61 5,35 3,494 4,69 0,89 |0,78| 492 0,61 4,31
29 3,496 4,70 069 [0,78 637 | 0,66 5,71 3,594 4,83 0,85 |0,77| 525 0,58 467
3 3,596 4.83 0,66 |0.77] 6,80 0,66 6,13 3,694 4,96 0,82 |0,77| 559 0.51 5,08
3.1 3.696 4.97 064 10.77] 7.23 0.66 6.57 3.794 510 0,80 |0.76] 594 0.69 5,25
3.2 3,796 5,10 0,62 |0.76] 7,68 0,66 7.02 3,894 5,23 0,77 |0,75] 6,30 0.64 5,66
33 3,896 5,23 0,59 |0.75| 8,15 0.74 741 3,994 5,37 0,74 |0,75| 6,67 0.53 6,13
34 3,996 5,37 058 |0.75| 8,63 0,56 5.07 4.094 5.50 0,72 |0,74| 7,05 0,61 6,44
3.5 4,096 5,50 056 (0,74 912 0,69 5,43 4,194 5,64 070 |0,73] 744 0,53 6,90
3,6 4,196 5,64 054 [0,73] 9,62 0,56 9,06 4,294 517 068 |0,73| 7,83 0,69 7,15
37 4,296 577 053 (0,73 1014 | 0,53 9,60 4,394 5,90 066 |0,72| 824 0,58 7,66
3.8 4,396 591 051 (0,72 10,67 | 0,66 | 10,01 4,494 6,04 0,64 |0,71| 8566 0,74 7,93
3.9 4,496 6.04 050 10.71] 11,21 | 0,61 | 10,60 4,594 617 0,63 |0.71] 9.09 0.51 8,58
4 4,536 6.18 048 1071 11,76 | 0,61 | 1116 4.694 6,31 0,61 |0.70] 9,53 0,71 8,82
41 4,696 6,31 047 10.70] 12,33 | 0,66 | 11,67 4.794 6.44 0,59 |0,69 997 0,66 9,31
42 4,796 6.44 046 |0.69] 12,91 | 0,69 | 12,23 4,894 6.58 0,58 |0.69| 1043 | 064 9,80
4.3 4,596 6,58 045 |0,69] 13,51 | 0,58 | 12,92 4,994 6,71 0,57 |0.68| 10,90 066 | 10,24
4.4 4,996 6,71 044 |068| 1411 | 0,66 | 13.45 5,094 6,84 0,55 |0.68| 11,37 | 0,69 | 1069
4.5 5,096 6,85 043 |0,68] 1473 | 0,61 | 1412 5,194 6,98 0,54 |0,67| 11,86 0,51 11,35
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Tabla A.1.3. Parametros del flujo slug, Us;=0.792 m/s, variando Usg=1.5-4.5 m/s

D 2,54 cm
Usg 0,792 m/s
Usg (m's) | Uy (ms) | Us (m's) |fs (Hz) |Hps | Ly (m) |Lg (m) | Ly (m)
15 2,292 3,08 204 |086] 143 | 064 | 0,80
1,6 2,392 3,21 1,91 |0,86| 1,59 | 0,51 1,09
1.7 2,492 3,35 1,60 |0,85| 1,76 0,71 1,05
1.8 2,592 3,48 1,69 (0,84 1,94 0,58 1,35
1.9 2,692 3,62 1,60 |0,84| 212 0,56 1,56
2 2,792 3,75 1,52 |0,83| 232 0,53 1,78
21 2,892 3,89 145 |082| 252 0,58 1,94
2.2 2,992 4,02 1,38 |0,81| 2,73 0,56 | 217
2.3 3,092 4.15 1,32 |0,81] 295 | 066 | 2,29
24 3,192 4.29 1,26 |0,80] 318 | 051 | 267
25 3,292 4.42 1,21 |0,79] 342 | 056 | 2,86
26 3,392 4.56 1,16 [0,79] 366 | 056 | 3,10
2.7 3,492 4.69 1,11 [0.78] 3.9 0,71 3.20
2.8 3,592 4.83 1,07 [0,77] 418 | 061 357
2,9 3,692 4.96 1,04 |0,77] 445 | 069 | 3,76
3 3.792 5.09 1,00 |0,76] 472 | 066 | 4,06
i 3,892 5.23 097 [0,75] 501 0,69 | 432
3.2 3,992 5.36 0,94 |0,75] 6530 | 0,53 | 477
33 4,092 5,50 0,91 |0,74] 560 | 0,74 | 487
34 4,192 5,63 0,88 |0,73] 591 0,71 5,20
35 4,292 5,77 0,85 |0,73| 6,23 | 0,51 5,72
3.6 4,392 5,90 0,83 |0,72| 6,56 | 0,61 5,95
a7 4,492 6,04 0,81 |0,71] 689 | 0,58 | 6,30
3.8 4,592 6,17 0,79 |071| 7,23 0,66 6,57
3.9 4692 6,30 0,77 |0,70| 757 | 0,56 7,02
4 4,792 6,44 0,75 |0,69| 7,93 0,64 7,29
41 4,892 6,57 0,73 |0,69| 829 0,66 7,63
4.2 4,992 6,71 0,71 |0,68| 866 0,64 8,02
43 5,092 6,84 0,70 |0,68| 9,04 0,61 8,43
4.4 5,192 6.98 068 |067| 942 | 0,51 8.91
4.5 5,292 7.11 0,67 |066] 981 064 | 917
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Tabla A.1.5. Parametros del flujo slug, Ug, =1y 1.25 m/s, variando Us;=2.5-5.5 m/s

D 5,08 cm
Usz 1mis Usz 1,25 mis
Usg (ms) | Uy (ms) | Us (ms) |fs (Hz) |Hps | Ly (m) |Ls (mi | Ly (m) Ua (mvs) | Us (ms) | fs(Hz) |Hps | Ly fm) |Ls (m) [ La (m)
25 35 470 0,69 |0,78| 645 127 | 518 3,75 5,04 095 |0,76| 499 1,22 377
2,6 3.6 4,84 066 |0,77| 687 | 147 | 540 3,85 517 092 |0,76| 530 1,32 3.97
2.7 37 497 0,64 |0,77| 7,32 1,02 | 6,30 3,95 51 0,89 |0,75] 581 1,12 4,49
2.8 3.8 511 062 |0,76) 7,77 | 1,02 | 6,75 4,05 5,44 086 |0,74| 593 1,37 | 456
2.9 3.9 524 0,60 |0.75] 8.24 102 | 7,22 415 558 083 |0,74] 626 127 | 4,99
3 4 537 0,58 |0,75| 8,71 132 | 7,39 425 511 081 |0,73] 659 1,22 537
31 4.1 551 0,56 |0,74] 920 127 | 7,93 4,35 5,84 079 |0,72] 694 1,12 5.82
3.2 4.2 5,64 0,54 |0,73] 9.1 1,07 | 8,64 445 5,98 077 |0,72] 7,29 1,37 5.9
3.3 4.3 578 0,63 |0,73) 1022 | 1,37 | 8,85 4,55 6,11 075 |0,71| 764 1,42 6,22
3.4 44 591 051 [0,72) 10,75 | 1,32 | 943 4 65 6,25 0,73 |0,70] 801 1,37 6.64
3.5 45 6,05 0,50 (0,71] 11,29 | 1,02 | 10,27 475 6,38 0,71 |0,70| 838 1,22 7,16
3.6 4.6 6,18 049 [0,71] 11,84 | 1,02 | 10,82 4,85 6,52 069 |0,69| 876 1,47 7.29
3T 4.7 6,31 047 [0,70) 1240 | 1,07 | 11,33 4,95 6,65 068 |0,69] 915 1,12 8.03
3.8 4.8 6,45 046 |0,69| 1297 | 1,37 | 11,60 5,05 6,79 066 |0,68| 954 1,27 8.27
3.9 49 6,58 045 |0,69) 1355 | 1,02 | 1253 515 6,92 065 |0,67| 994 147 5.46
4 5 6,72 044 |068) 1414 | 112 | 13,03 525 7,05 063 |067| 10,34 | 112 9,22
4.1 51 6,85 043 |068) 1475 | 112 | 13,63 5,35 7,19 062 |066] 10,75 | 1,12 9,64
4.2 5.2 6,99 042 (0,67 1536 | 1,07 | 14,30 5,45 7,32 061 |0,66) 1117 | 147 9,70
4.3 5.3 712 041 |066| 15,99 | 1,42 | 1457 5RE 7,46 060 |065| 1169 | 1,02 | 1058
4.4 54 7,26 040 |066] 1662 | 1,32 | 1530 5,65 7,59 058 |064) 1202 112 | 1091
4.5 55 7,39 0,40 |0,65| 17,27 | 1,37 | 15,90 5,75 7,73 057 |064] 1246 | 1,27 | 11,19
4.6 5.6 7,52 0,39 |0,65]| 17,92 | 1,32 | 16,60 5,85 7,86 056 |0,63] 1290 | 112 | 11,78
4.7 a7 7,66 0,38 |0,64) 1859 | 1,27 | 17,32 5,95 7,99 055 |0,63] 13,35 | 1,32 | 1203
4.8 5.8 7,79 0,37 |064) 1926 | 117 | 18,09 6,05 8,13 054 |0,62) 1380 | 1,37 | 1243
4.9 5.9 7,93 0,37 |0,63] 1995 | 1,32 | 18,62 6,15 8,26 053 |062] 1426 | 127 | 1299
5 6 8,06 0,36 |0,62| 20,64 | 1,07 | 1957 6,25 8,40 053 |061] 1472 | 1,32 | 1340
5.1 6,1 8,20 0,35 (0,62) 2134 | 1,07 | 20,27 6,35 8,63 052 |061] 15619 | 1,37 | 1382
5.2 6.2 8,33 0,35 |061]) 2205 | 1,02 | 21,04 6,45 8,67 051 |0,60] 1566 | 1,12 | 1454
5.3 6,3 8,46 0,34 |(061) 2277 | 147 | 21,30 6,55 8,80 050 |060| 1614 | 1,32 | 14,82
54 6.4 8,60 0,34 |060] 2350 | 147 | 2203 6,65 8,93 049 |059] 1662 | 1,07 | 1556
5.5 6.5 8,73 0,33 |0,60| 2424 | 1,07 | 2317 6,75 9,07 049 |0,59] 17,11 1,27 | 15,84
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Tabla A.1.4. Parametros del flujo slug, Us;=1.5y 1.75 m/s, variando Usg=2.5-5.5 m/s

D 5,08 cm
Usg 1,5 mls Usp 1,75 m/s
Use (m's) | Un (m's) | Us (m5) | fs (Hz) [Hps Ly (mi [Ls (m) | Ly (m) Uy ims) | Usg (ms) | fs (Hz) |Hys | Ly (m) |Ls(m) | Ly (m)
25 4 5,37 124 (0,75 407 | 142 | 2,65 4,25 5,71 1,66 0,73 3,43 142 | 20
2,6 4.1 551 120 (074 430 | 147 | 2,82 4,35 5,84 151 072 361 147 | 214
2,7 4.2 5,64 117 |0,73[ 453 | 122 | 3.1 4,45 5,98 147 10,72 3,79 1,07 | 2,72
2.8 4.3 5,78 113 |0.73] 477 | 112 | 3,65 4,55 6,11 143 |0.71] 3,98 127 | 211
2,9 4.4 591 110|072 501 132 | 3,69 4,65 6,25 140 |0.70( 416 1,22 2,94
3 4.5 6,05 107 (071 526 | 147 | 3.79 4,75 6,38 136|070 4.36 1,07 3.29
31 4.6 6,18 104 (071 6552 | 127 | 425 4,85 6,52 133 |069| 455 1.27 3,28
3.2 47 6,31 1,02 070 577 | 147 | 430 4,95 6,65 130 |063| 475 1,32 343
3.3 4.8 6,45 0,99 |069| 6,04 | 107 | 497 5,08 6,79 127|068 4,95 1,12 3.83
34 4.9 6,58 0,97 |069] 630 | 107 | 524 5,15 6,92 125 |067| 5,15 1.27 3,88
3.5 5 6,72 0,95 |068| 658 | 112 | 546 5,25 7.05 122 |067| 536 1.47 3.89
3.6 51 6,85 0,93 |068) 685 | 117 | 568 5,35 7.19 1.20 066 657 | 122 | 435
37 5.2 6,99 091 |067] 713 | 122 | 591 545 7.32 117 |066| 578 1.32 4,46
3.8 53 7.12 0,89 |066) 742 | 117 | 6,25 5,55 7.46 115 10,65 6,00 1.22 | 478
3.9 5.4 7.26 0,87 (066 7.71 132 | 639 5,65 7.59 113 |064| 6,22 1,02 5,20
4 55 7.39 0,86 |0.65) 8,00 | 102 | 698 575 7.73 111 |0.64| 644 1.12 | 632
4.1 5.6 7.52 0,84 |065| 830 | 122 | 7,08 5,85 7.86 1.09 |0.63| 6,66 1.42 5,24
4.2 57 7.66 0,82 |0.64] 860 | 112 | 748 5,95 7.99 1,07 |0,63| 6,89 1.7 | 672
4.3 5.8 7.79 0,81 |064] 890 | 117 | 7.73 6,06 8.13 106 062 711 1.02 6,10
4.4 5,9 7.93 0,80 |0,63] 921 | 1,07 | 814 6,15 8,26 1,04 10,62 7,34 1.27 | 6,07
4.5 6 8.06 0,78 |062| 962 | 127 | B25 6.26 8,40 1,02 |061| 7.58 1.7 6.41
4.6 6,1 8,20 0,77 |0.62] 984 | 112 | 872 6,35 8,53 1,01 1061 7.81 1,37 | 644
4.7 6.2 8.33 0,76 |0,61] 1016 | 1.07 | 9,09 6.45 8.67 0,99 |060) B8.05 1.27 6.78
4.8 6,3 8,46 0,74 |0,61) 10,48 | 1,02 | 9,46 6,55 8,80 0,98 |060| 8,29 142 | 6,87
4.9 6.4 8,60 0,73 |0.,60] 10,80 | 112 | 9.69 6,65 8,93 0,96 |0459) BA3 1.42 T
5 6,5 8,73 0,72 |0,60) 11,13 | 1,27 | 9,86 6,75 9,07 0,95 |059] 877 | 1,07 | 7.1
5.1 6.6 8.87 0,71 10.59| 11.46 | 142 | 10,04 6,85 9.20 0,94 058 9.02 1.07 7.95
5,2 6,7 9,00 0,70 |0,59| 11,80 | 1,02 | 10,78 6,95 9,34 0,93 |058) 927 | 142 | 784
53 6.8 9.14 0,63 1058] 1214 | 147 | 10,66 7.05 9.47 0,91 |057] 9,52 1.32 8.19
54 6,9 9,27 0,68 |058| 1248 | 1,07 | 11.41 7,15 9,61 0,90 |057] 977 | 1,02 | 8,75
55 7 £ 0,67 1057|1262 | 142 | 1140 7.25 9.74 0,83 |056] 10,02 | 142 8.60
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Tabla A.1.4. Parametros del flujo slug, Us; =2 m/s, variando Us;=2.5-5.5 m/s

D 5,08 cm
Usg 2 mis
Usg (m's) | Une (mvs) | Us (mvs) |fs (Hz) |Hips | Ly (m) |Ls (m) | Ly (m)
25 45 6,05 1,90 |0.71] 2,97 1,27 1,70
2.6 4.6 6,18 1,85 |0.71] 3,11 1,27 1,84
27 4.7 6,31 1,81 |0,70] 3,25 1,32 1,93
2.8 4.8 6,45 1,77 |0.69] 3.40 1,37 | 2,03
2.9 49 6,58 1,73 |0.69] 3,55 142 | 213
3 5 6,72 1,69 |068| 370 117 2,53
3 5.1 6,85 1,65 |0.68| 3,85 1,02 | 2,84
3.2 5.2 6,99 162 |0.67| 4,01 1,37 | 264
3.3 53 7,12 1,58 |066| 417 117 3,00
34 54 7,26 1,55 |0.66| 4,33 142 | 29
3.5 5.5 7,39 1,52 |0.65| 449 117 | 3,32
3.6 56 7,52 1,50 |0,65| 465 1.42 3,23
37 a7 7,66 147 |0.64| 4,82 1,07 | 3,75
3.8 5.8 7,79 144 |064| 499 1,07 | 392
3.9 59 7,93 142 |063| 516 1.42 3,73
4 6 8,06 140 |0.62| 5,33 1,02 | 431
4.1 6.1 8,20 1,37 |0.62| 550 1,32 | 418
4.2 6.2 8,33 1,35 |0.61| 5,68 1,37 | 4,30
4.3 6.3 8,46 1,33 |0.61| 5,85 1,22 | 4,63
4.4 6.4 8,60 1,31 |0.60| 6,03 117 | 4,86
45 6.5 8,73 1,30 |0,60| 6,21 147 | 4,74
4,6 6.6 8,87 1,28 |0,59| 6,39 1,17 | 522
4.7 6.7 9,00 1,26 |0.59| 657 1,22 5,35
4.8 6.8 9,14 1,24 |0,58| 6,76 1,07 | 5,69
4.9 6.9 9,27 1,23 |0,58| 6,94 117 | 6,77
5 li 9,41 1,21 |0.57| 713 1,17 | 5,96
51 71 9,54 1,20 |0,57| 7,32 1,42 5,89
5.2 7.2 9,67 1,18 |0,56| 7,50 1,12 6,39
5.3 7.3 9,81 1,17 |0.56| 7,69 1,17 | 6,53
54 74 9,94 1,16 |0,55| 7,89 1,22 6,67
5.5 7.5 10,08 1,14 |0,55| 8,08 1,37 | 6,71
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Graficas de caracterizacion del flujo slug.

Velocidad del slug vs. Parametro de Lockhart-Martinelli

18
%
\
16 . %
X *
% .
14 . % el —
G - . ——Us, aD=254cm
* ™ATEmis *, —+—Us aD=5.08 cm
12792 -mis i i i B X Uss 1.545mis
X ., 1B misi e e, " U 2555mis
0.694 ns; * L . -
1 " o
X t25m - <y e
0.596 m/s . - e e i,
e mis ‘*\ *'-* T
S - R
0.498 m/s s N St el
"~ o e pa
T i
0.4 mis o TRs P **u,\++ E
~ = % e ey
4
2
2 3 4 5 6 7 8 ° 10 1
Us
Figura A.1.1. Velocidad del slug vs. parametro de Martinelli
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Figura A.1.2. Aumento del parametro de Martinelli con el aumento de liquido en el slug

Frecuencia del slug vs. Longitud de la unidad
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Figura A.1.3. Efecto de la longitud de la unidad por la frecuencia del slug
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de liquido y gas vs. Longitud de la unidad
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Numero de Froude vs. Frecuencia del slug

.792 m/s

kY

5

894 m/s

=,

—»—Ugz aD=254cm
—+—Usz aD=5.08cm

0.596 m/s,

X i

x Usg 1.5-4.5mls

L7

+ Usg 2.5-55mis

0.498 m/s,

N

Py, 1.75mis
g

0.8

0.4m/s

i

N

Aok
|

o

1.5m/s
M""‘Hw

0.6

A

1.25m/s

g

04

1m/is

02

15

0.8

0.6

0.4

0.2

25

35
NFr

40 45 50

55

Figura A.1.5. Efecto del nimero de Froude en la velocidad del slug
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Figura A.1.6. Relacién de la velocidad del slug con la frecuencia del slug
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La simulacién numérica basa su principio en la integracibn numérica de las
ecuaciones generales de conservacion de masa, momentum y energia para los
flujos multifasicos.

En la simulacion de un flujo slug es comun considerar la corriente del fluido
como un promedio, puesto que suele suceder que se pierda informacién sobre
algunos slugs individuales que no estén bien definidos, y solamente la presion
media de la mezcla y las fracciones de liquido se calculan en el tiempo a lo
largo de la tuberia.

PIPEPHASE

PIPEPHASE es un software de simulacion, propiedad de Invensys Systems,
Inc. Simsci-Esscor, el cual es empleado para el diseiio de nuevos sistemas o
evaluacion en los ya existentes, también se utiliza como una herramienta que
permite describir en estado estacionario los perfiles de presion, temperatura y
hold-up de liquido en pozos, lineas de flujo, sistemas de recoleccién, y otras
configuraciones lineales o en red de tuberias, bombas, compresores,
separadores, y otras instalaciones.

PIPEPHASE es un software destinado a las industrias de produccion de gas y
petréleo, puesto que se compone de algoritmos de solucion acreditados con
métodos modernos de produccion y técnicas de analisis para la creacion de
disefios complejos y eficientes en campos petroleros, y a la vez es util para la
planeacién, contando con un amplio banco de datos y una interfaz sencilla para
el usuario basada en Windows.

Su banco de datos cubre una gama completa de fluidos encontrados en las
industrias de produccibn de gas y petroleo, desde petrdleo pesado,
composiciones de mezclas, vapor en una sola fase e inyeccion de CO; en
redes.

PIPEPHASE cubre la gama completa de fluidos encontrados en la industria del
petréleo, incluyendo una sola fase o de aceite negro, asi como las mezclas de
composicién. El programa también se puede aplicar al vapor de un solo
componente o redes de inyeccion de CO..
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APLICACIONES

Las necesidades de las industrias de un analisis riguroso del flujo multifasico,
junto con amplias capacidades de prediccion de propiedades termodinamicas
hace de PIPEPHASE una herramienta favorable para todo un rango de
aplicaciones como:
¢ Redes de recoleccion de gas y petréleo
Transporte y distribucién del gas natural
Analisis nodal
Dimensionamiento de lineas
Estudio de planificacion y gestion de campos activos
Redes de inyeccion de vapor
Tuberias de transporte de CO2
Analisis gas-lift
Analisis de transferencia de calor en tuberias de transporte de petréleo
pesado
e Prediccion de hidratos
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APENDICE A PARTICIPACION EN PONENCIA

APENDICE A

Ponencias presentadas en congresos nacionales.
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APENDICE A PARTICIPACION EN PONENCIA

INSTITUTO POLITECNICO NACIONAL
ESCUELA SUPERIOR DE INGENIERIA MECANICA Y ELECTRICA
SECCION DE ESTUDIOS DE POSGRADO E INVESTIGACION

SECRETARIA DE
EDUCACION PUBLICA

XI CONGRESO NACIONAL
DE INGENIERIA ELECTROMECANICA Y DE SISTEMAS
del 09 - 13 de noviembre de 2009

Otorga el presente

DIEOINA

/A

A

GERARDO JESUS FLORES ALVAREZ

POR SU PARTICIPACION CON LA PONENCIA
FLUJO SLUG INDUCIDO POR LA COMBINACION DE TUBERIAS
ASCENDENTES Y DESCENDENTES

DR.JAIME ROBLES GARCIA M. EN ¢JESUS REYES GARCIiA
Jefe de la Seccion de Estudios de Director de la ESIME Unidad Zacatenco
Posgrado e Investigacion de la ESIME
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APENDICE A
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DE INGENIERIA ELECTROMECANICA Y DE SISTEMAS
del 08 - 12 de noviembre de 2010

Otorga el presente

G. ]. Flores Alvarez
POR SU PARTICIPACION CON LA PONENCIA

Modelo Matematico para Simular una Confluencia de Lineas Horizontales
de Transporte Conduciendo Flujo Slug

DRCJAIME ROBLES GARCIA
Jefe de la Seccion de Estudios de
Posgrado e Investigacién de la ESIME
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