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RESUMEN

Ing. Martha Elena Ahow Nava

DESARROLLO DE UN MODELO PREDICTIVO PARA RESOLVER REDES DE

RECOLECCION DE GAS CON BAJO CONTENIDO DE LIQUIDO

Tutores: Ing. Julio A. Gonzalez P., Ing. José A. Colmenares D.
U.C.V. Facultad de Ingenieria. Escuela de Ingenieria Mecanica. Ao 2005,
153 p.

Palabras claves: Flujo bifasico, Gas con bajo contenido de liquido, Esfuerzos de Corte,
Factor de Friccion, Redes de tuberias.

Se desarroll6 un algoritmo que permite predecir la caida presidén en redes de
recoleccion de gas con bajo contenido de liquido en régimen permanente. El
modelo fue desarrollado en forma secuencial, considerando inicialmente flujo
monofasico (gas) en tuberias, donde se obtuvo una desviacion absoluta menor al
6%, tanto para el céalculo de la presién de salida como para caida de presion.
Luego, se estudio flujo bifasico (gas con bajo contenido de liquido) en tuberias,
obteniendo resultados similares a los obtenidos por los investigadores, con
desviaciones menores a 16% para altas velocidades de gas ( 25 m/s) y 24% para
bajas velocidades de gas (15 m/s), finalmente se realizé el acople al modelo de
redes de recoleccion de gas. EI modelo desarrollado para una tuberia se comparé
con datos experimentales (Badie et al, 2000) y modelos (Hart et al, 1987 y Chen
et al, 1997) publicados en la literatura para sistemas agua-aire y aceite-aire. El
modelo desarrollado para redes se compard con informacion de campo
correspondiente a una red de recoleccion de gas existente, resultando desviaciones
absolutas menores a 20%.
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CAPITULO I:
INTRODUCCION



1. INTRODUCCION

1.1. Introduccion

El método empleado para la explotacion de petrdleo, los mecanismos utilizados
para su recobro del yacimiento y las condiciones de presion y temperatura hacen

posible la produccién simultanea de petréleo, agua y gas.

El movimiento de estas corrientes a través de tuberias genera una distribucion
geométrica de las fases presentes conocida como patrones de flujo. Se han
realizado diversas investigaciones (Hoogendoorn, 1965; Wallis, 1970; Beggs y
Brill, 1973; Dukler y Hubbard, 1975; Taitel y Dukler, 1976; Cheremisinoff y
Davis, 1979; Chen y Spedding, 1981; Kadambi, 1981; Kordbyan, 1985;
Hashizume, 1985; Hamersma y Hart, 1987; Simpson et al, 1987; Hamersma et al,
1989; etc.) con la finalidad de comprender los mecanismos presentes en estos
patrones de flujo, y desarrollar modelos mecanicistas y/o correlaciones empiricas
gue permitan calcular las perdidas de presion en tuberias. La base de estos
modelos corresponde a experimentos realizados con fluidos como aire/agua,
aire/kerosén, aire/aceite, aire/agua + etilenglicol, aire/agua + glicol, etc., en los

cuales se utiliz6 una cantidad apreciable de la fase liquida.

En la ultima década se han adelantado algunas investigaciones (Hamersma y Hart,
1987; Hamersma et al 1989; Meng et al, 1999; Amaravadi et al, 1998; Chen et al
1997; Asante, 1999; Badie et al, 2000) con la finalidad de comprender los
mecanismos predominantes en el transporte de gas con bajo contenido de liquido
orientados a la determinacién de patrones de flujo y gradientes de presién en

tuberias.

Los modelos geométricos empleados para representar el comportamiento de la
interfaz gas-liquido en tuberias difieren en varios aspectos. Los efectos locales

como arrastre de liquido en la corriente de gas, distribucion del espesor de la



pelicula de liquido y la deposicion de las gotas, son importantes si se requiere
predecir adecuadamente el fenémeno. Otro aspecto importante es determinar

cuando no resulta practico resolver el flujo de gas bajo un esquema bifasico.

La tesis desarrollada recopila los estudios publicados hasta la fecha en cuanto a
flujo de gas (monofasico) y gas con bajo contenido de liquido (bifasico) en
tuberias. El objetivo como se menciona mas adelante consiste en desarrollar un
modelo que permita resolver redes de recoleccion de gas con bajo contenido de
liquido, para lo cual se hace necesario trabajar en un modelo que resuelva el flujo

de fluidos en tuberias.

El capitulo Il de este trabajo recoge los fundamentos de flujo de fluidos en
tuberias, donde se incluyen los fundamentos de flujo monofasico (gas) y un
andlisis de las diferentes expresiones para determinar el factor de friccion.
También, se incorporan los fundamentos de flujo bifasico gas-liquido y los

modelos existentes para flujo de gas con bajo contenido de liquido.

El capitulo Il expone los fundamentos de redes de tuberias. Se explican los
conceptos bésicos, estructura de las redes y la formulacion y generacion del
sistema de ecuaciones. Finalmente, el capitulo IV resume el anélisis de los

resultados obtenidos en el estudio y las modificaciones propuestas.

1.2. Alcance

Se presentara un algoritmo computarizado que permite resolver redes de
recoleccion de gas con bajo contenido de liquido. Asimismo, se incorpora la
discusion de las correlaciones empiricas que permitan predecir satisfactoriamente
la caida de presion basada en los modelos existentes para una sola tuberia. El
trabajo desarrollado se limita a patrones de flujo estratificado (liso y ondulado) y
anular por ser los mas encontrados cuando se aborda este tipo de problema. El

algoritmo de solucidn de las redes se formula basandose en el flujo de masa.



1.3. Justificacion

Una de las etapas del proceso de produccién, manejo y tratamiento de petréleo
consiste en la separacion gas-liquido, donde se separan la fase liquida (agua y
petréleo, caso fuera del alcance de este trabajo, y la fase gas. Como consecuencia
de la ineficiencia en el proceso de separacion y de la condensacion del agua y de
los componentes pesados de los hidrocarburos presentes en el gas por la pérdida
de energia reflejada en la presidn y temperatura, es posible encontrar aguas abajo

del proceso, flujo de gas con bajo contenido de liquido.

Posterior a la separacién gas-liquido, el manejo de la corriente de gas se lleva a
cabo a través del proceso de recoleccion (baja presion), que consiste en el
transporte del gas desde las estaciones del flujo, a través de una red de tuberias,
hacia una planta de compresion de gas o una planta de extraccién de liquidos. El
gas obtenido de estos procesos es transportado a través de una red de distribucién
(alta presion) para ser utilizado en procesos de mantenimiento de presion en los
yacimientos, como método de produccion (gas-lift) 6 como fuente de energia en

ciudades y centros industrializados.

Tanto en la red de recoleccion como en la red de distribucion es posible
transportar gas con bajo contenido de liquido. En forma convencional, estas redes
se han analizado como redes de gas (monofasico) sin considerar el efecto del
contenido de liquido presente y el impacto del mismo sobre los calculos de las
caidas de presion, lo cual ha conducido al subdisefio o sobredisefio de las redes

existentes.

De igual forma, el estudio de corrientes de gas con bajo contenido de liquido
resulta importante para determinar la frecuencia de limpieza de sistemas de
tuberias que transportan gas, disefio de facilidades aguas abajo, prediccién de

deposicion de parafinas, anlisis de corrosién/erosion y formacion de hidratos.



En este trabajo se propone desarrollar un algoritmo que permita resolver redes
recoleccion de gas con bajo contenido de liquido, considerando los aspectos
estudiados en trabajos experimentales. La ausencia de un modelo que permita
predecir todas estas variables en redes de recoleccion de gas con bajo contenido

de liquido justifica la propuesta de este trabajo.

1.4. Objetivo General
Desarrollar un algoritmo que permita predecir la distribucion de presion y flujo en
una red de recoleccion de gas con bajo contenido de liquido, en régimen

permanente e isotérmico.

1.5. Obijetivos especificos

Desarrollar un modelo que permita calcular las propiedades del sistema a partir de
la fraccion de cada una de las fases presentes en la tuberia.

Desarrollar un modelo para predecir el comportamiento de flujo gas-liquido en
una tuberia.

Desarrollar el algoritmo de solucién de redes de tuberias en el cual se integran los
modelos ya mencionados.

Evaluar el desempefio del algoritmo desarrollado con datos publicados en la

literatura técnica.



CAPITULO II:

FUNDAMENTOS DE FLUJO DE FLUIDOS
EN TUBERIAS



2. FLUJO BIFASICO GAS-LIQUIDO EN TUBERIAS
2.1 Flujo Monofésico (gas) en tuberias

Por décadas en el disefio y diagnostico de las facilidades para el transporte de gas
en tuberias se ha considerado el desarrollo de ecuaciones simplificadas para evitar
la solucion de la ecuacion general con todos sus términos. Existen varias

suposiciones que permiten abordar la solucién de la ecuacién general:

1. Despreciar el efecto de la energia cinética, manteniendo constantes el
efecto de la presion y temperatura sobre el factor de compresibilidad.

2. Considerar el efecto de la presién sobre el factor de compresibilidad,
mientras que la temperatura permanece constante.
Considerar la temperatura y el factor de compresibilidad constantes.

4. Usar expresiones simplificadas para el factor de friccion ylo
adicionalmente suponer un valor constante para la viscosidad del fluido.

5. Incluir el efecto de la energia cinética considerando o no un valor

constante para el factor de compresibilidad y la temperatura.

El desarrollo que se presenta esta relacionado con el flujo de gas a través de
conductos y tubos circulares cerrados, con la finalidad de calcular las pérdidas de
presidn necesarias para transportar flujo de gas desde el extremo inicial de una
tuberia hasta el extremo final. Se presentan ecuaciones que incluyen el efecto
cinético, considerando o no el efecto de la presién y la temperatura sobre el factor
de compresibilidad y el factor de friccion. Esta revision comprende la solucion de
la ecuacion general para flujo de gas considerando todos sus términos asi como
ecuaciones simplificadas, de acuerdo con la informacion publicada en la literatura.
Los métodos de solucion incluyen diferencias finitas y técnicas de integracion

numérica donde se considera la division de la tuberia en tramos.



2.1.1 Ecuacién Fundamental para el flujo de gas en tuberias

El desarrollo de la ecuacion fundamental para el flujo de un fluido a través de una
tuberia se obtiene a partir de la combinacion de las ecuaciones de momentum y
continuidad y de la definicidn del factor de friccion de Darcy:

dL eog,dL g, dL 2g.D

dP Vpdv gpdh foV® 2.1)

Donde el coeficiente o representa un factor para compensar la variacion de la
velocidad del gas a lo largo de la seccién transversal de la tuberia. Segin White
(1986) el valor de o varia entre 0.75 para flujo laminar hasta 1.0 para flujo
completamente turbulento. Aziz (1962) sugirid utilizar un valor de 0.9 para
aplicaciones préacticas asociadas con el flujo de gas en tuberias. En general, este
factor de correccidn es ignorado en las ecuaciones publicadas en la mayoria de la
literatura técnica (Campbell, 1976; Ikoku, 1980; Kumar, 1987; Beggs, 1991 y
Economides, 1994).

La combinacion de la ecuacién (2.1) con una ecuacion de estado que represente el
comportamiento de fluido, como:
P = pZRT (2.2)

permiten obtener la ecuacion fundamental para el flujo de gas a través de tuberias,

representada por:
dP -+ R [PQ] d(Tj giseng_i_
dL  A%gc|\ZRT L, dLUP ) gcZRT
f ( jz (ZRT j -
2g.D |\ ZRT PA? (23)

El primer término de la ecuacién representa el gradiente presion a lo largo de la

tuberia, el segundo y el tercero representan los gradientes de presion debido a los
cambios de la energia cinética y potencial, respectivamente; mientras que el

altimo término corresponde al efecto debido a la friccion. La dependencia de las



propiedades del fluido (p, 1) con la presion (P) y la temperatura (T) y de estas a su
vez con el factor de friccion (f) implican el uso de técnicas iterativas para

encontrar una solucién numérica a la ecuacién (2.3).

La solucion de esta ecuacion puede obtenerse en un solo paso, si se suponen la
temperatura (T), el factor de compresibilidad (Z), la viscosidad (u) y el factor de
friccion constantes a lo largo de la tuberia, determinados a partir de valores de
presion y temperatura promedios representativos (los valores de estas variables
son actualizados en cada iteracion) ¢ a través de varios pasos, donde los calculos
se realizan sobre segmentos muy pequefios de tuberia, determinando en cada

iteracion los valores a utilizar en la proxima iteracion.

En este sentido, Beggs y Brill (1973) plantearon un procedimiento para el célculo
de la caida de presion, basado en un proceso iterativo que se inicia con la
estimacion del incremento de presion y temperatura y el calculo de las

propiedades en cada tramo de tuberia.

La ecuacion general para el flujo de gas a través de una tuberia se puede expresar

de la forma siguiente:

®, R [(PQ)] G R A

dL  A’ge|\ ZRT PdL P> dL | gcZRT
f ( PQ JZ (ZRT]_O
29.D\\zrRT) | (PA? )" (2.4)

Expresando la ecuacion con base en el flujo de masa, se tiene:

2 2 2
1 p2_ m RZZT d£+ gsenéd p2 fm (ZRT)2 N
P g.,A° |dL gcZRT 2gsen DA

ZRT Rm? d(ZT) 0 (2.5)
gsend A* dL
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La integracion de esta ecuacion nos permite conocer el cambio de presion

correspondiente para un incremento en la longitud de la tuberia:

{PZ_mZRZT}
f gcA? gsend
[ ] . . dP + JdL=0 (2.6)
s P [pe, fM*(@ZRT)* ZRT Rm’d(zT) g ¢
ZRT 2gsenéDA®  gsend A*  dL

Para resolver la ecuacion (2.6) considerando el efecto debido al cambio de energia
cinética se utilizan técnicas de integracién numéricas combinadas con métodos
numeéricos considerando la divisién de la tuberia en tramos o segmentos. Bajo esta
premisa es posible considerar el efecto de la presion y la temperatura sobre el
factor de compresibilidad del gas (Z) y por ende sobre el factor de friccién. El
efecto del gradiente del producto ZT, fue evaluado de acuerdo a la siguiente
aproximacion:

(d(ZT)j_((ZT)Hl_(ZT)i)
. ) AL

2.7)

Al dividir la tuberia en tramos suficientemente pequefios, las propiedades del
fluido (como viscosidad y densidad) pueden determinarse conociendo la presion y
la temperatura promedio. Como el producto pV es constante (por condicién de
flujo estacionario), en una tuberia de didmetro D, el nimero de Reynolds (Re) es
conocido y como consecuencia de esto, el factor de friccion también es conocido a
lo largo del elemento de tuberia en estudio, independientemente del régimen de

flujo (laminar o turbulento).

En los segmentos de tuberias, las propiedades del gas, el factor de compresibilidad
y el factor de friccion se consideran constantes y se determinan a partir de la
presion y temperatura promedio. Asi, para determinar el efecto axial de ZT se
desarroll6 una expresion analitica en la cual se considera el cambio axial del

producto ZT. Si se separan las variables en la ecuacion (2.6), se tiene:
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p2 _M°RZT
gcA? d4p . 9send

plp?y fm?(ZRT)? . ZRT Rm?* d(ZT) gcZRT
2gsendDA®  gsend A* dL

dL =0 (2.8)

Integrando para las condiciones en los extremos de la tuberia,

{PZ _ mZRZT}
P 2
J‘ gcA J- gsend 2.9)
P p| p2 4 fm*(ZRT)? . ZRT Rm? d(ZT) chRT '
2gsendDA®  gsend A’ dL
Con la solucion de las integrales, se obtiene:
m2(RZT )’
1.ZRT | gsenon’ In{Pz fm?(ZRT)* | ZRT Rimzd(ZT)T -
2 gsena fm?(ZRT)? L RT Rm? d(ZT) 2gsendDA’  gsend A?  dL |,
ngenaDAZ gsend A? dL
m?(RZT )?
2
. gsendh [P} +(L-L,)=0
o fm*(ZRT)* | ZRT Rm’ d(ZT) !
2gsendDA®  gsend A’ dL (2.10)

Los casos particulares presentados a partir de las ecuaciones anteriores
corresponden a los casos de flujo horizontal y vertical. Para flujo horizontal se
tiene una discontinuidad en la ecuacion (2.10) debido al inverso de la funcién
seno para 0°, siendo conveniente eliminar el término correspondiente al angulo de

inclinacion a partir de la ecuacion (2.5) e integrar:

oz MRZT
f g A’ gsend
ey ) dP + fdL=o0 2.11)
A p| fm*(ZRT)*  ZRT Rm? d(zT)|  ~ geZRT ]
2gDA? g A® dL

Al resolver la integral, se tiene:
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2RZT * [ fm?zRT 2Rm? d(ZT)
pz_M "2 [p2 L-L)=0

La ecuacién para flujo vertical se obtiene integrando la ecuacién (2.9):

p2_ m?RZT

P gCA2 L g
J 2 2 2 dP+J dL=0 (2.13)
P pl p? fm°(ZRT) +ZRT Rm< d(ZT) L gcZRT

2gDA? g A* dL
Resolviendo la integral, se obtiene:

m?(RZT )’

1gcZRT gA? In{Pz . fmz(ZR'i')z L ZRT Rm: d(ZT)T ~
2 g [fm’(ZRT)’  ZRT Rm’ d(2T) 2gDA g A d |,

2gDA? g A? dL

(2.14)
m?(RZT
gA?

[P?f, +(L-L,)=0

| fm?(ZRT)*  ZRT Rm’ d(zT)
2gDA? g A* dL

Tian 'y Adewumi (1992) y Ouyang (1996) consideraron el factor de
compresibilidad evaluado a las condiciones de presion y temperatura promedio,
por lo tanto, en su analisis consideran Z y la temperatura constantes, de alli que el

gradiente del producto de ZT es cero.

2.1.1.1 Ecuaciones que desprecian el efecto debido al cambio de energia
cinética

En la literatura técnica se desarrollan ecuaciones para el flujo de gas que
desprecian el efecto de la variacion de la energia cinética. En ese sentido, si se

desprecia el segundo término en la ecuacion (2.3), se obtiene:

2
P9 P engr_T PQ ZR-IZ— =0 (2.15)
dL  gc ZRT 29.D\\ZRT ) ) ( PA

Manipulando los términos de esta ecuacion y separando variables, se tiene:
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P

P N

J Z1 dP+jidL=0

2 2 2.16
" [(Pj seng+ > {(PQJ J } L, Roe (2.16)
ZT 208D\ 2T ) |

El perfil de presion axial en la tuberia se obtiene a partir de la solucién de la

ecuacion (2.16). La solucidn de esta ecuacién requiere métodos de integracién
complejos por la dependencia del factor de compresién del gas y del factor de
friccién con la presion y temperatura del fluido. En general, se considera el factor
de friccion representado por un valor evaluado a las condiciones promedio del
fluido, de alli que el segundo término del denominador se considere independiente
del estado del fluido.

2.1.1.2 Ecuaciones que consideran el efecto de P y/o T sobre Z

Se desarrollan expresiones que representan el flujo de gas en tuberias
considerando el efecto de la presion y la temperatura sobre el factor de
compresibilidad. Bajo esta premisa se pretende obtener expresion que contenga el
menor grado de simplificaciones. En la solucién de estas ecuaciones se requiere
de procesos iterativos e integraciones numeéricas para obtener la presion en los

extremos de la tuberia.

a. Ecuacion de Cullender-Smith (1956)

Si se define F como:

i PQY
k=20 L(ZT) J (@17)
Se tiene:
P
P E L g
j dP + J—dL:o (2.18)

2 Rgc
A l:(P) send + F} o R
ZT
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b. Ecuacion de Sukkar-Cornell (1955)

Tomando la ecuacion (2.16):
P
P —— L g
J ZT dP + J—dL =0

2 2 R 2.19
P [(P) seng+ [(PQJ J ] [, Rge (2.19)
Al 2gA'D(\ 2T ) |

Considerando que la temperatura representa el valor correspondiente a la

temperatura promedio y usando el concepto de propiedades seudo reducidas, se

tiene:
z
o P P gLsend
: 7 2 SR RTgC (220)
11+ B| —
PSR
Donde B se define como:
ite (( PQ Y
B =
2gA°Dh [[ ZTPSCJ J (2.21)

La ecuacion (2.20) es conocida como la ecuacion de Sukkar-Cornell. Ellos
tabularon los valores para la integral con presiones seudo reducidas entre 1.0 a
12.0, temperaturas seudo reducidas iguales a 1.5, 1.6 y 1.7 y valores de B entre 0

(para representar la condicion estatica) y 20.

c. Ecuacion de Clinedinst (1945)

Considerando flujo horizontal y que la temperatura se representa por el valor

correspondiente a la temperatura promedio, la ecuacion (2.16) se transforma en:
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f ((PQY) §
— — dL
I Rgc 2A’D (( zT j j! (222)
Usando el concepto de presion seudo reducida, se tiene:
P P. 2
£ £ PR T fL PQ
—RdP,, - ﬁdP =
I R Z % Rgc 2A2D(( ZTPSCJ J (2.23)

La ecuacion (2.27) es conocida como la ecuacion de Clinedinst para flujo de gas a

través de una tuberia horizontal.

2.1.1.3 Ecuaciones que consideran el efecto de P, T y Z como valores
promedio
Considerando en la ecuacion (2.16) la temperatura y el factor de compresibilidad
evaluados a las condiciones promedio representativas del comportamiento del

flujo de gas a través de una tuberia, se tiene:

P L
| P ——dP+ jgseng(ljdL =0
Alpe, @) (PQJ o, Rge \2T (2.24)
20A’Dsend | \ ZT B}
Definiendo:
__f@ry (PQJZ
_29A2Dsen0( zr ) ) (2.25)
Se obtiene:
L P’+C :ZgLsenH(lj ) 2%
P2+C|  Rgc \zT (2.26)

p2_|pz, fT) (PQ)Z )@y (PQ)Z 2.27)
' 2gA’Dsend |\ ZT ) | 2gA’Dsend (\ 2T ) |

Si se define:
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2gLsend|( 1 SRZTgc
S=—"r————| — con 2gsend =————
Rgc (ZT) g L (2.28)
Entonces,

5 0.5
Q. =32.5329[Tj O _(p?-eP?) (2.29)
P ). | Ty, 2L -1)

2.1.1.4 Ecuaciones que consideran P, T y Z constantes en el efecto de la

energia potencial

Considerando en la ecuacion (2.16) la temperatura y el factor de compresibilidad
evaluados a condiciones promedio representativas del comportamiento del flujo
de gas a través de una tuberia, asi como la presion en el término correspondiente a

la energia potencial y desarrollando, se tiene:

P L 2 2
2+ IL (Pj sené + fz (PQJ dL=o0 (2.30)
Al ? Rge|\ZT 2gA°D(\ 2T ) )
5 2 0.5
Qs =32.532866 e { > [(Pl ‘-P 2)—0.037499}/QZTL(P) sene:l} (2.31)
P, |7, fZTL 7T

2.1.2 Ecuaciones simplificadas para el factor de friccion

Varias ecuaciones para el factor de friccion han sido desarrolladas para simplificar
el calculo de las variables de flujo. Estas ecuaciones se fundamentan en el factor

de friccion solo como funcion del diametro y del nimero de Reynolds.

a. Ecuacion de Weymouth (1912)

Para eliminar el proceso iterativo en la solucion de la ecuacion fundamental para
el flujo de gas en tuberias, Weymouth propuso que el factor de friccion fuera solo
funcién del diametro de la tuberia. Si el didmetro se expresa en pies, la ecuacién

es:
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~0.000267

F=—"Dw (2.32)

b. Ecuacion de Panhandle (1950)
Panhandle consideré el factor como una funcién del ndmero de Reynolds y

propuso dos relaciones:

¢ _0.084702
PA T Re0.147 (2.33)
0.01471
fog = neca (2.34)

e

c. Ecuacion del Instituto de Tecnologia de Gas para el factor de friccion (1965)

El IGT (por sus siglas en inglés) propuso para el factor de friccion la siguiente

relacion:
- 0.187
- R 0.2 (235)

La combinacion de las ecuaciones (2.29) y (2.31) con cualquiera de las
expresiones simplificadas para el factor de friccidn, con el nimero de Reynolds
expresado por la ecuacion (2.36), da como resultado:
Ve ( PQ
R, =0.023872-% | —=<
e ) ( 7T L (2.36)
Esta ecuacién se expresa, en forma general, de la siguiente manera:

2T\ (R —esP2)s [°( 1) 1 :
=C,| — ' —| |—| D% 2.37
2 (P” ZTL(GS—Q} (79] Ko, &30

Cs

2
(P2 -P?)-0.037499, ZTL(L) send

C C, Cs
: ZT 1 1
— D% 2.38
jsc ZTL(e® -1) [yg] [ugg] (2:38)

'U"Z{
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Si se utilizan los valores correspondientes a las condiciones estandar de presién
(14.7 psia) y temperatura (60 °F) en el nimero de Reynolds, dado por la ecuacién
(2.36), se tiene:

R, - 0007177713 (2.39)

uD
2.2 Flujo biféasico gas-liquido en tuberias

La investigacion en torno al flujo de masa de mas de una fase se inicia en los afios
50 justificada en la necesidad de predecir el comportamiento del flujo de fluidos

en forma simultanea.

Los procesos en las industrias quimica, petrolera, las plantas de energia e
inclusive en la industria de reactores nucleares apuntan hacia situaciones donde se

maneja flujo de dos o mas fases (flujo multifasico).

En este estudio se hace énfasis en el comportamiento del flujo bifasico dentro del
proceso de transporte de gas, dada la aplicacion del modelo que se desarrolla para
predecir caidas de presion en tuberias. El proceso de produccion de gas, desde el
yacimiento hasta los procesos en las facilidades de transporte y almacenamiento,
involucra situaciones donde esté4 presente el flujo multifasico. En esencia, se trata
de la produccién, transporte y manejo de una mezcla de hidrocarburos, agua y
s6lidos, cuyas fases cambian total o parcialmente dependiendo de la composicion,

la presién y la temperatura de la mezcla.

El comportamiento de mezclas multifasicas se entiende a través del modelado del
fendmeno de flujo multifasico. EI modelado resulta una solucion intermedia si se
compara con el enfoque experimental y el andlisis riguroso. Se trata de un modelo
fisico simple del fendmeno en estudio expresado en forma matematica para

propositos de prediccion y disefio.
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Actualmente, en la industria petrolera y en los institutos de investigacion asociada
se estudia el comportamiento de flujo multifasico combinando el trabajo
experimental con el modelado del fenémeno. Aunque los estudios experimentales
son desarrollados para condiciones de operacién restringidas y para fluidos de
trabajo especificos, la comparacién de resultados con modelos matematicos ha
permitido concluir sobre el desempefio de lo que hoy representan las herramientas
de prediccion del comportamiento de flujo multifasico: Correlaciones empiricas y

Modelos mecanicistas.

Las correlaciones empiricas o modelos correlacionados y los modelos
mecanicistas representan los métodos utilizados para el anélisis, diagndstico y

disefio de las facilidades de transporte de fluidos.

2.2.1 Gradiente de presion para flujo bifasico gas-liquido

A partir de la ecuacion general para flujo de fluidos (2.1), se puede determinar el
gradiente de presion para flujo monofasico y las relaciones de dependencia entre
el diametro, la tasa de flujo y la caida de presion en una tuberia, en condiciones
estacionarias.

En el proceso de produccion y transporte de gas es posible encontrar pequefias
cantidades de liquido (agua y/o condensado), como consecuencia de la
condensacion o la pérdida de energia del gas, la cual debe ser transportada
simultaneamente con el gas. Similar al calculo del gradiente de presion para flujo
monofasico, el gradiente de presion para una mezcla multifasica se determina a

partir de:
dP V 2
dc ), \29c), \gedL) \29.D)

Para aplicar la ecuacion anterior es necesario entender el significado fisico de las
propiedades de una mezcla multifasica, con énfasis en la densidad, viscosidad,

factor de friccion y el comportamiento dindmico del flujo de mas de una fase.
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El caso de flujo simultineo de méas de una fase en una tuberia tiene un
comportamiento diferente cuando se compara al caso de flujo monofasico. La
configuracion del flujo existente en la tuberia y la forma de la interfaz (que
determina la distribucién de las fases en la tuberia) no se conocen a priori en
funcién de los datos de entrada.

El movimiento relativo entre las fases origina un esfuerzo en la interfaz que
contribuye en algunos casos significativamente en la caida de presion del sistema.
Ademas, parte del liquido puede ser arrastrado en forma de gotas por la fase
gaseosa, complicando la hidrodindmica del flujo. Bajo estas circunstancias,
cualquier intento de obtener una solucién general y Unica, aplicable a todas las
configuraciones de flujo, es extremadamente dificil. Sin embargo, a pesar de que
las fases se distribuyen en forma arbitraria, existe un agrupamiento natural de las

mismas, lo cual facilita el analisis de cada patrén por separado.

En flujo vertical de gas y liquido, el gas tiende a fluir mas rapido que el liquido
causando deslizamiento entre las fases. Por otro lado, en flujo horizontal, el
liquido tiende a acumularse en el fondo de la tuberia y podria ocupar un mayor
espacio en la tuberia con respecto a la condicion en la cual no existe deslizamiento
entre las fases. De alli, la importancia de conocer las variables como velocidad,
densidad, viscosidad de la mezcla, entre otras, para una condicion de flujo dada y

para una distribucién de fases especifica.

2.2.2 Conceptos basicos en flujo bifasico

Similar al célculo del gradiente de presion para flujo monofasico, en flujo de dos
0 mas fases se requieren conocer las condiciones de flujo como velocidad y
propiedades del fluido como densidad, viscosidad y tension superficial. La
diferencia con respecto a flujo monoféasico esta en las reglas de mezclas y algunas
definiciones que son Unicas para este tipo de aplicaciones. A continuacion se

sefialan las variables mas importantes:
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Flujo de masa:
Se define como flujo de masa de una mezcla multifasica a la suma del flujo
masico de las fases que forman la mezcla:

m, =m +m, (2.41)

Flujo volumétrico:
Se define como flujo volumétrico de una mezcla multifasica a la suma del flujo

volumétrico de las fases que forman la mezcla:

Qn=Qu+Q; (2.42)

Velocidad superficial:
La velocidad superficial de una fase representa la velocidad a la cual circularia

dicha fase si fluye sola por la tuberia. Las velocidades superficiales estan dadas

por:
Q (2.43)
V. = <L
SL A
Qs (2.44)
V.. = <6
SG A

Las velocidades superficiales no representan la velocidad real de cada una de las
fases en la tuberia ya que cada una de ellas ocupa una parte del area de flujo. La
velocidad superficial de la mezcla es la suma de las velocidades superficiales de
las fases.

Ven :%:%+%:VSL +Vss (24)
Flujo de masa por unidad de area:

Se define como flujo de masa por unidad de area de cada fase a la razén entre el
flujo de masa de cada fase y el area de la tuberia. Para liquido y gas,

respectivamente:
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G - m_ (2.46)
LA
G .M (2.47)
A
Para la mezcla:
(2.48)

G:%:GNLGG

Factor de entrampamiento o holdup de liquido:
El holdup de liquido es la relacién entre el volumen ocupado por el liquido y el
volumen total de la tuberia. De manera similar, la fraccién de vacio de gas se

define como la fraccion del volumen de la tuberia ocupada por la fase gaseosa.

A (2.49)
LV

2.
HG:\\//—G 6 Ho=1-H, (2.50)

En flujo bifasico, el holdup de la fase liquida varia entre 1 y 0, cuando por la
tuberia solo circula la fase liquida o solo circula gas, respectivamente. En la

seccidn transversal de la tuberia, el holdup se expresa como una relacion de areas:

Para liquido:

H, - A (2.51)
A

Para gas:

Hy =& (2.52)
A

Velocidad real:
La velocidad real de una fase representa la velocidad a la cual circula dicha fase si
fluye simultdneamente con otras fases a través de una tuberia. Las velocidades

reales estan dadas por:
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v_Q Vs (253)
==L -
A H
A _ Q% Vs - Vs (2.54)
AG HG 1_HL

Velocidad de deslizamiento:
La velocidad de deslizamiento representa la velocidad relativa entre las dos fases.
Vaess =V =V (2.55)

Usando las expresiones correspondientes a la velocidad superficial de las fases, se
tiene:

Ve Vo (2.56)

V =
desl 1_HL H|_

Factor de entrampamiento o holdup sin deslizamiento:
Cuando no existe deslizamiento entre las fases, es decir ambas fases se mueven
con la misma velocidad, se obtiene la expresion para el holdup de liquido sin
deslizamiento, A, :

2.57
O:Vdesl — VSG _Vijﬂl_ — VSL ( )

1- /1|_ /1L VSL +VSG

También, puede calcularse directamente si se conocen las tasas de flujo de gas y

liquido:
2 = Q. (2.58)
Q +Qg

Usualmente, H. > A..

El holdup de gas sin deslizamiento se define como:

Qe (2.59)

Densidad de la mezcla:
El célculo de la densidad bifasica requiere conocer el holdup de liquido. En flujo

bifasico resulta comdn encontrar la densidad expresada de varias formas:
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Lo =p H +psHg (2.60)
o= pl./1|_2 " pe/iez (2.61)
L Hg

La ecuacion (2.60) es usada por la mayoria de los investigadores para determinar
el gradiente de presion debido al cambio de elevacién. Algunas correlaciones
basadas en la suposicion de no-deslizamiento usan la ecuacion (2.60) para
determinar la densidad bifésica. La ecuacion (2.61) es usada para definir la

densidad empleada en el término de perdidas por friccién y numero de Reynolds.

2.2.3 Patrones de flujo

Dependiendo de las condiciones de flujo, las fases (liquido y gas) se mueven
simultaneamente en las tuberias siguiendo diferentes arreglos volumétricos o
configuraciones geométricas. La forma como se distribuyen las fases en la tuberia
es lo que se conoce como patrones de flujo.

Los patrones de flujo mas estudiados corresponden a flujo gas-liquido en tuberias.
En este sentido, la fase gaseosa tiende a segregarse de la fase liquida debido a la
diferencia de densidades. En general, la forma como las fases ocupan la tuberia
depende de varios pardmetros:

e Parametros operacionales: tasas de flujo de las fases liquida y gas
e Variables geométricas: didmetro y &ngulo de inclinacion de la tuberia

e Propiedades fisicas de las fases: densidad y viscosidad de las fases, tensién

superficial entre las fases.

La posibilidad de visualizar el arreglo de las fases en la tuberia, a través de
diversos estudios experimentales, ha permitido identificar diferentes patrones de
flujo. Las configuraciones de flujo difieren una de otra en la distribucion espacial
de la interfaz, resultando diferentes caracteristicas de flujo, perfiles de velocidades

y holdup.
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La prediccion del patron de flujo representa el problema principal a resolver en
flujo bifasico. Las variables asociadas al flujo de fluidos (caida de presion,
holdup, velocidad, transferencia de calor, entre otras) dependen del patrén de flujo
existente en la tuberia. La complejidad asociada a la definicion y clasificacion de
los patrones de flujo (en general, provienen de determinaciones visuales) conllevd
a decidir en torno a una descripcidn en forma clara y precisa. Un intento para
definir un conjunto aceptable de patrones de flujo fue realizado por Shoham
(1982). Las definiciones de los patrones se fundamentan en una serie de datos
experimentales sobre un amplio intervalo de inclinaciones de tuberia, desde

horizontal hasta vertical (ascendente y descendente).

Patrones de flujo en tuberias horizontales

En la figura 2.1 se presentan posibles patrones de flujo bajo la condicién de flujo
bifasico en una tuberia horizontal o ligeramente inclinada (0<6<15°). Estos
patrones se agrupan en tres categorias: flujo estratificado, cuyas fases se
encuentran segregadas (con interfaz lisa y ondulada); flujo disperso, una de las
fases esta dispersa en la otra, como por ejemplo, el patréon de flujo anular y
burbuja dispersa. Por ultimo, flujo intermitente, donde una seccién fija en la
tuberia estd ocupada en un instante por una distribucion mientras que un instante
posterior tiene otra configuracion de fases. Entre estos, se tiene el flujo tapon

(slug) y burbujas alargadas.
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—

Estratificado

Burbuja dispersa

Figura 2.1 Patrones de flujo en tuberia horizontal

Patrones de flujo en tuberias verticales

En flujo vertical y ligeramente inclinado, el flujo estratificado desaparece y
aparece una nueva configuracion de flujo, el flujo agitado. En general, los
patrones de flujo son mas simétricos con respecto a la direccién axial y estan
menos dominados por la gravedad. Los patrones de flujo existente en flujo
vertical son: Flujo tipo burbuja, donde el gas esta disperso en forma de pequefias
burbujas discretas en la fase continua de liquido; flujo tapdn, donde el patrén de
flujo es simétrico con respecto al eje de la tuberia, la fase gaseosa se presenta en
una burbuja de gas en forma de proyectil, denominada burbuja de Taylor, cuyo
didmetro es aproximadamente igual al didmetro de la tuberia; flujo agitado,
caracterizado por un movimiento oscilatorio, la burbuja de Taylor se distorsiona y
ocurre la agitacion de las fases y flujo anular, donde la fase liquida se mueve a
menor velocidad formando un anillo alrededor de la tuberia, con arrastres de gotas
de liquido en la fase gaseosa. En la figura 2.2 se muestran los principales patrones

de flujo en tuberia vertical.
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Burbuja Tap6n Agitado Anular

Figura 2.2 Patrones de flujo en tuberia vertical

Para flujo vertical descendente, el flujo anular existe a bajas velocidades, en forma
de una pelicula de liquido descendente. En flujo tap6n descendente, el
comportamiento hidrodindmico es similar al existente en flujo ascendente,
excepto que la burbuja de Taylor es inestable y excéntrica con respecto al eje de la

tuberia.

La representacion de los patrones de flujo se obtuvo de acuerdo al criterio
personal de cada investigador. Sobre estos graficos se representaban las
observaciones visuales en figuras bidimensionales y los contornos entre los
diferentes patrones de flujo. En muchos casos las coordenadas utilizadas fueron
seleccionadas de manera arbitraria sin fundamento fisico, generdndose mapas que
solo se pueden utilizar en condiciones similares a las cuales fueron generados. Un
gran nimero de mapas de patrones de flujo se ha presentado. Entre los de mayor
uso se tienen los mapas de Baker (1954), Mandhane (1974) y Taitel-Dukler
(1976).
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a) Mapa de Baker (1954)

En 1954, Baker presentd un mapa en el cual describi6 siete tipos diferentes de
patrones de flujo, como se muestra en la figura 2.3. Este mapa fue modificado por
Scott (1962), en el cual aparecen bandas anchas que representan las regiones de
transicién entre los patrones de flujo. Las coordenadas para ambos mapas son:

G Ay

G

Abscisa:

Ordenada: %
A

Donde:
GL Yy Gg : representan el flujo de masa de liquido y gas, respectivamente.

Ay w: representan expresiones empiricas usadas para hacer coincidir la

transicion de sistemas diferentes a aire-agua con aire-agua.
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b) Mapa de Mandhane (1974)

Este mapa se fundamenta en el uso de las velocidades superficiales de cada fase
como sistema de coordenadas para identificar patrones de flujo bifasico en tuberia
horizontal. Esta basado en 1176 puntos experimentales tomados en tuberias de 1 a

3 pulgadas de diametro, usando agua y aire como fluido de trabajo.

50 T v T - T ™ T
- e 2
- [UG'“'ULl <f
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10 = (AD) P &
. ELONGATEDZ /SLUG
ug | FBUBBLE.” 7 FLOW N

; -
| FLOW (TI) Z -7 (1)
1 - %
al s,

| 4TRATIFIED
FLOW (SS)

.0l -

U§ [(m/sec]

Figura 2.4 Mapa de patrones de flujo de Mandhane (1974)
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¢) Mapa de Taitel-Dukler (1976)

Taitel y Dukler presentaron un mapa de patrones para flujo horizontal. Consta de
cuatro coordenadas adimensionales X, F, T y K basadas en el fenémeno fisico y el
mecanismo asociado a las transiciones entre los patrones. La figura 2.5 muestra el

mapa de patrones de flujo generado.

T TT T =T ™10
[ ANNULAR-DISPERSED | 1
unulu {A0} I DISPERSED BUBELE (DA)
I \\ T I
S— T
K . OR
STRATIF ™~
o '\ o F
3 W INTERMITTENT (I
—_ 7] ﬁ-a
- e G d
L mﬁrs?iﬁn ~g
- l IIII \\éz =8
Pl | n i [Li]
e w07 _x“’ 10*
CURVE: aBB © o

ODORDIHATE: Fim X KwviX Twa X

Figura 2.5 Mapa de patrones de flujo presentado por Taitel y Dukler

Las coordenadas adimensionales usadas son las siguientes:

_[(dprdo), T" (2:64)
| (dp/ ),
_ s Ve (2.65)
- - pG) ./dgcosé
T{ (dp/dx)y } (2.66)
(P~ ps Jgcos@

K = PcVse 2VSL (2.67)
(pL ~Po )gVL cosd
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Taitel y Dukler desarrollaron el primer modelo para predecir patrones de flujo en
tuberias. Analizaron el flujo multifasico suponiendo condiciones de flujo
estratificado en una tuberia inclinada un angulo 6 respecto a la horizontal, como

se muestra en la figura 2.6.

Figura 2.6 Flujo estratificado en equilibrio

Aplicando la ecuacién de momentum para flujo estacionario:

SF = 2{Jovav J+ [V oV .noa (2.69)

Para flujo estacionario y completamente desarrollado:

;(j/ﬁ dVJ -0 (2.69)
(2.70)

[V V. 7dA=0

Aplicando balance de fuerzas sobre el diagrama de cuerpo libre de la figura 2.7:
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Figura 2.7 Diagrama de cuerpo libre para las fases del patron de flujo estratificado

Del balance de fuerzas sobre la fase liquida:

PA +7,A —7,,Aw — o 9(Vol) send-P,A =0 (2.71)

Pero,

[dpj _PR-R 2.72)
dL), AL

Sustituyendo (2.71) en (2.72) y desarrollando:

- 2.73)
- AL(dLj =—7,S; + T Siw + pLOASEND
L

De manera andloga, para la fase gas:

dpP (2.74)

Ag ) =—7,;5; — Tew Sew — Pc9ASEND
dL J,

Combinando las ecuaciones de cantidad de movimiento correspondientes a las

fases liquida y gas, respectivamente:

dpP
AL[dLj =75 — 7w Siw — PLIA SENd
L

(2.75)
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dP (2.76)
A@(j =—7;5; — Taw Sew — PsIA;SEND
dL J,
Expresando las ecuaciones con base en los gradientes de presion:
S 2.77
). A A
S, 2.78
(dPJ =5 TewSen - psgsend (2.78)
dl)s A As

Si se desprecia el gradiente de la presion transversal en la fase liquida, es decir:
o)) "
dr /), \dL /g

Desarrollando, se obtiene:
(2.80)

Tis{lJrl}_TGwSGw _TwSw +(p, - ps )gsend =0
As A A A

Los esfuerzos de corte (t) en funcion del factor de friccién de Fanning estan dados
por la siguiente expresion:

_ fov 2 (2.81)
2

Dentro del anélisis de los mecanismos de flujo, Taitel y Dukler presentaron los
criterios correspondientes a los cambios de patrones de flujo. Las transiciones
estudiadas fueron: estratificado a no estratificado, donde se considera el criterio de
Kelvin-Helmholtz para analizar la estabilidad de dos capas de fluido de diferentes

densidades que fluyen horizontalmente con velocidades también diferentes,

intermitente a anular, consistido en verificar la condicion de h., si h.>0.5,
entonces, una onda sinusoidal crece sobre la superficie que toca el tope de la
tuberia antes que el fondo, originando un patrén de flujo intermitente;

intermitente a burbuja dispersa, suponen que las fluctuaciones turbulentas dentro
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del liquido son suficientes para vencer las fuerzas de flotacion que tratan de
mantener el gas en el tope de la tuberia; estratificado liso a estratificado ondulado,
se presenta debido al esfuerzo de la interfaz o como resultado de la estabilidad

debido a la accién de la gravedad.

Taitel y Dukler extendieron este analisis al caso de una onda finita estacionaria en
la interfaz gas-liquido en el flujo a través de una tuberia, despreciando el efecto de

la tension superficial.

Figura 2.8 Estabilidad de la interfaz

2.2.4 Modelos de Célculo del gradiente de presion

2.2.4.1 Modelos correlacionados

- Beggs y Brill (1973)
La principal justificacion de su estudio fue desarrollar un método para predecir la
caida de presion en ductos construidos sobre terrenos inclinados y que manejan

flujo bifésico.

El modelo presentado por Beggs y Brill parte de la ecuacion usada para calcular

gradiente de presién cuando en una tuberia fluye gas, liquido 6 ambos.

g fthme
—send|p H +p;1-H)|+
_dipz g. [PL L+ Pl L)] 29.d (2.82)
dz 1— [pLH Lt Ps (1_ H L)]VmVSG

g.p
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La ecuacion anterior se reduce a la ecuacion para flujo monofasico liquido 6 gas,
cuando H. — 1y H_— 0, respectivamente. También, cuando el angulo 6 es cero,

+90° 6 -90°, la ecuacién (2.82) es aplicable a flujo horizontal o vertical.

La ecuacion (2.82) contiene dos variables desconocidas: el holdup de liquido
(HL), que debe ser determinado para calcular la densidad in situ, y el factor de

friccion bifasico (fy), usados para calcular las pérdidas por friccion.

El desarrollo de la ecuacién (2.82) reveld que las correlaciones dependen de dos
parametros: el holdup de liquido (H.) y el factor de friccion bifasico (fy), que

permiten calcular los gradientes de presion en flujo inclinado bifasico.

Beggs y Brill determinaron que el holdup depende del angulo de inclinacién
debido a los efectos de la gravedad y la viscosidad de la fase liquida. A medida
que el angulo de la tuberia aumenta con respecto a la posicién horizontal, las
fuerzas de gravedad que actlan sobre el liquido causan una disminucioén de la

velocidad del liquido, incrementando asi el resbalamiento y el holdup.

Un analisis de regresion multiple lineal revel6 que las variables independientes
mas importantes son el nimero de Froude (Ngr) Y el contenido de liquido en la
entrada (A). Esto puede explicarse por el hecho de que ambas fases, liquido y gas,
estaban en flujo turbulento en todas las pruebas realizadas. Obtuvieron una
ecuacion que permitié predecir los datos experimentales de forma satisfactoria,
excepto para valores de holdup bajos. Aungue esta ecuacion es independiente del

patrén de flujo, no es aplicable a todas las condiciones de flujo.

Debido al uso de diferentes correlaciones para el holdup de liquido en patrones de
flujo horizontal, Beggs y Brill desarrollaron un método para predecir el patron de

flujo horizontal bifasico, que consiste en los siguientes pasos:

1. SiNgr <Ly, el patron de flujo es segregado.
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2. SiNgg> L1y > L, el patrén de flujo es distribuido.
3. SiLi<Nggr <Ly, el patrdn de flujo es intermitente.

4. L,y L, estan dados por:

L= exp(— 4.62—3.757X —0.481X 2 —0.0207 X 3) (2.83)
L, = exp(L.061-4.602X —1.609X * —0.179X *+0.635x10° X °) (2.84)
donde:

X =In(1) (2.85)

Para predecir el gradiente de presion, Beggs y Brill plantearon dos formas. En el
primer método se selecciona una variacion de presion (Ap), y si la temperatura es
una funcion de la distancia, se estima el incremento de la distancia. La ecuacion se

resuelve para el incremento de la distancia, correspondiente a la variacién de la

presion.
. ﬁtpvmvsg
AZ = Ap 9.P (2.86)
g — fthme
—=-send p,+
¢ 29.d

Cuando se usa este método, todas las variables con barras de la ecuacion (2.86)
deben evaluarse a la presion y temperatura promedio. Si el incremento de
distancia calculado no se acerca al valor estimado, se supone un nuevo valor y se
repiten los calculos hasta que los dos valores se aproximen dentro de una
tolerancia preestablecida. La precision del calculo depende de la variacién de
presion supuesta.

El segundo método, aplicable a flujo isotérmico con angulo de inclinacién
constante, consiste en resolver el gradiente de presion para varios valores de
presién, graficando el reciproco del gradiente de presidon versus la presion e

integrando, se obtiene AZ, que es:
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P2
AZ = jdldp (2.87)
Py dp

Beggs y Brill concluyeron que el hecho de que el holdup es aproximadamente
igual a los &ngulos de +90° y +20° explica el porque las correlaciones para el
holdup vertical pueden ser usadas con algo de éxito para flujo horizontal.
También, que la precision de la correlacion para el holdup de liquido en flujo
horizontal bifasico puede mejorarse si se incorpora la prediccion de los patrones
de flujo. Finalmente, en flujo bifésico, las pérdidas por friccion estan fuertemente
afectadas por el holdup de liquido y pardmetros como el contenido de liquido en
la entrada (L) y el nimero de Froude (Nrr) son pardmetros de correlacion

importantes.
- Oliemans (1977)

Oliemans analiz6 el flujo de gas/condensado y crudo/gas en tuberia horizontal e
obedece, en los limites, al flujo monofasico. Su modelo se fundamenté en el
estudio de flujo de gas/condensado con relacién gas-liquido y propiedades fisicas
fijas (fracciones volumétricas de liquido entre 0.01 y 0.90), flujo de condensado
en proceso de evaporacion (condensing gas flow) y flujo de crudo en proceso

evaporacion (flashing crude flow).

Uso el mapa de patrones de flujo generado por el modelo de Taitel y Dukler para

predecir las transiciones entre los patrones de flujo en flujo gas/liquido horizontal.

El modelo depende del holdup de liquido y usa la expresién de Colebrook para el
factor de friccion, con expresiones adaptadas para el nimero de Reynolds y la
rugosidad relativa de la tuberia. Los patrones de flujo estudiados en el sistema
gas/condensado fueron: flujo estratificado ondulado, anular, disperso y flujo

intermitente. En particular, para la transicién estratificado-no estratificado, utiliz6

> {Comentario: Buscar paper

)
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una expresion del nimero de Froude modificado, en funcién de la velocidad

superficial de gas:

1 visg (2.88)
(r-1) gp

Oliemans considerd, como criterio comun para todos los patrones de flujo, el
holdup de liquido como resultado del deslizamiento entre los fluidos. EI modelo
supone que en el liquido del area transversal de la tuberia, una fraccion A fluye y
que el resto (H.- 1) no fluye (H_ representa el holdup de liquido en condiciones
de estado estable). Asi, la mezcla biféasica fluye en una tuberia con un diametro
efectivo menor al diametro actual de la tuberia. Este didmetro cambia de un lugar
a otro porque el holdup de liquido local depende de la distancia y del angulo de

inclinacion.

Oliemans usé la misma ecuacion para determinar la caida de presién por friccién
de flujo monofasico, pero definiendo cuidadosamente las expresiones para el flujo
de masa bifasico (Gyp), la densidad bifasica (py) y el didmetro efectivo de la
tuberia (Deff). La ecuacion utilizada para la caida de presién por unidad de
longitud fue la siguiente:

_(d_pj _g _G% (2.89)
1]
dZ F.tp P 2Deff ptp

donde Fy, es el factor de friccion bifasico.

El diametro efectivo esta representado por:
D,, =[1-(H_-4)]/2D (2.90)

Para el caso de flujo homogeéneo, H. es igual a A, si se considera flujo bifasico en
un segmento de tuberia con area transversal, Ay, fraccion volumétrica de liquido

fluyendo A y holdup de liquido promedio H.. Sin embargo, como el deslizamiento
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ocurre entre las fases de liquido y gas, el holdup de liquido tiende generalmente a

ser mayor que A.

El area de la seccion transversal a través de la cual fluye la mezcla bifasica es

[1-(H_-4)]A, . Si el flujo de masa total de gas y liquido es W, entonces el flujo
de masa bifasico Gy, es:

G W, LI Y (2.91)

* (-2, [ - 4]

W . . .
donde G, =A—t y corresponde al flujo de masa cuando se dispone de area total
p

para que fluya la mezcla bifasica.

La expresion para la caida de presion en su modelo de flujo bifésico se traduce en:

_(dpj _E 1 __G* (2.92)
dz),,  "fi-(H -2 2Dp,

El factor de friccion bifasico puede usarse para obtener un primer estimado de la
caida de presion por friccién, ya que debido a la presencia de liquido sin
movimiento ocupando una parte del &rea transversal de la tuberia, A, la
naturaleza del corte cambia. La comparacion con datos experimentales reveld que
la rugosidad efectiva, €, es una funcion de la distribucion de liquido asi como del
patron de flujo. Ademas, para valores grandes de (H.-A), las ondas sobre la
superficie de liquido sin movimiento pueden contribuir a la rugosidad efectiva de

la pared.

Para H_. = A (sin deslizamiento o flujo homogéneo), la ecuacién (2.92) se
convierte en:
2
_(dp) _F, Ot (2.93)
dz Fip 2Dpns

Donde prs s la densidad de no deslizamiento.
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En este método se usé un factor de friccion bifasico empirico, el cual depende de

la fraccion volumétrica de liquido (L) y ligeramente del holdup de liguido.

Oliemans traté de demostrar que para calcular las pérdidas de presién para flujo
gas/condensado y crudo/gas en tuberias de gran diametro, es preferible describir
un modelo simple que usar correlaciones empiricas para el factor de friccién. Para
flujo estratificado encontr6 mayor incertidumbre. Para valores de A menores a
0.10, la méxima pérdida de presion puede ser mas de dos veces el minimo, por lo

tanto la prediccion de los valores de holdup pueden diferir en un factor de 5 a 8.

Los casos estudiados revelaron que existe una fuerte dependencia de la presion de
operacion y por ende, de las propiedades de los fluidos. En consecuencia, el uso
de correlaciones empiricas para calcular caidas de presion, que principalmente
emplean fracciones volumétricas de liquido como pardmetro de correlacion para
el factor de friccion efectivo, solo se justifica si las pérdidas de presion no

dependen de los patrones de flujo.

2.2.4.2 Modelos Mecanicistas

-Modelo de Xiao et al (1990)

Este modelo permite predecir el patrén de flujo presente en la tuberia,
caracteristicas del patron de flujo, la fraccién de liquido o holdup y el gradiente de
presion para los patrones de flujo estratificado, anular, intermitente y burbuja
dispersa. Se fundamenta en la prediccion de los patrones de flujo y en las
transiciones entre los patrones de flujo, considerando el modelo de Taitel y Dukler

con algunas modificaciones.

Las transiciones identificadas en su trabajo se refieren a la transicién Estratificado
- No estratificado, transicion flujo Intermitente- Anular y la transicién flujo

Intermitente - Burbujas Dispersas.
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Para determinar si el flujo estratificado es estable o no (transicion estratificado-no
estratificado) se emplea el modelo de crecimiento de onda, el cual supone que
existe una onda finita en la interfaz gas-liquido. Si la onda es inestable ocurre la
transicién a un patron de flujo que no es estratificado. El criterio de transicién
empleado es una extension del andlisis de inestabilidad de la interfaz gas-liquido

de Kelvin-Helmbholtz, referido al crecimiento de ondas, y se expresa como sigue:

%

| oL~ e J9T050 (2.94)
Ug-U)) >(1_] (o0 Pg()jiLos As
pL(dth

D
Para la zona de transicion intermitente-anular (I-AN), de acuerdo a los criterios

de inestabilidad de Kelvin-Helmholtz, el flujo puede pasar a intermitente o anular,
dependiendo de la fraccion de liquido en la tuberia. Xiao et al consideraron el
criterio de Barnea et al (1982) sobre el efecto de las burbujas de gas que pueden
estar entrampadas en el tapdn de liquido en la regidn cercana a la transicion:

hL _pas (2.95)
D

El mecanismo que gobierna la transicion intermintente-burbuja dispersa (I-DB)
consiste en el rompimiento de burbujas debido a fuerzas turbulentas que, ademas,
evitan la posterior coalescencia de las burbujas formadas. El criterio utilizado
(Taitel y Dukler, 1976) esta basado en un balance entre las fuerzas turbulentas y la
fuerza de flotacion. Cuando las fuerzas turbulentas son mayores a la fuerza de

flotacion de las burbujas, ocurre la transicion hacia el flujo de burbujas dispersas.

i wL

%
U, >{4,&G gCosH[l_pGH (2.96)

donde fw. es el factor de friccion de Fanning para el liquido en contacto con las

paredes de la tuberia.
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En flujo estratificado (transicion estratificado suave-estratificado ondulado), la
interfaz gas-liquido puede ser suave u ondulada, lo cual origina caidas de presion
y fraccion de liquido (holdup) en la tuberia bastante diferentes. Taitel y Dukler

propusieron el siguiente criterio de transicion, basado en la teoria de Jeffrey:

U {m(pL ~ g JoCoso |2 (2.97)
© spLpcUL

donde s es el coeficiente de resguardo o “sheltering”. Este coeficiente puede
variar entre 0.01 y 0.6 para ajustar sus datos. En el modelo de Xiao et al se

emple6 un valor constante de s = 0.06.

Para flujo estratificado en tuberias ligeramente inclinadas hacia abajo, las ondas
en la interfaz gas-liquido estan influenciadas por los efectos gravitacionales. Por
ello, Barnea et al (1982) presentaron el siguiente criterio de transicion:

dt >15 (2.98)
gh,

Las transiciones presentadas fueron representadas en un mapa de patrones de flujo
bifasico (basado en las velocidades superficiales) valido para las propiedades de

los fluidos y geometria de la tuberia constantes.
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Figura 2.9 Mapa de patrones de flujo para el sistema aire—agua en tuberia
horizontal de 2”. SS: estratificado suave, SW: estratificado ondulado, AN: anular,

I: Intermitente y DB: Burbujas Dispersas

En cuanto a los modelos separados para el calculo del holdup de liquido y la caida
de presidn, se detalla el correspondiente a flujo estratificado, de especial interés en
este trabajo.

En flujo estratificado, se considera que el sistema se encuentra en condicion de
estado estacionario y se aproxima el modelo a un sistema de dos capas, donde se
desprecian los cambios en las velocidades de las fases o el nivel de liquido, la

ecuacion de cantidad de movimiento se reduce a un balance de fuerzas:

—ALg—p+riSi—erSL—pLALgsenezo (2.99)

X

—Ag $_Tisi_TwGSG —PcAsgsend =0 (2.100)
X

Suponiendo que la tensidn de la interfaz y el gradiente de presién hidrostatica del
liquido son despreciables, los gradientes de presién en el tope y el fondo de la
tuberia son los mismos. Eliminando el término de gradiente de presion, la

ecuacion combinada de cantidad de movimiento se expresa como:
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S S
_T\NGiG-’—TiSi i.{_i +TWI‘7L+(pL_pG)gsen9:0 (2101)
AG AL AG AL

La ecuacién combinada de cantidad de movimiento es una funcion implicita del
nivel de liquido en la tuberia h_ /D. Uno de los problemas encontrados para
resolver la ecuacion (2.108) son las maltiples soluciones que pueden obtenerse.
Baker et al (1988) y Crowel y Rothe (1988), indican que cominmente el valor

correcto es el mas pequefio de las soluciones obtenidas.

La fraccién de liquido se determina mediante la siguiente relacion geométrica:

H, =225 " donde: e:2cosl(1—2h[;] (2.102)

2

Para determinar el gradiente de presion en la tuberia se combinan las ecuaciones
de cantidad de movimiento para eliminar el término correspondiente al esfuerzo
de la interfaz:

_dp 7w S +7ueSe [ ALAL P A gsend =0 (2.103)
dx A A

El efecto de la aceleracion se desprecia, ya que se considera un elemento
diferencial donde los cambios de presion, temperatura, didmetro de tuberias y

angulos de inclinacion son despreciables.
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Se evallan tres esfuerzos de corte: esfuerzo de corte entre el liquido y la pared
TwL, esfuerzo de corte entre el gas y la pared twc, Y el esfuerzo de corte de la
interfaz, ;.

1 1 2 1
—fu oL ULZ' Tue :E fucPcUc”s 7 :E fipGUé

_ (2.104)
wL 2

Los factores de friccion del liquido y del gas con la pared, fo. ¥ fuc,

respectivamente, son:

f= 0y fo=2°  para Re<2000 (2.105)
Re, Reg

L =3.48—4log §+ 9.35 para Re> 2000 (2.106)

Jf D Re./f

Donde /D es la rugosidad relativa de la tuberia, Re. y Reg son los nimeros de

Reynolds de la fase liquida y gas, respectivamente, definidos como:

_ p U D

Re, = _ PsUsDg (2.107)

Y Reg =

Hi He

D. y Dg representan los diametros hidraulicos del liquido y del gas,

respectivamente:

4A 4 2.108
Di="g" ¥ De=¢ AGS (2.108)
L G+ i

Para determinar el factor de friccion en la interfaz gas-liquido, el modelo de Xiao

et al consideran:
Si ‘9%)<0.05, se utiliza el nimero de Reynolds del gas y la ecuacion de
Colebrook.

Si 5/3 >0.05, se emplea la siguiente correlacion:
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l c 1.73
f = —+ 0.067([;} (2.109)

o)

El limite superior de rugosidad que se permite es de 0.5.

En forma general, para el resto de los patrones de flujo, se tiene que para el caso
de flujo intermitente es necesario realizar un balance de masa en la unidad del
tapon, compuesta por el tapdn de liquido y la burbuja de gas. Como suposicién
inicial se consideran las fases gas y liquido como incompresibles y que el flujo

volumétrico total es constante en cualquier seccién transversal del tapén.

El balance de masa en la unidad del tapon permite obtener la velocidad del liquido
en el cuerpo del tapdn, la velocidad del liquido en la zona de la pelicula, la
velocidad del gas en la zona de la pelicula de liquido y la expresién

correspondiente a la fraccion volumétrica de liquido sobre la unidad de tapén
(HL).

En flujo anular, Xiao et al aproximan el modelo de dos fluidos al caso de flujo
anular en régimen permanente para tuberias horizontales. Para simplificar el
modelo, suponen que: a) existe un espesor promedio de pelicula de liquido en el
anular, b) el gas que viaja por el centro del anular de liquido arrastra gotas de
liquido que viajan a la velocidad de gas y c) que el gas en el anular se considera

un fluido homogéneo.

Para el patron de flujo de burbujas dispersas se determinan las propiedades
promedio del fluido y se considera que el deslizamiento entre las fases es
despreciable, por lo tanto existe una fase seudo homogénea. El gradiente de

presién en la tuberia se determina como si existiera una sola fase fluyendo.
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El modelo presentado por Xiao et al tiende a subpredecir el gradiente de presion
en tuberias en comparacion con las correlaciones de Beggs y Brill (1973),
Murkherjee y Brill (1985) y Dukler (1969). Para flujo intermitente, el
comportamiento y los resultados obtenidos son mejores (desviacion aprox. de
22%) que los obtenidos por las correlaciones existentes (desviaciones superiores a
30%).

2.2.5 Flujo Biféasico gas con bajo contenido de liquido

Las investigaciones sobre flujo multifasico estdn orientadas a comprender los
mecanismos predominantes en la formacion de diferentes patrones de flujo, con la
finalidad de desarrollar modelos mecanicistas y/o correlaciones empiricas que

permitan calcular las pérdidas de presion en tuberias.

Como se deduce de la seccion anterior, los modelos de flujo bifasico consideran
una cantidad apreciable de la fase liquida. En particular, el modelo de Taitel y
Dukler sirvié como base para estudiar un caso particular de flujo bifasico: gas con
bajo contenido de liquido o bajo holdup de liquido. En este sentido, en los Gltimos
veinte afios se han publicado varios estudios experimentales y modelos que
permiten comprender los mecanismos predominantes en el transporte de gas en

tuberias.

El anélisis de flujo de gas con bajo contenido de liquido en tuberias implica el
estudio de fendmenos locales importantes como el entrampamiento de liquido, la
distribucion del espesor de la pelicula de liquido en la pared de la tuberia y la
deposicion de las gotas, los cuales deben ser modelados para representar el
comportamiento del sistema en forma satisfactoria. También algunas
correlaciones basadas en mediciones y observaciones experimentales para
representar los fendmenos de la interfaz han sido incorporadas a los modelos

publicados.
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La consideraciéon de estos fendmenos en flujo de gas con bajo contenido de
liquido en tuberias permite predecir en forma adecuada la caida de presién. Por
esta razon, se han reportado comparaciones de gradientes de presién obtenidos
para flujo monofasico y flujo bifasico (gas con bajo contenido de liquido), que
concluyen en diferencias apreciables como consecuencia del impacto causado por

la presencia de liquido en el sistema (Asante et al, 1999).

2.2.5.1 Modelos existentes para una tuberia

Los trabajos mas destacados en la investigacion del comportamiento de flujo de
gas con bajo contenido de liquido forman parte de una secuencia cuyo objetivo es
mejorar la representacion del comportamiento del sistema y predecir

adecuadamente las pérdidas de presion en tuberias.

En 1987, Hamersma y Hart propusieron una correlacion para el calculo de la caida
de presion para flujo gas-liquido (aire/agua-glicol) en tuberia horizontal, valida
para holdup de liquido menor a 0.04. Los patrones de flujo estudiados fueron flujo
estratificado ondulado y flujo anular. Una representacion del problema analizado
se muestra en la figura 2.10, donde la pared de la tuberia es parcialmente

“mojada” por la fase liquida.

NS

Figura 2.10 Esquema del problema analizado por Hamersma y Hart (1987)
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La correlacién propuesta para la caida de presion se sustenta en el balance de la
ecuacion de momento para la fase gas en condiciones estables e isotérmicas. El
holdup de liquido se obtiene a través de una correlacion similar a la propuesta por
Butterworth (1975), a través de un andlisis dimensional cuyas constantes fueron

determinadas experimentalmente.

H = {1+ a(ue /uL)b (pG I p )C (77(3 I, )d }71 (2.110)

Finalmente, el célculo de la caida de presion bifasica en tuberia horizontal se

obtiene de:

1 2.111
AF)tp :L]'ftp(l-/D)E:DGUG2 ( )
donde el factor de friccién bifasico esta representado por:
o =(1-0)f +4i (2.112)

y 0 representa la fraccion de la pared del tubo mojada por la fase liquida (6 =

o/2m).

En 1989, Hamersma y Hart con la colaboracion de J. Fortuin ampliaron el
intervalo de holdup en estudio (0 < H_ < 0.06) y a su vez demostraron que la
tension de la interfaz (38 < ¢ < 72 mPa m) tiene un efecto poco significativo en el
calculo del holdup de liquido. En esta ocasién propusieron el modelo denominado
ARS (apparent rough surface), en el cual la seccién transversal de la tuberia bajo
una fraccion 6 = a/2n es mojada por una pelicula de liquido de espesor constante
3, en la direccion tangencial, mientras que en la direccién axial el espesor de la
pelicula de liquido varia en el intervalo dmin < & < dmax, tal como se aprecia en

la figura 2.11.
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Fig. 2.11 Esquema del modelo ARS propuesto por Hamersma et al (1989)

Adicional al modelo ARS, propusieron el calculo del holdup de liquido a través de

la siguiente ecuacion implicita:

1/2 1/2
He _ U 14 Ho fLo 1+ Zsen(ﬁ) (2.113)
He Ug fios f Fr;

La expresién anterior se resuelve mediante un proceso iterativo, suponiendo un

estimado inicial para H, <0.06 y cuando 3 = 0.

En forma paralela, se han reportado algunas correlaciones que permiten
cuantificar la ocurrencia de efectos particulares. Asi, Vlachos, Paras y Karabelas
(1997, 1998 y 1999), propusieron un método para predecir el holdup de liquido, la
pérdida de presion por friccion y el esfuerzo de corte liquido-pared promediado
sobre la fraccion de la circunferencia de la tuberia cubierta por la fase liquida
continua. Hicieron especial énfasis en el estudio de la distribucion del esfuerzo de
corte liquido-pared en el area transversal de la tuberia para el patron de flujo
identificado como estratificado/atomizado. Los datos usados para evaluar este

método se presentan en la Tabla 2.1.



Tabla 2.1 Datos usados por Vlachos et al (1999)

Diametro interno de la

Autor (es) Fluidos de trabajo tuberia, mm (pulg)
Hoogendoorn (1959) Aire-gas/aceite 140 (5.5)
Andritsos (1986) Aire-agua 25.2y 95.3 (0.99 y 3.75)
Paras et al, (1994) Aire-agua 50.8 (2)
Vlachos et al, (1997) Aire/ferrocianuro ferroso | 24.0 (0.94)
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Estos autores luego de revisar los modelos publicados en la literatura, concluyen

gue los mismos presentan desventajas, basadas en tres aspectos bien definidos:

1. Consideran el esfuerzo de corte liquido-pared practicamente uniforme

alrededor de la circunferencia de la tuberia.

2. Desprecian el efecto de la distorsion de la onda en el calculo del esfuerzo de

corte de la interfaz.

3. Consideran que la forma de la interfaz es plana (como por ejemplo los

modelos presentados por Taitel y Dukler, 1976; Andritsos y Hanratty, 1987 y

Kozwalski, 1987) & que el espesor de pelicula es constante en la seccion

transversal de la tuberia (modelo ARS de Hart et al).

Vlachos et al (1997) hicieron medidas detalladas de los esfuerzos de corte liquido-

pared en varias posiciones laterales en la seccién transversal de la tuberia,

demostrando que existe una variacién significativa en el esfuerzo de corte en las

diferentes posiciones.

Ademas,

confirmaron a través de observaciones

experimentales que el area de la interfaz gas-liquido tiende a incrementarse con el

aumento de la velocidad del gas y a desviarse significativamente de la forma

plana, razén por la cual ellos consideraron una interfaz cdncava (ver figura 2.12).
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Figura 2.12 Representacion esquematica de flujo bifésico en tuberias: a) interfaz

plana gas-liquido, b) pelicula de liquido uniforme, c) interfaz concava gas-liquido

El procedimiento propuesto por Vlachos et al es aplicable a casos de flujo estable,
estratificado y estratificado/atomizado completamente desarrollado en tuberias

horizontales.

En principio, suponen una forma plana para la interfaz gas-liquido para los datos
correspondientes a 50.8 mm de didmetro interno de tuberia con velocidades de gas
relativamente bajas (Ug < 15 m/s) é diametros mayores ( 95.3 y 140 mm), donde
la cantidad de liquido subiendo por los lados de la tuberia es insignificante. El
procedimiento planteado se inicia estimando un valor inicial del espesor de

pelicula h,, con la condicion de 0 < h, < D/2 para que se cumpla:
(dpj _(dp) 0 2.114)
dx Jo \dx )/,

Las variables geométricas para las fases gas y liquido y el holdup de liquido se

calculan en funcién del espesor de la pelicula en el fondo de la tuberia, h,.

El esfuerzo de corte de la interfaz est4d expresado en términos del factor de

friccion de la interfaz:
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pelUe, -Uif (2.115)

donde Ui es la velocidad promedio de la interfaz que puede ser aproximada como

Ui =U,/H, y Ug, representa la velocidad real. Para el calculo del factor de

friccién de la interfaz utilizaron la ecuacion propuesta por Vlachos et al (1997):

f, =0.024¢ *® Re *** (2.116)

El esfuerzo de corte liquido-pared es promediado sobre la fraccion de la

circunferencia de tuberia cubierta por la fase liquida continua.

Twi (®) 1+ (TWLO _1J[1_ exp(— m 0- ®H (2.117)
C)

Twe Twe

Donde 7,,, representa el esfuerzo de corte en el fondo de la tuberia (@=0) y m es

un parametro de ajuste.

Basado en el holdup de liquido (para el cual la diferencia entre los gradientes de
presion de las fases es cero), se calculan las velocidades reales de las fases (U, y

Ug) y el pardametro 6', usando las ecuaciones propuestas por Hart et al:

0'=0.52H "' +0.26Fr®* (2.118)

El espesor de pelicula en el fondo de la tuberia se obtiene usando la siguiente

correlacion (Vlachos, 1997):
0.35
ho=C,D W con C,=1.5 (m/s)*?
G
La interfaz gas-liquido es concava cuando la cantidad de liquido en la entrada es

(2.119)

baja con respecto a la del gas y la velocidad superficial del gas es mayor que la
velocidad superficial de la fase liquida. Esto implica la formacion de ondas en la
interfaz y el arrastre de pequefias gotas que afectan el holdup de liquido (Paras et
al, 1994; Vlachos et al, 1997 y Badie et al, 2000).
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Grolman y Fortuin (1997) propusieron una modificacion al modelo ARS
presentado por Hart et al (1989), denominado MARS (Modified Apparent
Roughness Surface). EI modelo permite predecir el holdup de liquido (0 < H_ <
0.42) y el gradiente de presion, y esta basado en flujo bifasico en estado estable y
en el balance de momento unidimensional, que incluye las velocidades
superficiales, las propiedades del transporte de gas y liquido, el diametro de la
tuberia y el angulo de inclinacién. Propusieron expresiones separadas para el
factor de friccion de la interfaz, factor de friccion liquido-pared, perimetro de la
interfaz y perimetro mojado. Los resultados obtenidos con este modelo fueron
comparados con 2400 puntos experimentales para tuberias horizontales e
inclinadas (-3° < 3 < 6°) y didmetros de 15, 26 y 51 mm para un sistema aire/agua
y airef/tetradecano (n-C4Hz0). Los patrones de flujo estudiado fueron estratificado

(liso y ondulado) y anular.

Considerando el modelo ARS, propusieron el nimero de Weber de la fase liquida
y el nimero de Froude de la fase gas como parametros de comportamiento,

expresados como:

Ouns = 00 (T | 7' +WEPZFI22 e 1[(p, - e )05 8] (2.120)
Donde:
2
We,, = pUD (2.121)
2
Fr, = “*sz (2.122)
(1_ H L) gD

La minima fraccion mojada de pared (6,) estd relacionada, en términos

geométricos, con el holdup de liquido de la siguiente forma:

_ 6, ~[sen(276,)] (2.123)

H
- 2
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Si el holdup de liquido es conocido, la fraccién 6, se obtiene a través de un

proceso iterativo o bien puede aproximarse con la siguiente expresion explicita:

0, ~0.624¢ " (2.124)

Grolman y Fortuin concluyeron que existen efectos significativos en tuberias con
pequefios angulos de inclinacién y tasas de flujo de gas bajas. Estos efectos se
traducen en un incremento hasta ocho veces el holdup de liquido y mas de cuatro

veces el gradiente de presion, si se compara con flujo horizontal.

En 1997, Chen, Cai y Brill estudiaron en forma tedrica y experimental el caso de
flujo estratificado ondulado gas-liquido en tuberias horizontales. Plantearon el
modelo denominado “doble circulo” el cual permite representar el
comportamiento del liquido en la seccion transversal de la tuberia. Este modelo
representa un avance de los modelos presentados anteriormente (Taitel y Dukler,
1976; Hamersma et al, 1989; Andritsos y Hanratty, 1987 y Kowalski, 1987).

El modelo de “doble circulo” considera el efecto de la fuerza debido a la
gravedad, que hace que el liquido se acumule en el fondo de la tuberia. Por esta
razén, el espesor de la pelicula de liquido no se considera constante como en los
modelos previamente citados. La interfaz gas-liquido en este caso presenta una

configuracién céncava hacia abajo, tal como se muestra en la figura 2.13.

Figura 2.13 Modelo “Doble circulo” propuesto por Chen et al (1997)
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Las consideraciones de este esquema son las siguientes:

1. Dos circulos, uno que representa la pared de la tuberia de centro “O” y radio R
y otro excéntrico de centro “O;” y radio “Ri”. La distancia entre el centro de la
tuberia y el centro del circulo excéntrico es A.

2. Si |R-A| <R, laporcion del circulo O; dentro del circulo O, puede ser tomada
como la interfaz gas-liquido y corresponde al caso de flujo estratificado
ondulado.

3. En el caso extremo que R y A sean muy grandes, la interfaz se aproxima a una
superficie plana similar y es similar a la consideracion de Taitel y Dukler.

4. SiRi+ A <R, laporcion del circulo Oi esta dentro del circulo O, se convierte
en un circulo completo y corresponde al caso de flujo anular.

5. Cuando la excentricidad (A) tiende a cero, corresponde a flujo anular
concéntrico, es decir flujo anular con altas tasas de flujo de gas. De esta
forma el modelo de flujo estratificado en equilibrio y el flujo anular
completamente desarrollado constituyen los casos limite o las fronteras del

modelo “doble circulo”.

Los parametros geométricos considerados en el modelo son los siguientes:

Perimetros:
S, =(r-0)D, S, =D, S,=6D, (2.125)
Areas:

aD? aD? 2.126
As=(1-H,) 4 y A =H_ ( )
De la geometria, plantearon las siguientes relaciones:
S, =(r-0)D, S, =D, S,=6D, (2.127)
D _ p._end (2.128)

' 7 Send,
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2 2
0 Sené, 04 Sen“d  Sen2¢ _aH, (2.129)
Send tg o, 2

De las ecuaciones anteriores se tiene que para predecir el holdup de liquido, la
caida de presion y otras caracteristicas del fluido para este modelo propuesto es
necesario conocer relaciones de clausura para determinar la fraccion mojada de la
pared (®) y el factor de friccion de la interfaz. Considerando que el fenémeno
fisico que ocurre en la pelicula de liquido no ha sido del todo estudiado, Chen et
al usaron la relacién propuesta por Hart et al (1989) en la que asociaron la

fraccion mojada de la pared con el holdup de liquido y el nimero de Froude

modificado:

©=0.52H **" +0.26Fr®*® (2.130)

Fro PU (2.131)
(pL ~ Ps )gD

En 1998, Amaravadi, Minami y Shoham explicaron un fenémeno especial
denominado ZNLF (zero-net liquid flow) bifésico, asociado a flujo de liquido
acumulado debido a la condensacion de los componentes pesados de
hidrocarburos en lineas de transmision de gas y exclusivo de las tuberias
inclinadas hacia arriba. Segun sus observaciones, ocurre un tipo de flujo muy
particular cuando la fase gas tiende a mover la fase liquida acumulada,
dependiendo de las condiciones de operacion del sistema y de la velocidad
superficial del gas, hacia la seccién aguas abajo de la tuberia (inclinada hacia

arriba).

Los experimentos fueron desarrollados para aire/agua e incluyeron tuberias con
inclinaciones de 1°, 2°, 5° y 9° hacia arriba. La metodologia propuesta consta de
tres partes. La primera parte corresponde a un andlisis de estabilidad en flujo
estratificado para las condiciones en las cuales la velocidad superficial de liquido

se aproxima a cero. En la segunda, desarrollan un método para predecir la
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velocidad de gas suficiente para empujar el liquido acumulado (blowout velocity).
Finalmente, desarrollan un modelo de flujo tapdn para las condiciones ZNLF y asi
predicen el holdup de liquido promedio y el gradiente de presion promedio para
esas condiciones.

El analisis de estabilidad de flujo estratificado es realizado en el limite donde

existe muy poca cantidad de liquido 6 "cero liquido".

El factor de friccion de la interfaz usado en este modelo depende de la amplitud de
las ondas. Asi para ondas de pequefia amplitud utilizaron el valor recomendado

por Shoham y Taitel ( fi,, =0.0142) y para "roll waves" obtuvieron un valor

basado en los datos de Cheremisinoff y Davis ( fi,, =0.03).

El modelo fisico de cero liquido para flujo tapon, corresponde al modelo de flujo
tapon en tuberias horizontales presentado por Dukler y Hubbard (1975) adaptado

a las condiciones de cero liquido en tuberias inclinadas hacia arriba.

La figura 2.14 muestra, en forma secuencial, el fenémeno fisico estudiado en

funcion del incremento de la velocidad del gas.
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Proto tapones con velocidades de gas
moderadas

Ondas a altas velocidades de gas

Barrido de liquido (liquid blowout)

Figura 2.14 Fenémeno fisico en flujo bifasico con cero flujo de liquido (modelo
ZNLF)

Meng et al (1999) estudiaron experimentalmente el caso de flujo bifasico gas-
liquido con bajo contenido de liquido, en tuberias horizontales, para patrones de
flujo estratificado (liso y ondulado) y anular. Midieron experimentalmente flujo
volumétrico de gas y liquido, caida de presion, temperatura, holdup de liquido y
tasa de deposicion de las gotas. En su trabajo incluyen el calculo del factor de
entrampamiento de liquido en flujo estratificado y una nueva relacion de clausura
para el célculo del factor de friccion de la interfaz en funcién del patron de flujo.

En el trabajo se destacan algunos pardmetros como la tasa de deposicion de las
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gotas, concentracion de las gotas y factor de entrampamiento en la corriente de
gas. Utilizaron el modelo de doble circulo propuesto por Chen et al (1997) para

representar el comportamiento de la pelicula de liquido en la pared de la tuberia.

La metodologia propuesta consiste en identificar el patron de flujo a través del
modelo de Taitel y Dukler (1976). Si resulta flujo anular, el procedimiento es

explicito y consiste en resolver la siguiente ecuacion:

P 4 1 2 (2.132)
—=—1f = p.u

& D 2/7G G

Si resulta flujo estratificado se sugiere un proceso iterativo suponiendo un valor
de holdup de liquido. Posteriormente, la fraccion mojada de la pared se calcula de
la ecuacion de Grolman (1994).

025 08 Ps (2.133)

®=0.624H, %" + N
L Fre (pL — ps )COS,B

We LF

La fraccion mojada de la tuberia (®) permite calcular los parametros geométricos
asociados con el flujo estratificado: perimetro, didmetro y angulo de la interfaz
gas-liquido. Finalmente, se verifica que la ecuacién del balance de momento se

satisface de acuerdo con una tolerancia preestablecida.

En una orientacién hacia el area operacional, Asante et al (1999) justificaron su
estudio en la necesidad de disefiar y modelar adecuadamente las facilidades de
transmision y recoleccion para sistemas gas-liquido, los cuales requieren de una
buena prediccion tanto del patrén de flujo como del holdup de liquido y la caida
de presion. Trabajaron en circuitos experimentales con tuberias de 2 y 3", usando
aire/aceite para medir especificamente holdup de liquido, caida de presion y

determinar el patron de flujo. Los objetivos de su trabajo fueron los siguientes:

1. Cuantificar los efectos de la presencia de liquido en el factor de transmisién de
la tuberia y la caida de presién durante el transporte simultaneo de gas con
bajo contenido de liquido.
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2. Evaluar la aplicacion del analisis monofasico en el fenémeno de flujo bifasico.
3. Establecer la cantidad de liquido critica para la cual el analisis monofésico no
es valido.

4. Determinar la forma de transportar la fase liquida en la fase continua de gas.

Segun Asante et al, las tuberias que operan en régimen parcialmente turbulento no
requieren mejorar la eficiencia de transmisién, ya que una subcapa viscosa cerca
de la pared de la tuberia actia como una proteccién natural en contra de las
irregularidades de la superficie interna y ademas la rugosidad de la superficie de la
tuberia tiene un efecto despreciable en el comportamiento del flujo. Las
ineficiencias inducidas por soldaduras, accesorios, curvas, etc., al igual que el

entrampamiento de liquido, afectan el comportamiento del flujo.

Las ineficiencias en la transmisién en régimen completamente turbulento fueron
representadas mediante una rugosidad operativa (0 efectiva) que refleja una
mezcla de la resistencia a la friccion de la pared de la tuberia con la resistencia a

la friccion debido al arrastre inducido por accesorios.

Para flujo monofasico, usaron la siguiente ecuacion:

0.5
o—clR =P -E| s [1 (2.134)
GLTZ f

donde:

Q : flujo, SCF/D, SCM/D

C: constante

P : Presion, Kpa

E: factor de correccion por elevacion

D : didmetro

\/% : factor de transmisién

f : factor de friccion de Faning
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G : gravedad especifica
L : longitud de la tuberia, Mkm
T : temperatura promedio, °R, K

Z : factor de compresibilidad del gas

Para cantidades de liquido de 0-10B/MMSCEF de gas, los factores de transmision
tanto para flujo parcialmente turbulento como completamente turbulentos
requieren ser modificados para cuantificar el incremento de presion debido a la

presencia de liquido.

El factor de transmision propuesto por la AGA para flujo completamente

turbulento es:

\/;Mogm(&?D/ K,) (2.135)

donde:
Ke : rugosidad efectiva, 10°® pulgadas, micrones

Para flujo parcialmente turbulento la expresion correspondiente es:

1 Nre (2.136)
|5 =4D, Log| ————
o gL.41261/1/ f }

La rugosidad efectiva (Ke) cuenta para las ineficiencias de flujo en régimen
completamente turbulento y Dr cuenta para ineficiencias en régimen parcialmente
turbulento. Asi, para cuantificar el efecto del liquido en la caida de presion sera
apropiado relacionar la cantidad de liquido al factor de arrastre para flujo
parcialmente turbulento y a la rugosidad efectiva para flujo completamente

turbulento.

Para cantidades de liquido entre 10-100 B/MMSCF de gas en flujo bifasico
estratificado recomendaron un enfoque bifasico. La diferencia entre la

metodologia propuesta ahora y la propuesta por otros autores consiste en como se
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trata la fraccion de liquido presente en forma de pelicula de liquido (Lf). Una vez
determinado el holdup de liquido, si no existe entrampamiento, H_ = Ls (el liquido

fluye en forma de pelicula). Si existe entrampamiento, entonces Et = H, — L+.

Finalmente, la caida de presion se obtiene usando el enfoque de Taitel y Dukler,
donde se desprecia el efecto debido a la aceleracion y se utilizan los mismos

parametros geométricos.

El principal aporte de esta investigacion consisti6 en la cantidad de datos
generados experimentalmente y en la cuantificacion de la “baja cantidad de
liquido” usada como criterio para este trabajo. El factor de eficiencia mencionado

fue tratado acorde con el régimen de flujo presente en la tuberia.

Siguiendo con los aportes en este topico, Badie et al (2000) presentaron los
resultados para flujo bifasico aire-agua y aire-aceite (viscosidad: 40 MPa s y
tension superficial: 32 mN/m) en tuberia horizontal, en términos del gradiente de
presién y del holdup de liquido. La data colectada fue comparada con los modelos
ARS y “doble circulo”. Los resultados obtenidos indican que existe un
considerable incremento del gradiente de presidon en comparacion con los valores
medidos para flujo de gas (monofasico). Ambos modelos resultan razonables para
aire-agua a altas tasas de flujo. Sin embargo, los resultados obtenidos para bajas

velocidades de gas y para aire-aceite no fueron satisfactorios.

Un afio méas tarde, Badie et al realizaron una descripciéon mas detallada del
comportamiento de flujo bifasico gas-liqguido a través de una técnica de
visualizacién axial en un circuito experimental, para sistemas aire-agua y aire-
aceite (40 mPa). Delimitaron su estudio a la region con velocidades de gas
relativamente altas (15, 20 y 25 m/s) y bajo contenido de liquido en una tuberia de

3" de diametro, para observar principalmente el entrampamiento de liquido.
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De acuerdo con las observaciones realizadas, concluyeron que el rompimiento
intermitente de las ondas en el fondo de la tuberia es la causa principal de la
presencia de liquido entrampado en la corriente de gas. Muchas de las gotas de
liquido tienen un componente de velocidad transversal significativo que les
permite alcanzar la region superior de la tuberia antes que ocurra la deposicion. A
través de la camara de alta velocidad utilizada, demostraron que el liquido en la
pelicula desciende a través de la pared de la tuberia y que la misma se forma

exclusivamente por la deposicion de las gotas.

Observaron un mayor nimero de gotas de liquido entrampadas en el gas en el
sistema aire-aceite en comparacion con el caso agua-aire, para las mismas

velocidades superficiales de liquido y gas, como se muestra en la figura 2.15.

@) (b)

Figura 2.15 Imégenes de los sistemas estudiados por Badie et al (2001), Vg =

0.02 m/s, Vsg = 20 m/s: (a) agua -aire, (b) aceite-aire.

El tamafio de las gotas es el resultado de la competencia entre la influencia de la
tension superficial y los esfuerzos turbulentos en el gas. Los esfuerzos tienden a
interrumpir las gotas que son mas pequefias a medida que la velocidad del gas
aumenta, resultando el tamafio de las gotas sensible a la velocidad superficial de
liquido.

Concluyeron que el entrampamiento de liquido en el gas a altas velocidades de
gas se debe probablemente al alto esfuerzo de corte de la interfaz. El efecto del

incremento de la velocidad de liquido se traduce en el aumento de la profundidad
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y el ancho de la capa de liquido y en la posibilidad que se formen ondas de larga

amplitud, favoreciendo la aparicién del fenémeno.

Anselmi (2003), al igual que Paras et al (1994) y Vlachos et al (1997), confirmé a
través de observaciones visuales (en sistemas agua-aire y solucion de glicerina-
aire) la existencia de una interfaz gas-liquido que se incrementa a medida que
aumenta la velocidad del gas y se desvia significativamente de la forma plana.
Planted representar la interfaz suponiendo una condicién de mojado perfecto (6 =
0) y modelando las zonas curvas que se forman alrededor de las paredes de la
tuberia como casquetes esféricos. Para estimar el holdup de liquido propuso la

siguiente expresion matematica:

H =H_/ "+2.H® (2.137)

Donde H°, representa la contribucion del holdup total de las zonas concavas que
se forman en las proximidades de la pared de la tuberia y se calcula de la siguiente

manera:

_ 4hZ —ah? (2.138)

H.° ey

El holdup correspondiente a la zona plana, se calcula de:

HP_ 0 —send (2.139)
- 2
donde:
0= Zcosl(l— zth (2.140)
D

Como resultado, Anselmi determiné que para el sistema agua-aire, el holdup de
liquido de las regiones cdncavas representa aproximadamente 5% del holdup
total, mientras que para el sistema solucion de glicerina-aire, la contribucion es de
1,5% al valor total de la retencion de liquido, debido a la viscosidad de la fase

liquida.
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Los modelos mencionados representan lo que se ha publicado hasta la fecha. Las
diferencias encontradas obedecen a la forma como se consideré la interfaz gas-
liquido en cada enfoque y como se estimaron los esfuerzos, factores de friccién y
perimetros de la interfaz y de las fases liquido y gas. Aungue existen correlaciones
y modelos que permiten mejorar la prediccion de las pérdidas de presién en
tuberias y el fendmeno ha sido observado a escala experimental, no se reportan

comparaciones con datos reales de campo.
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3. FUNDAMENTOS DE REDES DE TUBERIAS

3.1 Definicion de Redes de tuberias

Una red de tuberias es un arreglo de tuberias conectadas entre si. Las redes de
tuberias se clasifican en abiertas, cerradas y mixtas. Una red abierta es un arreglo
de tuberias conectadas unas a las otras, de manera que no forman lazos entre ellas
(figura 3.1a). Una red cerrada esta constituida por lazos de tuberias (figura 3.1b),
perteneciendo cada una de ellas a uno o mas lazos de la red. La combinacion entre

redes abiertas y cerradas forman una red mixta (figura 3.1c).

N

() (b) ()
Figura 3.1 Clasificacion de las redes de tuberias: (a) Abiertas; (b) Cerradas y (c)

Mixtas

El punto de interconexion entre dos 0 méas tuberias o los extremos de las mismas
se denomina nodos. En este anélisis, los nodos se representan con un paréntesis y
se identifican mediante un cardcter numérico. De manera similar a los nodos, se
identifican las tuberias, representadas por corchetes. La representacion e
identificacion de los nodos y tuberias se realiza de manera arbitraria, por

conveniencia se enumeran en forma consecutiva.

3.2 Estructura de una red de tuberias
La solucion de problemas asociados al comportamiento dinamico y
termodindmico de un fluido en una red de tuberias, ademas de las ecuaciones
fundamentales que rigen su comportamiento, requiere de la representacion e

interpretacion de las mismas mediante un algoritmo de calculo que permita
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resolver la red en el computador. La teoria de grafos (Osiadacz, 1987) permite
representar e interpretar cualquier estructura de una red de una manera sencilla, a

través de las incidencias entre los componentes de la red (nodos, tuberias, lazos).

Una red consiste de un conjunto de tuberias T = {ty, to,..., t,} interconectadas entre
si por medio de nodos (n;, ng) que constituyen el conjunto de los nodos de la red N
= {ny, ny,...n}. Asi una red se representa a través de un conjunto formado por dos

subconjuntos pertenecientes a las tuberias y a los nodos.

R={T,N} (3.1)
donde:

T ={t,t,,t, 4ttt ) (3.2)
N = {n,n,,n,,n,, N, Ng,....n, 5,0, } (3.3)

Esta manera de expresar una red es conocida como grafo. Los elementos de la red

(tuberias y nodos) pueden mostrarse de manera ordenada o desordenada.

En la simulacién de una red de tuberias se supone que todas las tuberias, nodos e
interconexiones estan identificados. La orientacion del flujo en las tuberias se
fundamenta en la direccidn de las tuberias, definida por el sentido de flujo original

entre sus nodos extremaos.

3.2.1 Representacion de una red

Una matriz es la manera mas sencilla y Gtil de representar un grafo de una red de
tuberias. Las matrices por si solas permiten manipulaciones matematicas. La
contribucion de las matrices a la formulacion de los sistemas de ecuaciones que
gobiernan una red de tuberias sera ejemplificada sobre la red mostrada en la figura
3.2.
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(3

[6]
% FForma de recorrer

@/ "5
@;; @ los lazos
m (v 6;:1 4

1) (5)
[3

Figura 3.2 Grafo de una red de tuberias

En una red es necesario seleccionar un nodo de referencia para construir su
dendrita. Matematicamente, el nodo de referencia es considerado independiente de
los otros nodos, y por ende, los nodos restantes y las tuberias de la red se
consideran dependientes del nodo raiz (nodo de referencia). Para la representacion
de los niveles de presion en los nodos de una red de tuberias es necesario conocer
la presién en al menos uno de sus nodos, razon por la cual este nodo puede ser

considerado como nodo raiz.

Para representar e interpretar una red, es necesario asignarle direcciones a cada
tuberia y lazos que forman la red. Esta asignacion se realiza en forma arbitraria.
Por ejemplo, se puede asignar la direccion de una tuberia igual al sentido del flujo
que circula por ella, definida originalmente por sus nodos extremos y a los lazos
se le asigna la direccion del flujo que circula por la cuerda correspondiente. Si el
sentido del flujo en la tuberia coincide con el sentido seleccionado para recorrer el

lazo a la cual pertenece, se considera positivo; en caso contrario seria negativo.

3.2.2 Generacioén de la dendrita de una red

Una vez establecidas las incidencias entre los elementos fundamentales de una red
de tuberias (nodos, tuberias y lazos), se procede a identificar las tuberias que
forman los lazos de la red. Para ello es necesario encontrar una manera de
conectar los nodos de una red sin formar lazos. Para generar la dendrita se utilizan
varios métodos, dos de los métodos mas utilizados son el método DFS (Depth
First Search) y el método BFS (Breadth First Search).
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Este método DFS consiste en seleccionar la primera tuberia incidente a un nodo,
moverse al otro extremo de la tuberia y, a partir de este nodo, seleccionar la
primera tuberia incidente. Este procedimiento de blsqueda se repite hasta que

todos los nodos de la red han sido recorridos (Osiadacz, 1987).

Por otro lado, el método BFS consiste en seleccionar un nodo n, que pertenece a
la red y determinar todos los nodos n, incidentes al nodo n,. Luego que el primer
nodo n, es seleccionado, el proceso de blsqueda continda hasta seleccionar todos

los nodos de la red. Este método analiza cada nodo de la red una sola vez.

Es importante destacar que el conjunto de tuberias que forman la dendrita y las
cuerdas son diferentes cuando se generan por los métodos DFS y BFS. Por lo
tanto, los sistemas de ecuaciones a estructurar para cada red son diferentes. Por
esta razon es necesario desarrollar una metodologia que permita conocer las
tuberias que forman los lazos de la red y definir la manera de recorrerlos. Esto se

obtiene mediante el anlisis de los métodos de generacion de lazos en una red.

3.2.3 Generacion de los lazos de una red

Una vez conocida la dendrita de una red de tuberias, es posible conocer el
conjunto de tuberias que la forman y el resto de las tuberias que pertenecen a la
red, pero que no pertenecen a la dendrita, estas tuberias constituyen el conjunto de

las cuerdas.

Como método de referencia se tiene el descrito por Paton (1969), el cual se
fundamenta en los métodos DFS y BFS para generar los lazos de una red, al igual
gue lo hicieron Hyman y Jones (1997) y Oziadacz y Rudowski (1986). Otras
metodologias difieren en la forma de determinar la dendrita de la red, como por
ejemplo, la propuesta alternativa de Hyman y Jones, que sugiere generar la

dendrita de acuerdo a la secuencia de las cuerdas.
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3.3 Ecuaciones fundamentales para flujo en redes de tuberias

Las ecuaciones basicas que permiten establecer el sistema de ecuaciones que
representa una red de tuberias son: ecuacion de continuidad en los nodos de la red,
ecuacion de continuidad en una tuberia, ecuacion de la energia en las tuberias

(balance de energia mecénica) y la ecuacion de la energia en los lazos de tuberias.

3.3.1 Ecuacién fundamental de flujo de fluidos en una tuberia

Como quedd establecido en el capitulo 2, la ecuaciéon fundamental para flujo de

fluidos en una tuberia esta representada por:

(3.4)

3.3.2 Redes de Tuberias

Las ecuaciones fundamentales para redes de tuberias se generan en funcion del

tipo de red de tuberias en estudio: redes abiertas y redes cerradas.

3.3.2.1 Redes abiertas de tuberias

Entre los arreglos tipicos que constituyen un esquema de redes abiertas se tienen
sistemas de distribucion y sistemas de recoleccion de fluidos. La figura 3.3

muestra posibles esquemas de estos tipos de redes.
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Zy

(@) (b)
Figura 3.3 Ejemplos tipicos de redes abiertas: (a) Red de distribucion tipo riego y

(b) Red de distribucién entre tanques

En la primera, se presenta una red de distribucion de agua (red de riego) o una red
de recoleccion desde varios centros productores hacia un centro de consumo y una
red de recoleccion desde varios tanques, como se puede presentar en un patio de
tanques cuando se recolecta el agua y/o el petréleo luego del proceso de

deshidratacion.

En general, el problema consiste en determinar las tasas de flujo o caudales en
cada una de las tuberias que forman la red y los niveles de energia en los nodos
para condiciones estacionarias, suponiendo que se conocen las tasas de flujo y las
propiedades de los fluidos que alimentan o se extraen de la red. La ecuacion
fundamental para el analisis de este tipo de red de tuberias se obtiene combinando
las ecuaciones del balance de la energia mecanica en cada tuberia y la ecuacion de

continuidad en los diferentes nodos de la red.

Ecuacidn del balance de la energia para una tuberia i:

HI_[QSCij . 9
K*D® | F
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HF:Hl—(QS;ZfSJ (3.6)
K*D :
— _ Qsczf _ _ 2 (37)
He =H, (KzDsl_Hl (KQsc )i
con:
K. z(fj (3.8)
K?2D® ),

Luego, para las tuberias en serie, se tiene:

H.=H - KiQi2 (3.9)
Hi=Hu- Ki+lQi+12 (3.10)

En forma general, para una tuberia entre dos nodos consecutivos N y N+1, se

cumple:
Hy.a=Hy _KnQn2 (3.11)
Asi, para tres nodos consecutivos:

Hi+2 = Hi - KiQi2 - KzQz2 = Hi - KiQi2 - Ki+1Qi+12

j1 (3.12)
H,,=H, _ZKiQiZ’ j=i+2

i=1
En general:

j-1
H, =H, - > KQ’ (3.13)

Cuando se desea conocer la capacidad de la red conociendo los niveles de energia

en los extremos, se tiene:

" 14
HJ+1:HI _zKiQiz (3 )
i=1
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La solucién de la ecuacién anterior, se obtiene mediante un proceso iterativo

(Jepson, 1976; Osiadacz, 1987 y Saldarriaga, 1998), que consiste en:

1. Suponer el flujo de masa en una tuberia i, preferiblemente en la tuberia inicial,

estoes Q,.

2. Calcular la tasa de flujo que circula por cada tuberia, combinando las
ecuaciones de continuidad y conociendo las tasas de flujo que alimentan o se
extraen de la red.

3. Calcular la presion en el extremo final de cada tuberia a partir de la ecuacién

del balance de energia mecéanica.

Si la diferencia entre la presion calculada y la presidn conocida en el extremo final
se encuentra dentro de una tolerancia preestablecida, la tasa de flujo supuesta es la
solucion. En caso contrario, es necesario repetir los pasos 1 a 3. La pertubacion
del flujo (AQ) se puede estimar de la relacién:

j
H,,=H, - Ki(Q+Aq)i2:Hl_
1

(3.15)

i i
K; - 2KiQiAqi
=1 -1

(H J+1)C - (H J+1)D

(Hy)o = (Hyu) _ZZKiQiAqi =AQ; = ; (3.16)
i=1 22 KiQi

donde el subindice D representa el valor dado y subindice C representa el valor

calculado del nivel de la energia en el extremo final.

Redes abiertas de tuberias ramificadas
La figura 3.4 presenta una red abierta que consiste en un sistema de recoleccion

con tuberias ramificadas.
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>\: i
/"
TUV»\ //

Figura 3.4 Sistema de recoleccién (tuberias ramificadas)

Para este tipo de redes se procede de la siguiente manera:

De la ecuacién de continuidad en un nodo J se tiene:

> m+m; =0 (3.17)
i=1
Para un mismo fluido,

(3.18)

n
ZQi +Qj =0
i=1
donde el subindice i representa la tuberia i, la cual tiene como nodo al nodo J.

El flujo que llega al nodo a través de una tuberia se considera positivo, mientras
que el flujo que sale se considera negativo, de la misma manera el flujo de
alimentacion a la red en un nodo se considera positivo, mientras que el flujo que

se extrae es negativo.

La ecuacion del balance de energia mecanica establece que:

Q = /(K(Hl ~H, ))I (3.19)
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Luego,

3 JK{H, —H, )} +Q, =0 (3.20)

Si H, es el nivel de energia que se desea perturbar porque ha sido subestimada o
sobreestimada y la perturbacion estd dada por (AH)I , entonces sustituyendo la

perturbacion en la ecuacién anterior (3.20), se tiene:

> JIKIH, =H, )+ (3] ] +Q, =0 @21)
Del desarrollo del binomio de Newton:

> VK[(H, - H, )+ (aH), J +Q; =0 (¢22)
Se tiene,

S VK, —H P ros(H, —H,) (aH) ] +Q, =0 (6.29

Desarrollando:

Z\/Wm +o.5_z":{\/*(/f(fi'1|)')} +Q, =0 (3.24)
Luego,
Zn’,Qi +0.5_Zn:[(H?HJ (AH), +Q; =0 (3.25)

Obteniéndose:

Q. +Q,
(AH), =-2 Z (3.26)

i %]

'M=
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3.3.2.2 Redes cerradas de Tuberias

Las redes cerradas se caracterizan por el hecho de que todas sus tuberias
pertenecen por lo menos a un lazo de la red. Esto permite garantizar que cualquier
zona cubierta por la red sea alimentada simultaneamente por mas de una tuberia.
Esto permite aumentar la confiabilidad en el proceso de suministro de fluido a un
nodo determinado.

La ecuacion constitutiva que permite resolver una red cerrada de tuberias, se
obtiene al combinar la ecuacién de continuidad en los nodos con la ecuacion del

balance de la energia mecanica y la ecuacion de la energia en los lazos.

De la ecuacioén de continuidad en los nodos:

Zn:Qi +Q, =0 (3.27)

La ecuacion del balance de energia mecanica en una tuberia establece que:

Qi = (K(HI - HF))i (3.28)

La combinacién de la ecuacién de continuidad con la de balance de energia

mecanica, resulta:

i (K(H, -H.)), +Q; =0 (3.29)

La ecuacién de la energia en un lazo de la red es:

Zn:(AH ) ~0 (3.30)

i=1 i

Combinando la ecuacion de la energia en el lazo y en la tuberia:

i(KQz)_ _0 (3.31)

i=1 i
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Si Q, es el caudal de la tuberia que se desea perturbar, porque ha sido
subestimado o sobreestimado y que la perturbacién estd dada por (AQ)i,

sustituyendo esta perturbacion en la ecuacion anterior, se tiene:

S [k@Q+aQ )] =0 (3.32)

i=1 i

Despreciando los términos con potencia mayor a la unidad sobre la perturbacion
del caudal y desarrollando, se tiene:

i [K(Q? +2QaQ)| =0 (3.33)
Luego,
Zn', KQ? +2K(QAQ,) =0 (3.34)

n

: n Z(KQz)i
3 (KQ?) +Y2(QaQ) =0=(AQ), == — (3.35)
. 23:(KQ)

De alli,

n

2 (aH),
(AQ)I =—=

2y

3.4 Formulacion de las ecuaciones fundamentales para redes de tuberias

(3.36)

La ecuacion fundamental para el flujo estacionario de un fluido a través de una

tuberia se puede expresar de la manera siguiente:

Q = (K(HI - HF))i =Q = f(AH )i (3.37)
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(AH), = K,Q® = (AH), = 1(Q7) (3.38)

La ecuacién de balance de energia mecéanica para el flujo de fluido a través de una

tuberia se expresa mediante:

Qt = Sij (Sij Kt (H 1 H F )), (3'39)
con:

S;=1 siH, >H_

]

S;=-1 si Hg>H,

De alli que la ecuacién de continuidad en un nodo n se pueda expresar de la

siguiente manera:

> Q+Q,=0 (3.40)
> AQ+Q,=0 (3.41)
con.

A, =1, silatuberiatllegaal nodo n

A, =-1,silatuberia t sale del nodo n

De la misma manera la ecuacion de la energia en un lazo | se puede expresar

como:

> (AH), +Q, =0 (3.42)
> Bi(AH) =0 (3.43)
con.

B, =1, si el sentido del flujo en la tuberia t coincide con el sentido de recorrido

del lazo I.

B, =-1, si el sentido del flujo en la tuberia t no coincide con el sentido de

recorrido del lazo I.
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3.5 Formulacion del sistema de ecuaciones

El sistema de ecuaciones que permite resolver una red de tuberias se fundamenta
en la aplicacion de la ecuacion de continuidad y energia en nodos, tuberias y
lazos. Esto hace posible formular dicho sistema de diferentes formas en funcion
de la variable que se desea conocer: tasa de flujo y caida de presidn en las tuberias

o nivel de presion en los nodos de la red.

Dependiendo del tipo de red en estudio, el sistema de ecuaciones se puede
estudiar a través de la formulacién Nodal, formulacién tipo Lazo, formulacién

Mixta 6 formulacion de las Cuerdas.

La solucién del sistema de ecuaciones, obtenidas a partir de los diferentes tipos de
formulacién, se alcanza mediante técnicas numéricas como el método de
Sustituciones sucesivas 6 Hardy-Cross, el método de solucion simultanea, entre

otros.

En este trabajo se emplea la formulacion mixta para generar el sistema de
ecuaciones. De tal manera que se aplican la ecuacion de continuidad en los nodos,
la ecuacidon del balance de la energia en los lazos y la ecuacion del balance de
energia mecanica en las tuberias que forman la red. Como técnica de solucion se
emplea el método de solucidon simultanea del sistema de ecuaciones, con el
método de Newton-Rhapson como herramienta para acelerar la convergencia de la

solucién.

La formulacién mixta se fundamenta en la aplicacion de la ecuacion de
continuidad en los nodos, la ecuacién del balance de la energia en los lazos y la
ecuacion del balance de energia mecénica en las tuberias que forman la red. El
sistema de ecuaciones puede ser expresado en funcion de la tasa de flujo de masa
que circula por cada tuberia de la red o en funcion de la diferencia de los niveles

de energia entre los nodos extremos de las tuberias que pertenecen a la red.
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En forma general, se pueden expresar:

I. Ecuacioén de continuidad en los nodos:

N

S, e, <0 @44
i=1

donde i se refiere a la tuberia que tiene incidencia con el nodo j.

I1. Ecuacion de balance de energia en los lazos de la red:

”2'( AH) =0 (3.45)

i=1 i
donde i se refiere a la tuberia que pertenece al lazo I.

I1l.  Ecuacién de balance de energia mecénica

m, = (KyH, —H; ) (3.46)

La expresion para la diferencia de los niveles de energia entre los extremos de una

tuberia se obtiene a partir de la ecuacion (3.46).
(AH), = (km?), (3.47)

Combinando las ecuaciones (3.44) a (3.46) se obtiene el sistema de ecuaciones
para el sistema de tuberias en base al flujo de masa que circula por cada una de las
tuberias 0 en base a la diferencia de los niveles de energia entre los nodos

extremos de las tuberias.

En base al flujo de masa, el sistema de ecuaciones se obtiene de:



83

Z”: m+m =0 (3.48)
”i(sz)i _0 (3.49)

Con base en la diferencia de los niveles de energia entre los nodos extremo, el

sistema de ecuaciones se obtiene de:

Z( (AH)) +m; =0 (3.50)
Y (aH), =0 (3.51)

El sistema de ecuaciones que se genera aplicando las ecuaciones (3.48) y (3.49)
0 (3.50) y (3.51) es un sistema de ecuaciones no lineal y representa el método de
formulacién mixta. Para generar este sistema de ecuaciones, s necesario conocer
las incidencias entre las tuberias y los nodos de la red, asi como las tuberias que
pertenecen a un determinado lazo, la forma de recorrer el lazo y el sentido del

flujo del fluido en las tuberias que pertenecen a dicho lazo.

La solucion del sistema de ecuaciones establecido por la aplicacion de las
ecuaciones (3.48) y (3.49) en cada nodo y lazo de la red, respectivamente, o las
ecuaciones (3.50) y (3.51), se obtiene de aproximaciones de los valores de los
flujos de masa o de la diferencia de los niveles de energia entre los extremos en
cada tuberia. En cada una de las aproximaciones o iteraciones, el miembro
izquierdo de estas ecuaciones no es igual a cero, ya que los valores de los niveles
de flujo de masa o niveles de energia son solo aproximaciones de sus valores
reales. Es decir, los flujos de masa calculados a partir del sistema de ecuaciones
no satisfacen necesariamente las ecuaciones de continuidad en cada nodo y las

ecuaciones de energia en cada lazo de la red.
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Por lo anterior, en el proceso de convergencia es necesario definir una funcion
error que represente el balance en las ecuaciones de continuidad en cada nodo y

energia en los lazos:

f(e)= iznl;mi im, (3.52)
f(e)= inzi'l(KmZ)i (353)
Zl:(K AH)) +m, =0 (3.54)
i(AH ), =0 (3.55)

Como ya se menciond, la solucion del sistema de ecuaciones generado a partir de
los diferentes tipos de formulacion descritos, se obtiene mediante técnicas de
solucién como el método de Sustituciones Sucesivas o0 Hardy-Cross y el método

de Solucién Simultanea del sistema de ecuaciones, entre otros.

3.5.1 Generacion del sistema de ecuaciones basado en la formulacion
mixta
Para la generacion del sistema de ecuaciones a partir de la formulacion mixta es

necesario disponer de las matrices de incidencias entre las tuberias y los nodos, asi
como también la incidencia correspondiente entre lazos y tuberias. Para explicar

la generacion del sistema de ecuaciones se tomara como ejemplo la figura 3.5.
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FForma de recorrer
6: @ los lazos
[2

(1 C(';j [4

(€ 5

Figura 3.5 Ejemplo para generar el sistema de ecuaciones con la formulacion

mixta

Aplicando la ecuacion de continuidad en los nodos de la red, se tiene:

Nodo 1: — My — My =My + My, =0 (3.56)
Nodo 2: My — Mg —Myg; =M, =0 (3.57)
Nodo 3: Mg + My =My =0 (3.58)
Nodo 4: My + My + My — My =0 (3.59)
Nodo5: M, —m.,, +m. =0 (3.60)

[3 [4] ®)

Si el sistema de ecuaciones se estructura de tal manera que en el miembro
izquierdo se agrupen las tasas de flujo circulante por las tuberias y en el derecho la

tasa de flujo externa (intercambio con el medio ambiente), se tiene:

=My = Mpgy = Mpgy = —Myyy (3.61)

My — Mgy = Mpgy = My, (3.62)

Migy + My = M) (3.63)
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M) + Mgy + Mpgy =My =0 (3.64)
Mgy ~Mpgy = ~Mes) (3.65)

La representacion en forma matricial de la ecuacion de continuidad se obtiene

mediante la matriz de incidencia (A):

1-1-10 0 0 0
1 0 0 0 -1 -1 0

A<l0 0 0 0 0 1 1 (3.66)
01 0 1 1 0 -1
0 0 1 -1 0 0 0

Los vectores que representan los flujos de masa a través de la tuberia (m) y los

nodos (L), son los siguientes:

Flujo de masa en las tuberias Flujo de masa en los nodos

Mpyy
M) My
m m

(3] @)

(3.67)

My M)
Mis) Ma)
Mig) Ms)
M)

Combinando las expresiones matriciales para la incidencia entre nodos y tuberias,
y los vectores que representan los flujos de masa a través de la tuberia y los
nodos, se logra obtener el sistema de ecuaciones descrito por las ecuaciones de

continuidad en los nodos:
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Mpy
-1 -1 -1 0 0 0 0] my m
1 0 0 0 -1 -1 0 my |mg,
0 0 0 0 0 1 1| my=-mg (3.68)
0 1 0 1 1 0 -1 my M
0 0 1 -1 0 0 0] |mg M
M
Es decir,
Am= -L (3.69)
Donde:
A : Matriz de incidencia nodos-tuberias.
m = vector de flujo de masa en tuberias
L = vector de flujo de masa en los nodos
Aplicando la ecuacion de la energia en cada lazo de la red, se tiene:
Lazo I: (sz)[z] _(sz)m _(sz)m =0 (3.70)
Lazo II: (Km? ), — (Km? )., +(Km? ), =0 (3.71)
Lazo I11: —(Km? ), +(Km? ), —(Km?),, =0 3.72)

La representacion, en forma matricial, de la ecuacién de energia en cada lazo de la
red se obtiene mediante la matriz de incidencia lazo — tuberias y las expresiones

del balance de energia mecanica en funcion del flujo de masa.

La matriz de incidencia lazos — tuberias (C) esta definida por:
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0
0 (3.73)

= O O

Esto es, usando la representacion para las matrices descritas por las tasas de flujo
de masa circulante en cada tuberia y para el balance de energia en cada lazo,

representados en forma de vectores my C, respectivamente.

Flujo de masa en las tuberias Balance de la energia en los lazos

My

Mz

M3 0

M 0 (3.74)
M 0

M)

M

Expresando el balance de energia en funcién del flujo de masa, que circula por

cada tuberia se tiene:

0 (Km) 2 *(Km)[a] - (Km)[4] 0 0 0 M)
(Km)[l] _(KmS[z] 0 0 (Km)gs] 0 0 My =

(3.75)
0 0 0 0 ~(km)g (km)g - (Km)y| Mg

—~ o~ o~

Luego, la expresion del sistema de ecuaciones basado en la metodologia mixta es:
Am=-L (3.76)

Km-m=E (3.77)



89

Donde:
K = vector de los coeficientes correspondientes a cada tuberia en los lazos
m = vector de flujo de masa en las tuberias

E = vector balance de energia en los lazos

El sistema de ecuaciones para la formulacion mixta expresado en forma de matriz

esta dado por:

-1 -1 -1 0 0 0 0 m ")

1 0 0 0 -1 -1 0 m[l] m @

0 0 0 0 0 1 1 [ Mo

0 1 0 1 1 0 _1 m[3] m( )

0 0 1 -1 0 0 0 Mw|=-"4)| (3.78)
m m

0 (Km) 2] (Km)[3] - (Km)[zl] 0 0 0 m[5] (5)
(Km)[l] - (Km3[z] 0 0 (Km) 5] 0 0 (6] 0
5 My 0
0 0 0 0 ~(Km)g (km)g —(km)y, ’

El sistema de ecuaciones indica que se tiene mayor nimero de ecuaciones que de
incdgnitas, éstas representadas por las tasas de flujo circulante por cada tuberia de
la red. Esto se debe a que no se ha considerado que el nivel de energia en algun
nodo de la red es conocido y que una de las ecuaciones de continuidad es
dependiente de las otras, es decir, se desconoce una de las tasas de flujo externas

en un determinado nodo de la red.

Luego, la funcién error establecida por la ecuacion (3.53) se puede expresar por:
f(e)= Am+L (3.79)

f(e)=km®> —E (3.80)

La solucion de la ecuacion se obtiene al suponer una distribucion inicial de m.

Esta aproximacion es corregida inmediatamente hasta que la solucién sea
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alcanzada. En el proceso iterativo las ecuaciones de continuidad y energia no se
satisfacen (igual a cero). El proceso finaliza cuando dicha ecuacién sea menor o
igual a la tolerancia permitida. Expresando la funcion error para cada nodo y cada

lazo de la red, se tiene:

Nodo 1: f(g,)=—my, — My, — My +m, (3.81)
Nodo 2: f(e,)=my, — Mg — Mg —m, (3.82)
Nodo 3: f(e;) =My, + Mg —my, (3.83)
Nodo 4: f(e,)= My, + My, + Mg — My, (3.84)
Nodo 5: f(eg)=mg; —mp, +mg, (3.85)
Lazo I f(e;) = (Km?),, - (Km? ), - (Km?),, =0 (3.86)
Lazo I11: f (&) = —(Km? )y, +(Km? ), - (Km?),, =0 (3.87)

La solucion del sistema de ecuaciones (3.80) a (3.86) se obtiene mediante un
proceso iterativo. Para acelerar el proceso de convergencia, se utiliza la
metodologia de Newton-Raphson definida por la relacion entre el valor del vector
m en la iteracién 1+1 a partir de los valores de dicho vector y el de su cambio en

la iteracidn I, relacionados por:
m'*=m' +(sm)’ (3.88)

El término &m se obtiene de la relacién:
3'(am)" ={f(e)] (3.89)



Donde la matriz J esta dada por la matriz del Jacobiano definido por:

! (e%mm ! (e%m[Z] """ ! (e%m[n]
! (e% My ! (e% Mg ! (e% Mn

o (e, %mm af(en_%mm ..... of (en—%m[n]
(o %mm af(e%m[z] ..... af(e%mm

91

(3.90)

Una vez conocidas las expresiones para ﬁ(e%m, se puede generar la matriz

correspondiente al Jacobiano. Para el caso en estudio, se tiene:

‘]11

Con:

o s Ju Jis Jis Iy
Jo Jas Ja Js g Iy
Jao Ja Ju Js Ji Iy
Jo i Ju Jis i I
Joo s Jss Jss Jsg Jg
Joo Jes Jas Jes Jes Je
o Jis Ju I Ji Jn
Joo e Ja Jes Jes J

3, = of (ey N (ey
omg,, v omg,
Jzz:af(e%m L J27=6f(e%m
[2] 71
3. of (e% N (e%
32 omg,, s omg,

(3.91)

(3.92)
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La matriz del Jacobiano tiene las siguientes caracteristicas:

1.

Es una matriz cuadrada (N+L) x T, donde N es el nimero de nodos, L el
namero lazos y T el nimero de tuberias en la red.

No es una matriz simétrica.

Los elementos de la matriz estan dados por la unidad para los que provienen
de la ecuacion de continuidad en los nodos y por 2(Km) para las tuberias que

pertenecen a los lazos.

-1 -1 -1 0 0 0 0
1 0 0 0 -1 -1 0
0 0 0 0 0 1 1
0 0 1 1 0 0 0 (3.93)
0 Z(Km)m - Z(Km)m - Z(Km)m 0 0 0
2(km)y; = 2(Km)y, 0 0 2(km)g; 0 0
0 0 0 0 -2(Km)g  2(Km)g  —2(km)p,
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4. DESARROLLO DEL MODELO

Se presenta el desarrollo de un modelo que permite predecir el gradiente de
presion en una tuberia a través de la cual circula flujo de gas (monofasico 6
multifasico, con bajo contenido de liquido), para cualquier a&ngulo de inclinacion y
qgue forma parte de una red de recoleccion de gas, en régimen permanente. El
modelo considera el patron de flujo estratificado e incluye otros modelos

geométricos.

Inicialmente se desarrolla un modelo para resolver flujo de gas (monofasico) y
luego, bifasico. En este Gltimo, se considera flujo de gas con bajo contenido de
liquido. Los resultados obtenidos son comparados con un conjunto de datos
experimentales y de campo publicados en la literatura técnica. Luego de una
seleccion de los modelos que representan el comportamiento de flujo de gas, se

acoplan a un modelo de solucion de redes de tuberias.

El modelo de redes esta fundamentado en la formulacion mixta del sistema de
ecuaciones, cuya solucion se obtiene a partir de la solucién simultanea de
ecuaciones, empleando el método de Newton-Raphson, para acelerar el proceso de

convergencia de la solucion.

4.1 Descripcion del modelo para una tuberia

El modelo para el calculo de las pérdidas de presion que experimenta el flujo de
gas a través de una tuberia se fundamenta en dos criterios, considerando flujo

monoféasico o flujo multifasico.

4.1.1 Ecuaciones fundamentales para flujo monoféasico

La solucion para flujo monofésico se fundamenta en la ecuacion general para flujo

de gas en una tuberia dada por la ecuacién:
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2 2
d” A’ge((zRT ) | dLlP )" gcZRT 29.D(\ZRT) ) (PA

En esta ecuacién, se consideran el efecto de la energia cinética, expresado en el
segundo término de la ecuacidn, la energia potencial expresada en el tercer
término y la friccién expresada en el cuarto término de la ecuacion. En el analisis
de flujo de gas a través de una tuberia en régimen permanente, la ecuacion
anterior puede ser resolverse considerando todos sus términos, despreciando
algunos de ellos y/o considerando expresiones simplificadas para el factor de

friccion.

Esta relacién constituye la ecuacién fundamental para el flujo estacionario de gas
en una tuberia de diametro y pendiente constante. En ella se han combinado las
ecuaciones de continuidad, la de la energia y una correspondiente al
comportamiento del gas. Para resolverla se requiere aplicar técnicas de integracion
numeérica. Sin embargo, pueden obtenerse ecuaciones explicitas que relacionen la
presion, el caudal y el diametro si la tuberia se divide en tramos lo
suficientemente pequefios, donde las propiedades del fluido se consideren

constantes y determinadas si se conocen la presion y temperatura promedio.

En este sentido, la viscosidad p se puede considerar constante dentro del elemento
o0 tramo de tuberia en estudio. Como el producto pV es constante por condicién de
flujo estacionario en la tuberia, el nimero de Reynolds es constante y como
consecuencia, el factor de friccion es constante a lo largo del elemento de tuberia,

independientemente del régimen de flujo, laminar o turbulento.

En la solucién de la ecuacion fundamental se pueden considerar los esquemas

siguientes:

1. Despreciando el gradiente lineal del producto ZT (Método de Tian-Adewumi)
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2. Considerando el gradiente lineal del producto ZT, método desarrollado en este

trabajo.
Método de Tian-Adewumi:
Considerando despreciable el gradiente del producto ZT 6 los valoresde Zy T

como constantes en la ecuacién fundamental para el flujo estacionario de un gas a

través de una tuberia de inclinacién y didmetro constante, se tiene:

2 2
dL  P°A°gc|\ ZRT N dL gc ZRT 29.D|\ ZRT « PA

Expresando la ecuacion con base en el flujo de masa y desarrollando, se tiene:

p2 _ m’RZT
gCA? gp s 9%€nd o o 4.3
2 2 ZRT
Pl p2 . fm (ZRT)2 gc
2gsendDA

Integrando para las condiciones en los extremos de la tuberia:

, M?RZT
P P - 2 L
gcA dp 4 [ 95end

dL=0 (4.4)
,{P P2, fm?(ZRT)? !chRT
2gsenéDA?
Obteniéndose,
2 2P
GCZRT | D o pe  MM(ZRT) | DyfoeP  (L_)=0 (4.5)
2gsend f 2gsen DA b f !

La ecuacion (4.5) fue publicada por Tian-Adewumi y representa una relacion
funcional entre los parametros tipicos de una tuberia, la presion en los extremos y
la tasa de flujo. Puede ser utilizada para determinar una de estas variables (presion

o caudal) siempre que la otra sea conocida. La forma implicita de la ecuacion no
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permite obtener de manera sencilla el valor de las variables de flujo (P, Q, D),

razén por la cual es necesario un proceso iterativo.

La ecuacion fundamental puede aplicarse a cualquier angulo de inclinacion,
excepto para tuberia horizontal, en cuyo caso es necesario aplicar la regla de
L’Hopital. Otra manera de obtener la expresion para el caso de tuberia horizontal
consiste en no considerar el efecto de la energia potencial en la ecuacién
fundamental. A continuacion, se analizan los casos particulares correspondientes a

tuberia horizontal o vertical:

Método desarrollado en este trabajo:

Considerando el gradiente del producto ZT/P descompuesto en dos gradientes,

uno correspondiente al producto ZT y el otro al inverso de P, se tiene:

2 2
du Agel\zrRT) ) [PdL P2 dL| gczRT 29.D\\ZRT ) ) \ PA

Expresando la ecuacion con base en el flujo de masa:

2 2
dF)+Rgn|:1d(ZT)_ZTdP:l+gpsen9+ fm (ZREJZO (47)
dL  A°gc| PdL gc ZRT 2g.D\ PA

P2 dL

Considerando el gradiente del producto ZT, el factor de compresibilidad, el factor
de friccion, la temperatura representada por sus valores promedio y realizando el

proceso de separacion de variables, queda:

{ 2_m2RZT}
gcA? gsend 4.8
5 5 5 dP + dL=0 (4.8)
Pl p? 4 fm°(ZRT) N ZRT Rm*® d(ZT) gcZRT
2gsendDA®  gsend A* dL

Integrando para las condiciones en los extremos de la tuberia:
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{ , mZRZT}
P P~ 2
gcA gsen& (4.9)

] s ; I
{P2+ fm*(ZRT)* | ZRT Rm d(ZT)} chRT

ld
2gsendDA’  gsend A®* dL

Si se divide la tuberia en tramos lo suficientemente pequefios, en los cuales las
propiedades del fluido se consideren constantes y se determinen si se conocen la
presién y temperatura promedio, la viscosidad p también se puede considerar
constante dentro del elemento o tramo de tuberia en estudio. Como el producto
pV es constante (por condicidn de flujo estacionario en la tuberia de diametro D),
el namero de Reynolds (Re) es constante y en consecuencia, el factor de friccion
es constante a lo largo del elemento de tuberia, independientemente del régimen
de flujo, laminar o turbulento. De esta manera, los dos Ultimos términos del

denominador de las integrales anteriores se pueden considerar constantes.

De manera similar al procedimiento empleado en el método de Tian-Adewumi, se

obtiene:
m?(RZT)*
1geZRT gsen @A’ Inl P2 + fm?(ZRT)? L ZRT Rm? d(ZT) ’ B
2 gsend fm?(ZRT)? L RT Rm? d(ZT) 2gsendDA® gseng A* dL |,
ngenHDA2 gsend A? dL
(4.10)
m?(RZT )’
2
g sen A n[P2f +(L-L,)=0

[ M’(ZRTY  ZRT Rm? d(@T)
2gsenDA? gsend A’ dL

4.1.1.1 Ecuacion fundamental para el flujo monofasico de gas

despreciando el efecto cinético

Despreciando el segundo término en la ecuacion (4.1) se obtiene:
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2
P 9 P ot ( PQ) (ZRTZJ=0 (4.12)
dL ' gc ZRT 2g.0\\zRT) | (PA

Manipulando los términos de esta ecuacién y expresando la ecuacion en forma de
variables separadas:

—ZRT ———dP+dL=0 (4.12)
g(P J sené + fz [(PQ j J }
gc\ ZRT 29,AD(\ZRT ) |

Varias ecuaciones para el factor de friccion han sido desarrolladas para simplificar

el célculo de las variables de flujo, dichas ecuaciones se fundamentan en
considerar el factor de friccion como funcién unicamente del diametro y del
numero de Reynolds (Weymouth, Pandhandle A, Pandhandle B, IGT).

4.1.1.2 Ecuaciones fundamentales para flujo bifasico

Considerando flujo completamente desarrollado y en estado estacionario en una
tuberia, la ecuacion de cantidad de movimiento, aplicada a cada fase, se reduce a

un balance de fuerzas:

PeaP

Figura 4.1 Balance de fuerzas en el caso de flujo estratificado gas-liquido



100

—ALZ—p+TiSi—TwLSL—pLALgsen¢9:0 (4.13)
X

- Ag %—risi—rwsse -psAs9send =0 (4.14)
X

Suponiendo que la tensién de la interfaz y la presion hidrostatica del liquido son
despreciables, los gradientes de presion en el fondo y en el tope de la tuberia son

iguales. La ecuacién combinada de momento se expresa de la siguiente manera:

_M-’_Tisi i_}ri +@+(pL_pG)gsen9:0 (415)
AG AL AG AL
Los esfuerzos de corte estan dados por:
1 1 1 4.16
TwL = 2 fu oL VLZ’ Twe = 2 wapGVGZ’ T = 2 fipGVG2 ( )

De acuerdo al modelo geométrico empleado para representar el comportamiento

del flujo de gas con bajo contenido de liquido en tuberias, la ecuacion (4.2) se

expresa en funcién de términos adimensionales.

v,-Ye p -Pe v _ Yo g _Du
v Va D (4.17)

DS,

S, DS _Sg
o A A A A A

Usando una ecuacion representativa del factor de friccion tipo Blausius para f, fe

y fi:

¢ =ien con R, = pVD (4.18)
R H

Luego,

; u"-cte (4.19)
(ovD)'

Para las fases liquido y gas, respectivamente:
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Y v Y (4.20)
=Clyp | e=Celyp
L™~L GG

La ecuacidn general de momento para flujo bifasico estratificado es:

S S s,

-m 2 -n 2 <
(v; [5Gj VA R —(\/_L[SLJ V., Stxziay =0 (421)
A

A A A

Donde X representa el parametro de Lockhart-Martinelli:

(dpj 2CLVSLZIDL( Vi ]”
L), _ D VabD) _ X2 (4.22)

(dpj 2CVss Ps [ Ve "
dLJe D (vD

Y representa un parametro del angulo de inclinacion:

v (p-plusend  _(p —p;)gsend
4C; | peVsed . PeVse ’ [dP) (423)
d Mg 2 dx Jsq

La ecuacién (4.23) depende del parametro adimensional correspondiente al
holdup de liquido, h./D.

Cada par de valores X, Y se corresponde con un valor Gnico de HL para todas las
condiciones de diametro de tuberia, propiedades de los fluidos, tasas de flujo y

angulos de inclinacion, bajo la cual existe flujo estratificado en equilibrio.

El procedimiento para encontrar la solucién para una mezcla que fluye por una

tuberia con una tasa de flujo de gas y liquido conocidas, es el siguiente:

1. Determinar las propiedades de cada una de las fases.

2. Calcular las velocidades superficiales y los numeros de Reynolds para cada
fase.

3. Calcular las caidas de presién para cada fase.

4. Determinar el parametro de Lockhart-Martinelli.
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5. Resolver la ecuacion (4.21) para determinar el nivel de liquido en equilibrio en
la tuberia.

6. Calcular los parametros adimensionales.

7. ldentificar el patrén de flujo de acuerdo a las condiciones de contorno
establecidas por Beggs y Brill (ver 2.2.4.1).

8. Calcular la caida de presion correspondiente al patron de flujo identificado.

Para los casos de flujo estratificado se han incorporado los modelos y
correlaciones publicadas en la literatura sobre el fendmeno de flujo de gas con

bajo contenido de liquido, especificamente los modelos ARS y Doble Circulo.

En la revision realizada se encontrd que las diferencias entre los modelos se basan
en el célculo del holdup de liquido, arrastre de liquido y los pardmetros
relacionados con la interfaz gas-liquido. En este trabajo se realiz6 un andlisis de
sensibilidad en uno de los pardmetros mas importantes que es el factor de friccién
de la interfaz, considerando 10 expresiones encontradas en la literatura y

presentadas en la tabla 4.1.

Tabla 4.1 Correlaciones para estimar el factor de friccion de la interfaz

Autor Ecuacion Observaciones
A -0,57 i i
grawal et al f. =1,293Re, (;on_5|derando_ I_a, _interfaz
liquido-gas hidrodinamicamente
(1973) suave.
Taitel y Dukler D.V -m Para flujo turbulento:
(1976) f=f f =C._—cels CL=0.046;n=0.2
A A Para flujo laminar:
C_=16; n=1
Cheremisinoff | (3) f =0.0142 (a) Para flujo estratificado con
Davis (1987) : - pequefias ondulaciones.
y (b) f, =0.008+2x10° Re, (b) Para ondas de mayor
amplitud
Andritsos f
(1986) fil =1 VsG < (VsG )t y
¢ o (V) =5 m/s a presion
i 14 15[hL] ' { Vg 1} atmosférica.
fG D (VSG )t
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Kowalski (a) fi =0.96Re,, -0.52 (a) Para flujo estratificado
(1987) (b) Para flujo ondulado
(b) f, =7.5x10°H_"* Re, " Re %
Hart et al 0.0625 Fraccion mojada de la pared:
(1989) L 15 K T 6=052H "7 +0.56Fr°*
log,,| —+ .
ReG 3.715D Numero de Froude:
k H A
Donde: — =2.3 —L Fr= A
D 40 (L — P )9D
Speeding y f \Vj Correlacion empleada para fase
L =1.76| =% |+k . .
Hand (1995) . 6 i liquida poco viscosa. Para fase
S
Donde: viscosa recomiendan Andritsos
k, =2.7847l0g,, (&, ), +7.8035 (1986)
VsL
€=y "0
Chen et al 0.20 0.08¢ El valor sugerido de s es 0.06.
L =1+3.75 i Vi -1
(1997) f =1l+o. 0 Vv 0 es evaluada con el modelo de
¢ et o Hart et al (1989), considerando
4v (,0 -p )g ' interfaz concava.
Donde: V, , = {LLG
$peVL
Vlachos et al 0.35 -0.18
f, =0.024H " Re,
(1997)
Meng (1999) R, Se considera interfaz concava
f; =0.0142+ ———— Rp representa la tasa de
(VG _VL) deposicion de las gotas:

Rp = kDCD

_ p V4 EF

V. +V, EF

Cp representa la distribucion de

las gotas en el gas.
kp=0.05 m/s

D

En el modelo desarrollado se incorpord el factor de fricciobn propuesto por

Cheremisinoff y Davis (1987) para flujo estratificado con pequefias ondulaciones

(fi=0.0142) en el caso de sistemas agua-aire. Para sistemas aceite-aire se empled

la correlacion propuesta por Speeding y Hand (1995) para fase liquida poco

viscosa:
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o 1.76(V5Gj +k, (4.24)
sG 6
Donde:
k; =2.7847l0g,, (&, ), +7.8035 (4.25)
_ Vg (4.26)
(fL )t - VsL +6

En caso que el patron de flujo resulte no estratificado, se emplea el modelo de

Gomez (1999) para determinar el gradiente de presion.

4.2 Descripcién del modelo para redes de tuberias

El modelo desarrollado permite resolver redes de tuberias, es decir, redes de

recoleccion, en régimen permanente. Consta de los siguientes componentes:

- Modelo de Anélisis de Redes

El modelo se desarroll6 aplicando las ecuaciones de continuidad y energia en los
nodos y lazos de la red, respectivamente. Las pérdidas de energia en cada ramal
de los lazos se determiné con la ecuacién del balance de energia mecanica en cada

tuberia.

El modelo de redes esta fundamentado en la Formulacion Mixta del sistema de
ecuaciones, cuya solucion se obtiene empleando el método de Newton-Raphson

(explicado en el capitulo 111).

Para el modelo de redes se ha considerado lo siguiente:

1. La direccion del flujo en cada tuberia se asigna de acuerdo a la

identificacion de los nodos inicial y final, el cual puede ser corregido
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cuando a partir de la solucién de las ecuaciones de continuidad en cada
nodo y el balance de energia en cada lazo, se obtiene una direccion de
flujo contraria a la preestablecida inicialmente.

2. La identificacion de los nodos extremos de cada tuberia, permite
determinar la incidencia entre nodos y tuberias, conocida esta incidencia es
posible establecer la ecuacion de continuidad en cada nodo. El flujo en un
ramal comun a dos lazos tienen la misma direccion de flujo.

3. El flujo saliendo de un nodo se considera de signo negativo y el flujo
entrando a un nodo tiene signo positivo.

4. Al conocer la incidencia entre los nodos y las tuberias es posible
identificar una forma de interconectar todos los nodos de la red sin formar
lazos, generandose asi el arbol o la dendrita de la red.

5. Si se conoce el arbol de la red es posible conocer las tuberias que lo
forman, obteniéndose un subconjunto de tuberias que pertenecen a la red y
no pertenecen al arbol, permitiendo identificar el conjunto de cuerdas.

6. La superposicion de cada cuerda sobre el arbol de la red sirve para
identificar los lazos, las tuberias que pertenecen al lazo y la forma como
son recorridos, de alli se generan las ecuaciones correspondientes a cada
lazo.

7. Si se conoce el arbol de la red de tuberias, se puede establecer el balance
de energia entre dos nodos de presidn conocida.

8. Las pérdidas de presion en cada tuberia se calculan con base en el modelo

seleccionado bien sea para flujo monofasico o flujo multifasico.

La combinacion de las ecuaciones generadas por la aplicacién del balance de
masa en los nodos, donde se especifica el intercambio de flujo de la red con el
medio externo, el balance de energia en las tuberias que forman un lazo o
conectan dos nodos de presién conocida, permiten generar el sistema de

ecuaciones correspondiente a la red de tuberias que se desea resolver.



106

El sistema de ecuaciones se puede formular con base en el flujo de masa, caudal o
pérdida de presion en cada tuberia, de acuerdo a la variable que se desea resolver.
Esto permite generar un sistema de ecuaciones no lineales que se resuelve

aplicando el método de Newton-Raphson.
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CAPITULO V:

ANALISIS Y DISCUSION DE
RESULTADQOS
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5. ANALISIS Y DISCUSION DE RESULTADOS

Los resultados que se presentan a continuacion corresponden a los resultados
obtenidos para flujo monofasico (gas) con lo cual se pretende determinar si el
algoritmo base resulta confiable para modificarlo y convertirlo en una aplicacién
para flujo de gas con bajo contenido de liquido en tuberias. Finalmente, se
comparan los resultados del modelo de redes de tuberias con datos disponibles de

una red de recoleccion de gas existente.

5.1 Resultados para flujo monofésico en tuberias
Con la finalidad de determinar la confiabilidad del algoritmo desarrollado para
flujo de gas monofasico, se realizo la comparacion de los resultados obtenidos con
el algoritmo de calculo desarrollado con el conjunto de resultados publicados en la
literatura técnica por Tian y Adewumi (1992) y Zhou y Adewumi (1995). Las
tablas 5.1 y 5.2 muestran los resultados obtenidos para flujo en tuberias

superficiales con diferente longitud e inclinacién.

Tabla 5.1 Presiones calculadas vs. Experimentales (L = 101.5 km, 19.4375", h = -
157.88 m)

Pentrada q Temp. | Psuigareal | Peacuiaga | Desv. De?v. (%) | Desv. (6) Desv. AP
(psia) | (MMcf/D) | Gas (°R) (psia) (psia) (%) Tian & . Zhou &_ (%)
Adewumi | Adewumi

602.7 51.53 523.3 587.6 587.2 -0.07 -0.07 -0.22 2.72
612.1 72.94 523.0 576.3 575.1 -0.21 -0.16 -0.40 3.3
611.1 86.53 522.5 559.0 556.6 -0.43 -0.30 -0.64 4.6
515.5 50.20 522.8 495.7 494.9 -0.16 -0.08 -0.28 4.0
518.7 66.49 522.3 481.0 479.1 -0.39 -0.21 -0.52 4.98
812.7 68.49 528.0 795.0 795.9 0.11 -0.04 -0.18 -4.94
811.3 88.14 530.0 774.8 775.9 0.14 -0.05 -0.26 -2.97
809.0 102.76 531.8 756.5 757.3 0.11 -0.13 -0.40 -1.59
812.6 124.89 532.0 725.9 728.6 0.38 0.00 -0.29 -3.18
814.0 133.86 532.7 712.4 715.5 0.43 0.01 -0.34 -3.02
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Tabla 5.2 Presiones calculadas vs. Experimentales (L = 245.23 km, 19.4375", h =
-365.15 m)

Pentrada q Temp. | Peica r€al | Peatcutaga | DESV. De?v. () | Desv. () Desv. AP
(psia) | (MMcf/D) | Gas (°R) (psia) (psia) (%) Tlon & . Zhou &_ (%)
Adewumi Adewumi
602.7 51.45 515.0 563.9 562.5 -0.25 -0.07 -0.46 3.63
612.1 72.88 516.0 513.9 512.6 -0.25 -0.06 -0.84 131
611.1 86.48 515.0 463.6 459.7 -0.84 -0.28 -1.53 2.64
515.5 50.14 515.0 463.9 462.5 -0.30 -0.09 -0.63 2.70
518.7 66.44 516.0 413.8 410.6 -0.77 -0.17 -1.18 3.04
812.7 68.43 525.0 766.6 769.8 0.42 -0.08 -0.46 -6.99
811.3 88.08 525.5 713.9 718.9 0.70 -0.01 -0.66 -5.13
809.0 102.71 526.0 663.6 669.8 0.93 0.17 -0.78 -4.24
812.6 124.85 526.5 564.1 574.8 1.89 0.37 -0.78 -4.29
814.0 133.83 526.5 513.3 525.6 2.39 0.55 -1.01 -4.08
813.7 145.47 526.5 413.4 436.3 5.54 3.2 -0.60 -5.72

Se observa la similitud que existe entre los resultados publicados en la literatura y
los obtenidos en este estudio. Para la presidn de salida real, la desviacidn es menor
a 5.6%, en términos de la caida de presion ésta desviacion es equivalente a 5.72%
(desviacion méaxima absoluta), lo cual garantiza una estructura confiable del
algoritmo de célculo. Las diferencias entre ambos resultados son atribuibles a la
forma como estan expresadas las ecuaciones, a los modelos empleados para
calcular las propiedades de los fluidos y al factor de fricciobn. También, la
tolerancia establecida para el proceso de convergencia y el contenido de liquido
presente en el gas, en algunos casos, pueden causar diferencias entre los

resultados obtenidos y los publicados.

Se han incluido en ambas tablas las desviaciones obtenidas por Tian y Adewumi y
Zhou y Adewumi, como referencia para ser comparadas con las desviaciones

obtenidas con el modelo desarrollado.
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Adicionalmente, se realizé la comparacion de algunos de los resultados obtenidos
para el calculo de la presion en el extremo final de una tuberia, siguiendo los datos
publicados por el IGT (1965). Los resultados se muestran, en forma gréfica, en las

figuras 5.1 a 5.4.
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Figura 5.1 Presion calculada en el extremo final de una tuberia vs. Presion

experimental, utilizando Adewumi (1992)
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Figura 5.2 Presion calculada en el extremo final de una tuberia vs. Presion

experimental, utilizando Weymouth (1912)
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Figura 5.3 Presion calculada en el extremo final de una tuberia vs. Presion

experimental, utilizando Pandhandle A (1950).
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Figura 5.4 Presién calculada en el extremo final de una tuberia vs. Presion

experimental, este trabajo.
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En las figuras se observa que un grupo de 6 a 11 datos de campo tienen la misma
presién de descarga en la tuberia., cuando generalmente las presiones son mayores
a 400 psig. Adicionalmente, las ecuaciones que utilizan expresiones simplificadas
para el factor de friccion (Weymouth, Panhandle, IGT) presentan una mayor
dispersion en sus resultados (+20%). El resto de las ecuaciones, que consideran o

desprecian el efecto de la energia cinética, presentan desviaciones de +10%.

La comparacion de algunos resultados obtenidos para el célculo de la caida de

presidn, se presentan en las figuras 5.5 a 5.8.
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Figura 5.5 Caidas de presion calculadas vs. experimentales: Adewumi (1992)
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Figura 5.6 Caidas de presion calculadas vs. experimentales: Weymouth (1912)

1000
900 -
800 -
700 -
600
500 -
400 -
300 ~
200 -
100 -

0 -4
0

DP exp [psig]

P
P
S
+200 - F10%” .
o T I
- . - -~ -
S T P e
. s LT 20%

100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000

DP calc [psig]

Figura 5.7 Caidas de presion calculadas vs. experimentales: Pandhandle A (1950)
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De las graficas se observa que existe mayor dispersion de los resultados, como

consecuencia de la diferencia en el orden de magnitud de la caida de presion (en

general, menor a 100 psig) con respecto a la presién (generalmente mayor a 400

psig). Se observa que una diferencia en la presién de 60 psig, para una presion en

el orden de 520 psig, representa un error de 11%. Aunque este valor es aceptable

en el célculo de la presion, no resulta aceptable en el célculo de la caida de

presion.

En la tabla 5.3 se presenta una comparacion entre los resultados publicados (Tian
y Adewumi, 1992 y Zhou y Adewumi, 1995) y los obtenidos en esta revision para

flujo vertical (pozos), en términos de presion de fondo y caida de presion.
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Tabla 5.3 Comparacion de las presiones de fondo experimentales y calculadas

Temp. en la Psondo Psondo Desv. (%) | Desv. (%)
Q Psalida Desv.
superficie actual| |calculada| | Tian& | Zhou&
(MMcf/D) | (psia) (%)
(°R) (psia) (psia) Adewumi | Adewumi
6.527 3249.4 132 4249.6 4235.3 -0.34 0.95 0.85
9.598 3168.4 140 4205.8 4188.2 -0.42 0.38 0.21
12.048 3078.4 153 4163.2 41329 -0.73 -0.50 -0.75
14.277 2990.4 158 4123.2 4103.9 -0.47 -0.96 -1.28

Los resultados obtenidos permiten concluir que el comportamiento de las
ecuaciones que consideran o desprecian el efecto debido al cambio de energia
cinética es muy similar. En efecto, la comparacion entre los resultados publicados
y los obtenidos con el desarrollo de la primera parte de este trabajo arroja una
desviacion de +10%. Sin embargo, las ecuaciones que utilizan expresiones
simplificadas para el factor de friccién (Weymouth, Panhandle, IGT) presentan
desviaciones mayores (£20%), razén por la cual no se recomienda su uso en el

calculo de caidas de presién en tuberias.

5.2 Resultados para flujo bifasico gas con bajo contenido de liquido en tuberias

El modelo desarrollado se fundamentd en los trabajos publicados por Hart et al,
1987 (modelo ARS) y Chen et al, 1997 (modelo Doble circulo) y en los datos
experimentales generados por Badie et al, 2000 disponibles en la literatura
técnica. Los resultados obtenidos a partir del modelo desarrollado se comparan,
con datos experimentales reportados en la literatura técnica, en términos de
gradientes de presion para tres velocidades superficiales de gas (15 m/s, 20 m/s y
25 m/s) y velocidad superficial de liquido variable (0.001 m/s < VsL < 0.05 m/s).

A

Comentario: porque actual?
Colocar presion reportada

|
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Los datos experimentales publicados por Badie et al corresponden a gradientes de
presién y valores de holdup de liquido medidos en sistemas agua-aire y aceite-aire
en tuberia horizontal. Presentaron 36 datos experimentales para agua-aire y 30
datos experimentales para aceite-aire, correspondientes al patrén de flujo
estratificado ondulado segln el mapa de Taitel-Dukler (1976). De acuerdo con el
modelo de Gomez (1999) los datos presentados por Badie et al corresponden a
flujo estratificado ondulado, excepto para tres datos del sistema aceite-aire los
cuales resultaron flujo estratificado liso y para un dato del sistema agua-aire que

resultd flujo anular.

Se comparé el desempefio del programa desarrollado con los resultados
publicados por Badie et al, 2000 para sistemas agua-aire y aceite-aire, basado en
los modelos ARS y Doble circulo. La comparacion se presenta en las figuras 5.9 a
5.12.

Las lineas continuas que se presentan en las graficas corresponden a la tendencia
de los modelo ARS y Doble circulo, segln sea el caso, presentados por Badie et al

con la finalidad de comparar sus resultados experimentales.
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Figura 5.9 Comparacion entre el modelo desarrollado y los resultados obtenidos

del modelo ARS publicado por Badie et al, para un sistema agua-aire.
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Figura 5.10 Comparacion entre el modelo desarrollado y los resultados obtenidos

del modelo ARS publicado por Badie et al, para un sistema aceite-aire.

La tendencia del modelo desarrollado es sobrepredecir los estimados del gradiente

de presion en sistemas agua-aire cuando se compara con el modelo ARS

publicado por Badie et al. Se observan desviaciones menores al 24% para bajas
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velocidades superficiales de gas (15 m/s). Para un sistema aceite-aire, el modelo
desarrollado sobrepredice el estimado del gradiente de presién, con una mayor
representatividad, desviaciones menores al 16% para velocidades superficiales de

gas de 15 m/s.
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Figura 5.11 Comparacion entre el modelo desarrollado y los resultados obtenidos

del modelo Doble circulo desarrollado por Chen et al, para un sistema agua-aire.
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Figura 5.12 Comparacion entre el modelo desarrollado y los resultados obtenidos

del modelo Doble circulo desarrollado por Chen et al, para un sistema aceite-aire.
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La comparacién respecto al modelo de doble circulo resulto en que los tres
primeros puntos de los experimentos con aceite-aire corresponden a la zona de
flujo estratificado liso de acuerdo al modelo de Gémez (1999). En esta region el
modelo de Dable circulo no tiene aplicacién y la velocidad superficial de liquido
es baja (0.001, 0.003 y 0.005 m/s). Esta diferencia se acenttia cuando la velocidad
superficial de la fase gas es 15 m/s. Badie et al observaron esta diferencia al
comparar sus datos experimentales.

De igual forma se comparé el desempefio del modelo desarrollado con los
resultados experimentales que obtuvieron Badie et al. Las figuras 5.13 y 5.14

presentan la comparacion para sistemas agua-aire y aceite-aire, respectivamente.
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X Badie et al, 2000; VsG = 25 m/s
W Modelo, VsG =25 m/s X
® Modelo, VsG = 20 m/s X

200 | * Badie et al, 2000, VsG = 20 m/s X

¢ Modelo, VsG = 15 m/s X ] "
X Badie et al, 2000, VsG = 15 m/s X

150 4

WX

100 ° ®

Gradiente de presion [Pa/m]
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0
0,0000 0,0050 0,0100 0,0150 0,0200 0,0250 0,0300 0,0350 0,0400 0,0450 0,0500
VsL [m/s]

Figura 5.13 Comparacion entre los resultados obtenidos con el modelo

desarrollado y los datos de Badie et al (2000) para un sistema agua-aire.
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Figura 5.14 Comparacion entre los resultados obtenidos con el modelo

desarrollado y los datos de Badie et al (2000) para un sistema aceite-aire

La tendencia del modelo desarrollado es sobrepredecir el gradiente de presion,
para un sistema agua-aire, cuando se compara con datos experimentales para VsG
< 25 m/s. Para velocidades iguales a 25 m/s el modelo subpredice los datos
experimentales. Para el sistema aceite-aire, se observa que el modelo subpredice
los valores de gradientes de presion, con menor diferencia para una velocidad

superficial de gas igual a 15 m/s.

En general, los resultados obtenidos con el modelo desarrollado presentan la
misma tendencia de los resultados obtenidos por Badie et al en su estudio

experimental. Se obtuvo mejores resultados cuando se empled el modelo ARS.

Con la finalidad de mejorar la prediccion del gradiente de presion se analizo el
impacto del factor de friccién de la interfaz, basado en las ecuaciones publicadas
en la literatura para flujo de gas con bajo contenido de liquido. Los modelos

seleccionados se presentan en la tabla 5.4.
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Tabla 5.4 Correlaciones para la estimacién del factor de friccion de la interfaz

Autor

Ecuacién

Observaciones

Agrawal et al

f, =1,293Re, "

interfaz
liquido-gas hidrodinamicamente

Considerando la

1973 suave.
Taitel y Dukler DV, p -m Para flujo turbulento:
(1976) fi = fG , fG = Ce (GGGJ C_.=0.046;n=0.2

Hg

Para flujo laminar:

C.,=16; n=1

Cheremisinoff  y| () f, =0.0142 (c) Para flujo estratificado con
Davis (1987) - pequefias ondulaciones.
(b) f; =0.008+2x10~ Re, (d) Para ondas de mayor
amplitud
Andritsos (1986)

= 1 VsG < (VSG )t

G

f

0.5
A :1+15[hLJ { Vas —1}
fG D (VsG )t

g

V), =5 m/s a presion
atmosférica.

Kowalski (1987)

(@) f, =0.96Re

() f, =7.5x10°H “* Re; " Re, "*

(c) Para flujo estratificado
(d) Para flujo ondulado

Hart et al (1989)

0.0625

log 5 + k 2
“| Re, 3.715D

Donde: h = Z.S(HLJ
D

f_:

40

Fraccion mojada de la pared:
6 =0.52H "™ +0.56Fr*®
NUmero de Froude:

pl_vl_2

Fr=——-—
(P, - ps )aD

Speeding y Hand
(1995)

fi 1.76(\/5‘3 j +K,
6

st

Donde:  k; = 2.7847l0g,,(&, ), +7.8035
Vv

(€ =g

:V5L+6

Correlacion empleada para fase
liquida poco viscosa. Para fase
viscosa recomiendan Andritsos
(1986)

Chen et al (1997)

0.20 0.08¢c
f =1+3.75(HLJ Vi—l
fG 0 VSG it

05
Donde: Vg , = [4VL(/SOpL ;/pG )g}
GYL

El valor sugerido de s es 0.06.
0 es evaluada con el modelo de
Hart et al (1989), considerando

interfaz concava.

Vlachos et al
(1997)

f, =0.024H "* Re, ™"
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Meng (1999)

Rp

(VG _VL )

f, =0.0142+

Se considera interfaz céncava.
RD: tasa de deposicién de las
gotas:

Rp = kDCD
_ pVyEF
® V. +V, EF
CD: distribucion de las gotas en

el gas.
kD =0.05 m/s

El andlisis de los resultados obtenidos permite concluir que las correlaciones de

Cheremisinoff y Davis (1987) para flujo estratificado con pequefias ondulaciones

son las que presentan menor desviacion cuando se comparan con los datos

experimentales de Badie et al, para sistemas agua-aire. Para sistemas aceite-aire,

el mejor resultado se obtuvo con la correlacién de Speeding y Hand (1995). La

comparacion de los resultados con los datos experimentales se presenta en las
figuras 5.15a 5.18.
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Figura 5.15 Comparacion de los resultados obtenidos del modelo, usando la

correlacion de Cheremisinoff y Davis (1987) para calcular el factor de friccion de

la interfaz, con los datos experimentales de Badie et al, para un sistema agua-aire.
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Figura 5.16 Comparacion de gradientes de presion calculados y experimentales en
un sistema agua-aire, usando la ecuacién de Cheremisinoff y Davis (1987) para el

factor de friccion en la interfaz.
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Figura 5.17 Comparacion de los resultados obtenidos del modelo usando la
correlacion de Speeding y Hand (1995) para calcular el factor de friccion de la

interfaz, con los datos experimentales de Badie et al, para un sistema aceite-aire.
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Figura 5.18 Comparacion de gradientes de presion calculados y experimentales en
un sistema aceite-aire, usando la ecuacién de Speeding y Hand (1995) para el

factor de friccion en la interfaz.

La tendencia del modelo desarrollado es sobrepredecir el gradiente de presién en
sistemas agua-aire, cuando se compara con los datos experimentales de Badie et
al y se usa la correlacion de Cheremisinoff y Davis para el calculo del factor de
friccién de la interfaz. Para sistemas aceite-aire, se observa que el modelo
subpredice los valores de gradientes de presién, cuando se utiliza la correlacion de

Speeding y Hand para el calculo del factor de friccion de la interfaz.

La combinacién de las ecuaciones de Cheremisinoff y Davis y Speeding y Hand
para determinar el factor de friccion de la interfaz, en el sistema aceite-aire
estudiado por Badie et al, resulté ser una mejora en la representacion de los datos

experimentales usando el modelo desarrollado.
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Figura 5.19 Comparacién entre datos experimentales y el modelo combinado para

el sistema aceite-aire

La desviacion encontrada entre los datos experimentales de Badie et al y los
resultados de gradientes de presion obtenidos usando la ecuacién combinada para
el factor de friccién de la interfaz (Cheremisinoff-Davis y Speeding-Hand) esta en

el orden de + 20%.



126

500

e
e
400 / /. /
/-ZOV - /
3 300 /
% / / +20%
e
S 200 ./ /.
i
100 ) //o
=

0 100 400 500

200 300
DP/DL calc [Pa/m]
Figura 5.20 Comparacion de gradientes de presion calculados y experimentales
usando la ecuacién combinada para el factor de fricciéon en la interfaz en un

sistema aceite-aire.

5.3 Resultados para flujo bifasico gas con bajo contenido de liquido en redes de

tuberias

Para evaluar el desempefio del modelo correspondiente a redes de tuberias se
utilizé como caso de estudio una red de recoleccion de gas de baja presion (45 -
50 psig) existente. La red evaluada consta de 16 estaciones de flujo y 2 plantas
compresoras. Los didmetros de las tuberias que forman la red varian entre 8 y 30

pulgadas.

La figura 5.21 muestra el esquema de la red de recoleccion estudiada.
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E-1
v
£2

Figura 5.21 Red de recoleccion de gas de baja presion

Es importante destacar que el escenario de flujo y presién utilizado para comparar
con el modelo desarrollado fue tomado del sistema SCADA (Supervisory Control
and Data Acquisition) que reporta las condiciones de operacion del campo en un

momento determinado.



128

La discusion en torno a encontrar un modelo que permita predecir adecuadamente
la caida de presion en sistemas gas-liquido se centra en determinar si se evalla
como flujo monofésico, como flujo bifasico (donde las cantidades de liquido son

apreciables) 6 como flujo de gas con bajo contenido de liquido.

En la tabla 5.5, se presentan los resultados obtenidos en la red si se considera flujo
monofasico (gas), bajo el criterio de obtener desviaciones menores a 10%, se
procedi6 a realizar ajustes en el didmetro de las tuberias o en la eficiencia de las
mismas. Las desviaciones se calculan comparando las presiones calculadas y las

presiones medidas (reportadas) en los nodos de la red.

Tabla 5.5 Resultados obtenidos para flujo monoféasico con ajustes en el diametro o

eficiencia en las tuberias

. Modelo . - Ajuste efic. de
Nodos Pmec_hda, Monofésico | Desv, % Ajuste dlam_etro Desv, % J tuberias Desv, %
Psig P calc, psig Pealc, psig Pcalc, psig
E-1 64 55,28 -13,63 68,18 6,53 68,28 6,69
E-2 65 53,54 -17,63 66,09 1,68 66,83 2,82
E-3 64 51,93 -18,86 66,25 3,52 69,12 8,00
E-4 68 55,9 -17,79 72,20 6,18 69,08 1,59
E-5 59 52,48 -11,05 64,33 9,03 63,10 6,95
E-7 76 69,81 -8,14 81,00 6,58 79,02 3,97
E-6 54 62,07 14,94 62,03 14,87 61,95 14,72
P-6 62 51,5 -16,94 66,56 7,35 65,59 5,79
E-8 61 57,13 -6,34 61,05 0,08 64,63 5,95
E-9 65 56,66 -12,83 71,08 9,35 70,71 8,78
E-12 55 53,65 -2,45 57,77 5,04 55,47 0,85
E-10 61 53,86 -11,70 59,08 -3,15 64,09 5,07
E-11 54 54,91 1,69 52,34 -3,07 55,25 2,31
E-13 57 54,11 -5,07 60,46 6,07 59,37 4,16
E-14 58 55,51 -4,29 62,28 7,38 61,99 6,88
E-15 61 56,69 -7,07 63,81 4,61 64,96 6,49

Para lograr los ajustes fue necesario reducir hasta 20% el diametro interno de la
tuberia o considerar eficiencias de 30% en algunas tuberias de la red, esto indica
gue considerar flujo monofasico en la red no es lo mas adecuado, en vista que el
gas sale saturado de condensados y vapor de agua en forma de gotas, y se

condensan en el recorrido hasta la estacion recolectora. Por otro lado, debido al
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uso de la tuberia, el diametro efectivo no se corresponde con el didmetro original
(tuberia nueva). Por lo tanto, cuando se analiza una red de gas es necesario hacer
evaluaciones que permitan seleccion del modelo de flujo apropiado para las

condiciones de campo.

El impacto del comportamiento multifasico se evalu6é considerando un modelo
para flujo multifasico (usando la correlacion de Beggs-Brill), asi como los
modelos fundamentados en la presencia de bajo contenido de liquido, ambos
casos sin considerar ajustes. La tabla 5.6 muestra los resultados correspondientes
al modelo de Beggs y Brill (B&B) cuando se considera el gas saturado con agua.

Para obtener la cantidad de agua que satura el gas se utiliz6 un modelo humérico

Tabla 5.6 Resultados obtenidos con el modelo de Beggs y Brill (B&B),

considerando gas saturado

Nodos PmeQida, B&B _ Desv, % B&B, gas sat_urado Desv, %
psig Pcalc, psig Pcalc, psig

E-1 64 55.28 -13.63 61.24 -4.31
E-2 65 53.54 -17.63 59.06 -9.14
E-3 64 51.93 -18.86 55.39 -13.45
E-4 68 55.9 -17.79 60.18 -11.50
E-5 59 52.48 -11.05 52.57 -10.90
E-7 76 69.81 -8.14 87.78 15.50
E-6 54 62.07 14.94 75.03 38.94
P-6 62 51.5 -16.94 55.06 -11.19
E-8 61 57.13 -6.34 61.88 1.44
E-9 65 56.66 -12.83 60.76 -6.52
E-12 55 53.65 -2.45 51.33 -6.67
E-10 61 53.86 -11.70 55.66 -8.75
E-11 54 54.91 1.69 53.17 -1.54
E-13 57 54.11 -5.07 57.71 1.25
E-14 58 55.51 -4.29 60.19 3.78
E-15 61 56.69 -7.07 61.18 0.30

Se nota el efecto al considerar el flujo de gas saturado de agua liquida y ademas

utilizando modelos multifasicos.

Comentario: Esta figura
corresponde a la fig. 4-6 del libro
OIL FIELD PROCESSING OF
PETROLEUM VOLUME ONE:
NATURAL GAS.
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Figura 5.22 Punto de Rocio para el gas natural

Para determinar el efecto de la presencia de liquido en el sistema se realiz6 una
sensibilidad incrementando el contenido en el caudal liquido asociado a las
estaciones de flujo de la red y manteniendo su mismo flujo de gas. La tabla 5.7

muestra los resultados correspondientes al modelo multifasico de Beggs y Brill.
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Tabla 5.7 Efecto de la presencia de liquido considerando el modelo de Beggs y
Brill

Pmedida | B&B: 92 B&B, gas B&B, gas B&B, gas

Nodos . ' | saturado, (1 | saturado, (10 | saturado, (20 | saturado, (100 bl),
PsIg bl), psig bl), psig bl), psig psig
E-1 64 61.24 60.95 60.85 60.74
E-2 65 59.06 58.67 58.51 58.25
E-3 64 55.39 55.23 55.18 55.28
E-4 68 60.18 63.58 63.29 62.70
E-5 59 52.57 57.49 57.21 56.74
E-7 76 87.78 86.74 87.33 86.21
E-6 54 75.03 74.56 74.47 73.94
P-6 62 55.06 54.89 54.84 53.79
E-8 61 61.88 61.31 61.19 61.03
E-9 65 60.76 60.17 60.05 59.91
E-12 55 51.33 50.81 50.84 50.97
E-10 61 55.66 55.03 54.95 54.87
E-11 54 53.17 52.58 52.54 52.18
E-13 57 57.71 57.53 57.44 57.43
E-14 58 60.19 59.98 59.88 59.44
E-15 61 61.18 61.11 61.04 61.20

De la tabla anterior se concluye que los resultados obtenidos con el modelo de
Beggs y Brill no se ven afectado la presencia e incremento de la cantidad de

liquido y el dimensionamiento de las tuberias que forman la red.

El efecto de la presencia de poco contenido de liquido en la red de tuberias, se
estudio a través de los modelos ARS y Doble Circulo. Las tablas 5.8 y 5.9
muestran los resultados obtenidos con los modelos ARS y Doble circulo,

respectivamente.
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Nodos Caso I?a_se Con gas Con gas Con gas Con gas saturado,
(monofasico) | saturado, 1 bl | saturado, 20 bl | saturado, 80 bl 100 bl
E-1 55,28 62,64 63,03 63,41 63,5
E-2 53,54 59,4 59,65 59,9 59,96
E-3 51,93 56,37 56,66 201,36 240,45
E-4 55,9 63,85 64,12 64,44 64,51
E-5 52,48 57,75 57,91 58,16 58,22
E-7 69,81 88,28 87,92 88,43 88,11
E-6 62,07 75,25 75,4 75,86 75,97
P-6 51,5 55,88 56,28 56,72 56,82
E-8 57,13 62,94 62,28 62,54 62,6
E-9 56,66 62,04 61,39 61,64 61,7
E-12 53,65 52,69 51,57 51,69 51,72
E-10 53,86 56,64 55,7 55,81 55,84
E-11 54,91 53,95 53,02 53,16 53,2
E-13 54,11 58,03 58,26 58,4 58,44
E-14 55,51 60,69 61,01 61,24 61,29
E-15 56,69 62,96 63,38 63,71 63,79

Tabla 5.9 Efecto de la presencia de liquido considerando el modelo de Doble

circulo

Nodos Caso I?a'se Con gas Con gas Con gas
(monofésico) | saturado, 1 bl | saturado, 20 bl | saturado,80 bl

E-1 55,28 62,64 63,03 63,41
E-2 53,54 59,40 59,65 59,90
E-3 51,93 56,37 56,66 186,35
E-4 55,90 63,85 64,12 64,44
E-5 52,48 57,75 57,91 58,16
E-7 69,81 88,28 87,92 88,43
E-6 62,07 75,25 75,4 75,86
P-6 51,50 55,88 56,28 56,72
E-8 57,13 62,94 62,28 62,54
E-9 56,66 62,04 61,39 61,64
E-12 53,65 52,69 51,57 51,69
E-10 53,86 56,64 55,70 55,81
E-11 54,91 53,95 53,02 53,16
E-13 54,11 58,03 58,26 58,40
E-14 55,51 60,69 61,01 61,24
E-15 56,69 62,96 63,38 63,71

Comentario: Se debe colocar
los datos de campo, para que se de
una idea . Los valores en rojo
deben estar malo, voy a revisar
esas corridas, porque no incuir a
BB
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Las tablas 5.8 y 5.9 demuestran que el modelo ARS y Doble tienen un efecto
similar al modelo de Beggs y Brill y, entre ellos presentan poca diferencia, esto
se debe a que el patron de flujo presente en la mayoria de las tuberias es flujo

anular de acuerdo del modelo de Gomez (1999).
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CAPITULO VI:

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES
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6. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

Con base en la data experimental utilizada y los resultados obtenidos, se concluye:

Para flujo de gas monofasico:

1. El modelo desarrollado presenta resultados similares a los obtenidos por otros
investigadores, es decir, diferencias menores a 5.54% referidas a la presion de
salida real y menores a 5.72% referidas a la caida de presién.

2. El comportamiento de las ecuaciones que consideran o desprecian el efecto al
cambio de energia cinética es similar.

3. La desviacion entre los resultados publicados y los obtenidos usando las
ecuaciones que consideran el efecto de la energia cinética esta en el orden de
+10%.

4. Las ecuaciones que utilizan expresiones simplificadas para el factor de
friccion (Weymouth, Panhandle, IGT) presentan desviaciones en el orden de

+20%.

Para flujo de gas multifasico:

1. El modelo desarrollado considerando la presencia de poco contenido de
liquido presenta resultados similares a los obtenidos por otros investigadores,
es decir, diferencias menores a 16% para altas velocidades y menores a 24%
para bajas velocidades.

2. La combinacion de expresiones para el factor de friccion de la interfaz
permitio reducir la diferencia entre los resultados por debajo de 20%.

3. El uso de modelos de flujo monofasico para evaluar el comportamiento de gas
en redes de recoleccion de tuberias, originan desviaciones apreciables en los
calculos de presion cuando se compara con los valores medidos en campo.

4. El efecto de la saturacion del gas con agua tiene un efecto marcado en los

gradientes de presién y por ende en la presion del fluido.
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Los modelos de flujo multifasico, aln para bajo contenido de liquido, generan
caidas de presion mayores que aquellas correspondientes para flujo
monofasico.

Para una red de recoleccion de gas, el modelo de flujo multifasico de Beggs y
Brill es poco sensible para incrementos en la tasa de liquido, como
consecuencia de los diametros apreciables de las tuberias (d > 8”) que forman

la red.

Con base en la data experimental utilizada y los resultados obtenidos se

recomienda;

Para flujo de gas monofasico:

1.

Utilizar modelos que consideren el efecto cinetico cuando se desee estudiar el
comportamiento del flujo de gas monofésico en tuberias horizontales y
verticales.

No utilizar modelos simplificados para el factor de friccion cuando se estudie
el flujo de gas monofasico en tuberias.

No utilizar modelos de flujo monofasico para evaluar el comportamiento del
flujo de gas saturado en una red de tuberias de recoleccion.

Realizar ajustes en los didmetros internos o la eficiencias de las tuberias
cuando se utilicen modelos para flujo monofasico en el calculo de los
gradientes de presion en redes de recoleccion de gas.

Utilizar modelos de flujo multifasico para el analisis del flujo de gas saturado

en una tuberia o redes de tuberias.
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