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RESUMEN

En la industria petrolera es comun la presencia de restricciones en las tuberias de
transporte, ya sea como expansiones o reducciones, por lo cual resulta importante y
fundamental estudiar el efecto global en el proceso de transporte del petréleo que causan
dichas restricciones como pueden ser: valvulas, estranguladores o bien depdsitos
organicos y/6 inorgdnicos. Asi, al presentarse una restriccidon en la seccion transversal de
la tuberia, se verdn afectados de manera significativa parametros hidrodinamicos
relacionados al flujo como son la temperatura, las caidas de presion, los patrones de flujo
y la fraccién volumétrica de gas (void fraction) por mencionar algunos.

Para estudiar el efecto que las restricciones tienen en el transporte de fluidos en tuberias,
se han desarrollado correlaciones empiricas para el cdlculo de las caidas de presién a
través de este tipo de dispositivos. Dichas correlaciones se centran principalmente en
predecir la dependencia de la caida de presidn en la velocidad en toda la restricciéon. Dado
que para predecir el comportamiento de flujo multifdsico a través de estranguladores, se
requiere predecir la frontera entre flujo critico y subcritico, las correlaciones desarrolladas
presentan algunas limitaciones. Asi, diversos autores han publicado correlaciones para
describir el flujo de gas y liquido simultaneamente a través de dichos dispositivos.

El objetivo de este trabajo es el estudio de las caidas de presion de mezclas de
hidrocarburos a través de restricciones y expansiones en tuberias verticales. Con el fin de
estudiar dicha problematica, se desarrollé un modelo de flujo, el cual toma en cuenta la
naturaleza multicomponente-multifasica de los hidrocarburos producidos y combina la
hidrodindmica, la termodinamica y métodos numéricos para predecir el efecto de las
restricciones en la productividad del pozo. El modelo realizado por Ramirez-Jaramillo et al
(2004), se basa en el cdlculo de la presién y los perfiles de temperatura en el pozo, dicho
modelo se apoya en la correlacién desarrollada por Dun-Ros (1963), asi como la ecuacién
de estado de Peng-Robinson (1976) para determinar el equilibrio de fases a lo largo de la
tuberia.

Con el fin de estudiar el efecto de los cambios en las configuraciones geométricas de las
secciones transversales en diferentes posiciones axiales de un pozo, se analizé un sistema
real (pozo “A”) ubicado en el sureste de México, para el cual se obtuvieron los perfiles de
la caida de presidn total como funcidn de 9 diferentes restricciones artificiales colocadas a
3 diferentes profundidades y 3 diferentes dimensiones (disminucién del didmetro de la
tuberia en 5, 25, y 50%), esto con el fin de evaluar el efecto en la presién de superficie
debido a la presencia de las diferentes restricciones.
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El presente trabajo se ha dividido en la siguiente forma.

En el capitulo 1 se abordan los conceptos de colgamiento de liquido y los patrones de
flujo. Posteriormente se presenta una breve discusion del flujo multifasico en tuberias
verticales y a través de restricciones.

En el capitulo 2 se revisa los avances realizados en el estudio del flujo multifasico a través
de restricciones a la fecha y los resultados que se han obtenido.

En el capitulo 3 se presenta el modelo propuesto, asi como las correlaciones y ecuaciones
de estado utilizadas en este trabajo. Se presenta también el modelo para el ajuste de la
temperatura.

En el capitulo 4 se presentan las generalidades del pozo en estudio, se presentan también
las diferentes restricciones que seran utilizadas, la profundidad de colocacidn, la extensién
en la que estardn presentes y la incidencia que tendran en la disminucién del didmetro
interior de la tuberia.

Por ultimo en el capitulo 5 se realiza una discusidn y andlisis de los resultados del pozo
“A”.Y finalmente se presentan las conclusiones de este trabajo.
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CAPITULO 1: ANTECEDENTES (FLUJO MULTIFASICO)
1.1 INTRODUCCION

El estudio del flujo simultaneo de gas y liquido a través de tuberias, ha tenido auge debido
al interés de ciertas industrias, como la petrolera y la del gas natural, por optimizar y hacer
mas rentable el transporte de sus productos. La complejidad del flujo de dos fases, no
obstante, ha obstaculizado el desarrollo de un exacto y completo modelo tedrico para
predecir la caida de presién y el colgamiento de liquido. La importancia que esto
representa es de tal magnitud, que el estudio del flujo multifasico se ha incrementado
desde la década de los afios cincuenta en un intento por entender el comportamiento de
las mezclas multifasica, enfocado principalmente en el célculo de la caida de presién en la
tuberia.

En consecuencia, se han desarrollado modelos matematicos que representan este
fendmeno, basados en balances de momento, masa y energia, lo cual dificulta su manejo,
desde el punto de vista matematico, por lo que se ha optado por basar el estudio en una
serie de correlaciones empiricas que describen el proceso de una manera mas sencilla,
suministrando a su vez relaciones entre la pérdida de presién y variables propias del
sistema como: patrones de flujo, geometria y disposicién de la tuberia, propiedades de las
fases y velocidad de los fluidos (Shoham, 1998).

1.2 ECUACION GENERAL DE ENERGIA

La ecuacidn general que gobierna el flujo de fluidos a través de una tuberia, se obtiene a
partir de un balance macroscépico de la energia asociada a la unidad de masa de un
fluido, que pasa a través de un elemento aislado del sistema, representado en la figural.1.

Partiendo de la ley de conservacién de la energia:
E+AWs+AW; = E, (1.1)

Donde:

AW;= Pérdidas de energia por friccion.

AW:s= Pérdidas de energia por trabajo externo.

E;= Energia por unidad de masa, en la posicion uno.
E,= Energia por unidad de masa, en la posiciéon dos.
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q T 11bm

Densidad:z
Velocidadz
Presionz

Bomba (+Ws)

[y S
hz
1lbm
Densidadh
Velocidad
Presion Intercambiador
h1 de calor (+-Q)

Figura 1.1 Flujo a través de un elemento aislado del sistema.

La energia de expansion representada como:
E,=pV (1.2)
Donde:

E, = Energia de expansién.

p=Presion

V= Volumen especifico

La energia potencial esta dada por la expresidn siguiente:

Ib, — pi 1 Ib, —seg’
E| TP pe | L\ D788 iy = 8, (13)
L Ib seg® ) g. | Ib, — pie

m

c

Mientras que la energia cinética se expresa como:

E lbf—pie :v_2 piej L be—seg2 _ W La)
b, 2 \seg” ) g.\ Ib, — pie 2g.
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Donde:

g.=Aceleracion de la gravedad

8:232.174 Aceleracién de la gravedad estandar
h= Altura
v=velocidad

Al sustituir las energias correspondientes a las posiciones 1y 2 en la ecuacion 1.1 se

obtiene:
g, v g vy
prl+g—h1 +£+AWS +AW, = p,V, +g—h2+§ (1.5)

Arreglando tenemos
g AV?

VAp +-=-Ah+——+AW, + AW, =0 (1.6)
g. 28,

Donde:

V = volumen especifico medio del fluido

1
P
Ap = Caida de presion de la posicién uno a la posicién dos

Multiplicando la ecuacién por ﬁ y considerando despreciables las pérdidas de energia por

trabajo externo, se tiene

2 AW
£+pgAh +p Av +p—L=0 (1.7)
AL g.AL 2g AL AL

Considerando positiva la caida de presién en la direccién del flujo, se tiene:

—~=p +p +p— (1.8)

Conocida mejor como:

(2)-(2)-2)2)
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Cuando el flujo es vertical, las caidas de presidn por aceleraciéon son muy pequeiias, por lo
gue el gradiente de presidn, debido a esta misma, generalmente se desprecia, quedando
la ecuacién 1.9 de la siguiente forma:

— | =l | T (1.10)
AL ), AL ), AL ;
Donde:

[gj = Gradiente de presion total
AL ),

[% = Gradiente de presién debido a la elevacion
(% = Gradiente de presién debido a la aceleracién
(% = Gradiente de presién debido a la friccién

;

CAIDAS DE PRESION POR FRICCION

Para determinar las caidas de presién por friccion incluidas en la ecuacién 1.10 tanto
Darcy como Fanning dedujeron experimentalmente una ecuacidn en unidades constantes,
la diferencia entre la ecuacién de Fanning y la de Darcy es que la del primero utiliza el
radio hidraulico mientras que Darcy el didmetro interno de la tuberia.

Ecuacién de Darcy

(Apj _
AL), 2g.d

(1.11)

Donde:

f = Factor de friccion

d = Diametro

p = Densidad del fluido

g. = Aceleracidn de la gravedad estandar
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Ecuacién de Fanning

Como el radio hidraulico se define como la relacién que existe entre el area de la seccién
transversal respecto del perimetro dicha ecuacién queda como:

a
(%] - (o;)j %ﬁif;) i

En ambas ecuaciones aparece un factor f llamado factor de friccidn el cual depende tanto
de la rugosidad de la tuberia (g) como del nimero de Reynolds (Nge), esto es:

f:f(gsNRe) (113)

Donde:

& = Rugosidad de la tuberia
Ng.= Numero de Reynolds

1.2.1 NUMERO DE REYNOLDS

Los diferentes regimenes de flujo y la asignacién de valores numéricos de cada uno fueron
reportados por primera vez por Osborne Reynolds (1883). Reynolds observo que el tipo
de flujo adquirido por un liquido que fluye dentro de una tuberia depende de la velocidad
del liquido, el diametro de la tuberia y de algunas propiedades fisicas del fluido. Asi, el
numero de Reynolds es un numero adimensional que relaciona las propiedades fisicas del
fluido, su velocidad y la geometria del ducto por el que fluye y esta dado por:

dvp
Ng. =—— 1.14
R P (1.14)

Donde:

M = Viscosidad
d = Didmetro
p = Densidad
v = Velocidad
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Los valores corresponde a:

Flujo laminar Nge < 2300
Flujo turbulento Ngre > 3100.

1.2.2 RUGOSIDAD

La rugosidad (g) se define como una caracteristica de una superficie que esta constituida
por pliegues o crestas unidas, formando una superficie homogéneamente distribuida y
depende del tipo de material que se emplee en la construccion. (Brill- Mukheejee, 1999).

Definida matematicamente como:
n
2. Api
i=1

€=- (1.15)
A(pi/ Ai)Li

i=1

Donde:

D" Api =P-P;

i=1

P, = Presion estatica
P, = Presidn superficial
L= Longitud
A =Area

Los valores utilizados comunmente son: para una tuberia estriada 0.00006 pg. , para
tuberias de produccién o perforacién 0.0006 pg. , para tuberias de escurrimiento 0.0007
pg. y para aquellas galvanizadas 0.006 pulgadas.

Una vez determinado el régimen de flujo se puede calcular el valor de friccion.

Si el flujo es laminar de una sola fase, f depende exclusivamente del nimero de Reynolds y
estd dado por:

_ 64

TN

(1.16)
Re
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Para flujo completamente turbulento, /" es independiente del nimero de Reynolds y varia
Unicamente con la rugosidad, y estd dado por:

-2

f=|-2lo € . 2.514
37154 J7 N, 1.47)

Para flujo en la regidn critica, f'se puede calcular con la ecuacidn siguiente:

Ny =2300 1.3521

2300 2
2302610g] &4+ 214
3.715d ' 3100y

f= +0.032 (1.18)

Donde:

d = Didmetro interno de la tuberia
& = Rugosidad de la tuberia
Nge= NUmero de Reynolds

1.3 COLGAMIENTO DE LIQUIDO

Resulta importante el estudio del colgamiento del liquido (H.), ya que éste representa
uno de los principales factores que influyen en las caidas de presidon en la tuberia de
produccion. De tal modo, se define al colgamiento como la relacién del volumen de
liguido existente en una seccién de tuberia a las condiciones de flujo, y el volumen de la
seccion aludida. Esta relaciéon de volimenes depende de la cantidad de liquido y gas que
fluyen simultaneamente en la tuberia.

v
H, =2t (1.19)
VT

Donde:

H;= Colgamiento del liquido
V., = Volumen de liquido existente en una seccidn de la tuberia
V.= Volumen de la seccién de tuberia
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Cuando H; tiene un valor de cero, el flujo a través de la tuberia es Unicamente de fase
gaseosa, y cuando toma el valor de uno, la Unica fase presente es la liquida. Por lo cual,
cuando la mezcla es homogénea el colgamiento se desprecia (Garaicochea, 1991).

El colgamiento se presenta cuando la fase liquida que viaja a través de la tuberia presenta
menor velocidad que la fase gaseosa, produciéndose un resbalamiento entre fases.

Asi se define al resbalamiento o deslizamiento como un fendmeno natural del flujo que se
genera por el cambio de velocidad de una de las dos fases. Este se presenta por diversos
factores, como son la diferencia de compresibilidades entre las dos fases haciendo que el
gas en expansion viaje a mayor velocidad que el liquido cuando la presién decrece en
direccién del flujo; otro factor es la menor resistencia al flujo por friccién que presenta la
fase gaseosa respecto de la liquida. Ademads de que la segregacion gravitacional actia en
el caso de flujo ascendente ocasionando que el gas viaje a mayor velocidad que el liquido
y para flujo descendente a menor velocidad.

El colgamiento sin deslizamiento se define como la relacién entre el volumen de liquido
presente en un segmento de tuberia, que existiria si el gas y el liquido viajaran a la misma
velocidad, y el volumen de la tuberia (Beggs y Brill, 1991).

A, = 9 (1.20)
q, t9;

Donde:

Ar= Colgamiento de liquido sin resbalamiento
g, = gasto de la fase liquida in-situ
g = gasto de la fase gaseosa in-situ

Existen gran cantidad de correlaciones empiricas que consideran el colgamiento del
liguido tanto para tuberias horizontales, verticales e inclinadas destacando las siguientes:
Dukler et al. (1964), Eaton et al. (1967), Guzhov et al (1967), Beggs y Brill (1973),
Hughmark y Pressburg (1961), Bonnecaze (1971), Mukherjee y Brill (1983).

1.4 PATRONES DE FLUJO

Cada vez que dos fluidos con diferentes propiedades fisicas (densidad, presion,
temperatura, viscosidad, etc.) fluyen de forma simultanea en una tuberia, existe una
amplia gama de patrones de flujo posible. Por patrén de flujo, se entiende la distribucion
de cada fase en la tuberia con respecto a la otra fase. Muchos investigadores han
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intentado predecir los patrones de flujo que existen para diversos conjuntos de
condiciones y muchos nombres se han dado a las diferentes estructuras.

Predecir los patrones de flujo que se producen en un momento determinado en el pozo es
muy importante. Las correlaciones empiricas o modelos mecanisticos utilizados para
predecir el comportamiento del flujo varian de acuerdo con el patrén de flujo. Beggs y
Brill (1991) en un compendio de numerosas investigaciones han descrito los patrones de
flujo en los pozos e intentado predecir cuando se producen.

Basicamente todas las predicciones para modelos de flujo se basan en datos de sistemas
de baja presidn, con la transferencia de masa despreciable entre las fases y con una sola
fase liquida. En consecuencia, estas predicciones pueden ser inadecuadas para pozos de
alta presién, pozos de alta temperatura, o para los pozos productores de aceite y agua o
para aceites con tendencia a formar espuma.

La prediccion de los patrones de flujo para el flujo horizontal resulta mas dificil que para
flujo vertical. Para flujo horizontal las fases tienden a separarse, debido a diferencias de
densidades, causando un tipo de flujo estratificado que es muy comun. Govier (1961)
presentd una serie de descripciones de patrones de flujo para el flujo horizontal de aire-
agua y para el flujo vertical de aire-agua. Estos estudios muestran ilustraciones de los
diversos patrones que pueden existir, y también demostré que todos dependen en cierta
medida de las magnitudes relativas de Vy, y V.

1.4.1 PATRONES DE FLUJO EN TUBERIAS VERTICALES

Para flujo multifasico ascendente de gas y liquidos, la mayoria de los investigadores
reconocen actualmente la existencia de cuatro modelos de flujo: flujo burbuja, flujo
tapon, flujo transicién y el flujo anular. Estos patrones de flujo, que se muestran
esquematicamente en la figura 1.2. El flujo tapdn vy el flujo transicion en ocasiones se
combinan para formar un patrén de flujo llamado flujo intermitente. Es comun introducir
una transicién entre el flujo de tapdén y el flujo anular, Algunos investigadores han
denominado al flujo anular como flujo niebla o de flujo anular-niebla.
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Figura 1.2. Patrones de flujo en la tuberia vertical (Orkiszewski, 1967)

Flujo burbuja. En este tipo de patrdn de flujo la tuberia se encuentra casi llena de liquido y
la fase de gas libre es pequefia. El gas estd presente en pequefias burbujas distribuidas
aleatoriamente, al igual que sus didmetros. Las burbujas se mueven a diferentes
velocidades dependiendo de sus respectivos didametros, el liquido se mueve a una
velocidad bastante uniforme y, a excepcion de la densidad, la fase de gas tiene un efecto
minimo en el gradiente de presién. Existen, sin embargo, condiciones donde pequefias
burbujas a bajos gastos, que son a veces designadas como flujo burbuja. La diferencia
entre flujo burbuja y burbujas dispersas no siempre es claramente visible. El flujo de
burbujas dispersas se observa sobre un rango completo de inclinacién de tuberia,
mientras que el patrén de flujo burbujeante es observado solamente en flujo vertical y
tuberias de didmetro relativamente grandes.

Flujo tapdn. Aqui la fase de gas es mas pronunciada, aunque la fase liquida sigue siendo
continua las burbujas de gas se unen y forman burbujas estables de aproximadamente el
mismo tamafio y forma que la tuberia (que estdn rodeadas por una pelicula de liquido), y
son separadas por tramos de liquido. La velocidad de la burbuja es mayor que la del
liguido y puede ser predicho en relaciéon con la velocidad del bache de liquido. La
velocidad del liquido no serd constante mientras el tramo o bache de liquido se mueva
siempre hacia arriba (en la direccién del flujo), el liquido de la pelicula que rodea a la
burbuja podria moverse hacia arriba, aunque posiblemente a una menor velocidad, o
incluso podria moverse hacia abajo. Esta variacion de las velocidades del liquido, podria
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resultar no sélo en una variacién de las pérdidas por friccién en la pared, sino también en
el colgamiento de liquido, que esta influido por la densidad de la mezcla que fluye por la
tuberia. A mayores velocidades de flujo, el liquido puede incluso ser arrastrado dentro de
las burbujas de gas.

Flujo transicién. El cambio de una fase continua de liquido a una continua de gas ocurre
en este patrén de flujo. El bache de liquido entre las burbujas virtualmente desaparece, y
la fase gaseosa arrastra una cantidad significativa de liquido; aunque los efectos del
liguido son significativos, el gas es el que predomina.

Flujo anular. El flujo anular se caracteriza por la continuidad axial de la fase gaseosa en un
nucleo central con el liquido que fluye ascendentemente, al igual que la pelicula delgada
alo largo de la pared de la tuberia y las pequefias gotas dispersas en el nicleo. Cuando se
tienen altos gastos de gas, mayor cantidad de liquido se dispersa en el nucleo, dejando
una pelicula muy delgada de liquido que fluye a lo largo de la pared de la tuberia. El
esfuerzo de corte interfacial que ocurre entre el nucleo y la interfaz de la pelicula asi como
la cantidad de liquido arrastrado en el nucleo son parametros importantes en el flujo
anular.

1.5 FLUJO MULTIFASICO EN TUBERIAS VERTICALES.

El estudio del flujo multifasico a través de las tuberias verticales resulta fundamental ya
gue en esta etapa se consume la mayor parte de la energia para transportar los
hidrocarburos desde el yacimiento hasta la superficie, por lo cual es necesario conocer la
distribucidn de la presion. La estimacion de la caida de presidon para el flujo multifasico en
tuberias verticales es uno de los problemas mas complejos en la préactica de los campos
petroleros. Para dicho problema, se han creado correlaciones y modelos mecanisticos y
debido a la extrema complejidad del flujo multifasico, las correlaciones propuestas son,
por necesidad, empiricas, limitadas Unicamente por caidas de presién por friccién,
diametros de tuberias, caracteristicas de los fluidos utilizados, geometria y condiciones de
flujo entre otros.

A la fecha, existe gran cantidad de correlaciones empiricas para flujo vertical. La tendencia
gue tienen dichas correlaciones parte basicamente de dos consideraciones si se toma en
cuenta el deslizamiento entre las fases y si se distinguen los patrones de flujo. En general
los primeros son modelos que se caracterizan por asumir que el flujo es homogéneo y, por
tanto, se le asignan propiedades promedio a la mezcla.

11
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La mayoria de los modelos homogéneos consideran el flujo como una mezcla en donde las
fases se mueven a la misma velocidad a través de tuberias de didmetros especificos y no
consideran la presencia de patrones de flujo. Algunos si toman en cuenta el deslizamiento
entre las fases; por consiguiente, estos modelos proponen una correlacién para
determinar la fraccion de liquido con deslizamiento. Algunos autores que han desarrollado
dichos modelos son Wallis (1969), Poettman y Carpenter (1952), Baxendell y Thomas
(1961), Fancher y Brown (1963), Oliemans (1976), Ouyang y Aziz (1998).

Los modelos de correlacién son aquellos en los que sus autores proponen una serie de
ajustes de datos experimentales para correlacionar una variable determinada. Las
correlaciones pueden considerar tanto el deslizamiento entre las fases como la existencia
de patrones de flujo; por tanto, requieren de métodos para determinar el patrén de flujo
presente. Una vez que se ha determinado el patrén de flujo correspondiente a unas
condiciones dadas, se determina la correlacién apropiada para el cdlculo del factor de
friccibn como la fraccion volumétrica de liquido con deslizamiento, las cuales,
generalmente, son distintas dependiendo del patréon. Autores que han desarrollado
correlaciones empiricas de este tipo son: Duns y Rus (1963), Fancher y Brown (1963),
Hagedorn y Brown (1965), Orkiszewski (1967), Aziz (1972), Beggs y Brill (1973), Chierici
(1974).

De acuerdo a las comparaciones realizadas por Lawson-Brill (1974), las correlaciones mas
apropiadas para evaluar flujo vertical, debido a las variables y consideraciones realizadas
son las siguientes:

Duns y Ros (1963)

La correlacion de Duns y Ros fue desarrollada para flujo vertical de mezclas de gas y
liguido en pozos. Esta correlacion es valida para una amplia gama de mezclas de aceite y
gas al igual que para regimenes de flujo. Aunque la correlacion esta disefiada para
utilizarse con mezclas secas aceite-gas, también puede ser aplicable a las mezclas
himedas con una correccion adecuada.

Duns y Ros escogieron una aproximaciéon un poco diferente que la mayoria de los
investigadores. El gradiente de presidn es expresado como una fracciéon del gradiente de
liquido hidrostatico (pi). Ellos definieron arbitrariamente el gradiente de presion estatica
como el peso del volumen por la densidad in-situ y desarrollaron correlaciones para la
friccién en la pared de la tuberia de sus extensos datos de laboratorio para cada una de las
tres amplias regiones de flujo. Aunque ellos usaron en un punto especifico un balance de

12
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presidon en lugar de un balance de energia, sus ecuaciones son un balance de energia
termodindmico. El gradiente total incluye un gradiente estdtico, un gradiente de friccidon y
un gradiente por aceleracidn. Los efectos de resbalamiento entre el gas y el liquido son
incorporados en el gradiente estatico y se mantienen separados de los efectos debido a la
friccién. Ellos separaron el flujo en tres tipos de regiones y prepararon correlaciones
separadas para el resbalamiento y friccion en los tres. Las tres regiones son:

- Regidn |: La fase liquida es continua y el flujo burbuja, flujo tapdn y parte del flujo

burbuja existe en este régimen.

- Regidn 1l En esta region las fases de liquido y gas se alternan. La regién por lo tanto
cubre el patrén de flujo bache y el resto del flujo burbuja.

Region lll: En esta region el gas es la fase continua por lo que en esta regién se
encuentra el flujo niebla.

La correlacién de Duns-Ros para un contenido de agua inferior al 10% (con un factor de
correccion) funciona bien en regimenes burbuja, tapon, y en regiones espumosas. La
prediccidn del perfil de presién del método de Duns y Ros se describe a continuacidn, en
relacién a distintas variables de flujo consideradas:

-Tamano de la tuberia. En general, la caida de presion es predicha respecto a una gama
de tuberias de didmetros entre 1y 3 pulgadas.

-Densidad del aceite. Predicciones confiables de la caida de presién fueron obtenidas
para una amplia gama de densidades de aceite que van de los 13-56 °API.

-Relacién gas-liquido (RGL). La caida de presién es mayor a la predicha para un amplio
rango de RGL. Sin embargo los errores se hacen especialmente grandes (> 20%) para RGL
superior a 5000 (pie®y/bl,).

-Corte de agua. El modelo de Duns Ros no es aplicable para flujo multifasico de mezclas

de aceite, agua y gas. Sin embargo, la correlacidn se puede utilizar con un factor de
correccion adecuado como se mencioné anteriormente.

13
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Hagedorn y Brown (1965)

Esta correlacion se desarrolld a partir de datos obtenidos de un pozo vertical de 1500 pies.
Fueron considerados en el andlisis experimental diametros de tuberiade 1,1 1/4y 1 1/2
pg. junto con 5 diferentes tipos de liquidos: agua y otros cuatro tipos de aceite con
viscosidad entre 10 y 110 CP (@ 80 ° F). De los resultados de estas pruebas fueron
desarrolladas correlaciones que permiten la prediccidn exacta del flujo de los gradientes
de presién para una amplia variedad de tamafios de tuberias, condiciones de flujo y
propiedades de los fluidos. Su rendimiento se describe brevemente a continuacién.

-Tamafio de la tuberia. Las pérdidas de presién se predijeron con precisiéon para tuberia
de entre 1y 1.5 pulgadas. Un brusco aumento en el tamafno de tuberia causa una mayor
caida de presidn respecto a las previstas.

-Densidad del aceite. EIl método de Hagedorn-Brown tiene mejores resultados para
predecir la pérdida de presion de aceites pesados (13-25 ° API) y en predecir el perfil de
presion de aceite ligero (40-56 ° API)

Relacién gas-liquido (RGL). La caida de presion es mayor a la predicha para RGL mayores
de 5000 (pie’y/bl,)

Corte de agua. La precisién de la prediccion del perfil de presidn es generalmente
buena para un rango amplio de cortes de agua.

Orkiszewski (1967)

Esta correlacién esta limitada a caidas de presidn para dos fases en tuberias verticales y es
una extension del trabajo de Griffith y Wallis (1961). La correlacion es valida para
diferentes regimenes de flujo como son burbuja, bache, transicion, y niebla y es una
combinacion de varios métodos, como se muestra en la tabla 1.1.

Método Régimen de flujo

Griffith y Wallis Burbuja

Griffith Bache ( término de densidad)
Orkiszewski Bache ( término de friccion)
Duns y Ros Transicion (bache-niebla)
Duns y Ros Niebla

Tabla 1.1 Métodos utilizados en la correlacion Orkiszewski
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Orkiszewski remarcé que el colgamiento de liquido fuera derivado del fenémeno fisico
observado y que el gradiente de presidn fuera relacionado con la distribucion geométrica
de la fase de liquido y gas, por lo que determind que la densidad de la mezcla se calculara
mediante el colgamiento, considerando en ella el resbalamiento entre las fases. El factor
de friccion se correlaciond con las propiedades del fluido en la fase continua. El
comportamiento de la correlacién de Orkiszewski se describe brevemente a continuacion
para las variables de flujo consideradas.

-Tamano de la tuberia. La correlacién se desempefia bien para tuberias de entre 1y 2
pulgadas. La caida de presidn es mayor a la predicha para tuberias superiores alas 2
pulgadas.

-Densidad del aceite. Para aceites de baja densidad (13-30 ° API), el perfil de presién es
mayor al predicho en la correlacion. Sin embargo, las predicciones mejoran para aceites
de mayor ° API

-Relacion gas-liquido (RGL). La exactitud del método de Orkiszewski es aceptable para
RGL hasta de 5000 (pie3g/bIL). Los errores llegan a ser grandes (> 20%) para RGL por
encima de este valor.

-Corte de agua. La correlacion predice la caida de presién con una buena precisidon para
una amplia gama de cortes de agua.

Beggs y Brill (1973)

Beggs vy Brill establecieron una correlacién para calcular la distribucidon de la presion en
tuberias con flujo multifasico, a partir de pruebas de laboratorio. El método es aplicable a
flujos horizontal, inclinado y vertical. Los experimentos se realizaron en tubos
transparentes de acrilico de 90 pies de longitud, los cuales estaban dotados de un
mecanismo que permitia variar su posicidon desde la horizontal hasta la vertical, ademas se
tenian dispositivos para medir gastos, caidas de presién, angulos de inclinacién y el
colgamiento. Los fluidos que utilizaron fueron agua vy aire.

Para cada diametro de tuberia, los gastos de liquido y gas variaban por lo que se pudieron
observar todos los patrones de flujo cuando la tuberia estaba en posicién horizontal. Una
vez establecido cada patrén de flujo se procedid a variar el angulo de inclinacién, asi que
se pudo observar como el dngulo de inclinacidn afectaba el colgamiento y el gradiente de
presion. El colgamiento y el gradiente de presiéon fueron medidos en dngulos que variaban
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de 5, 10, 15, 20, 35, 55, 75 y 90 grados, y se encontrd que el colgamiento llegaba a su valor
maximo en +50 grados y a su valor minimo en -50 grados. El mapa de patrones de flujo
original que obtuvieron Beggs vy Brill fue ligeramente modificado para poder incluir la zona
de transicién entre el patréon de flujo segregado y el intermitente. El comportamiento de
la correlacién se describe brevemente a continuacidon para las variables de flujo
consideradas.

-Tamano de la tuberia. Las pérdidas de presion se predijeron con precisién para tuberias
de tamafios entre 1y 1.5 pulgadas. Un brusco aumento en el tamafio de tuberia causa una
mayor caida de presidn respecto a las previstas.

-Densidad del aceite. Se obtiene un comportamiento razonable para un amplio intervalo
de valores de densidades de aceite.

-Relacion gas-liquido (RGL). En general se obtiene una caida de presion mayor a la
predicha al incrementarse la RGL. Los errores llegan a ser especialmente grandes
alrededor de los 5000 (pieag/bIL).

-Corte de agua. La precisidon de las predicciones del perfil de presidn es generalmente
bueno hasta el 10% de corte de agua.

1.6 FLUJO MULTIFASICO A TRAVES DE RESTRICCIONES

El flujo de fluidos a través de restricciones es muy comun en las industrias del petréleo y
gas natural. Dichas restricciones pueden ser clasificadas en diferentes tipos como son: las
que se produce cuando el liquido y / o gas son medidos a través de medidores de orificio
y cuando los fluidos fluyen a través de cualquier tipo de vélvula superficial, comunmente
llamado componentes de la tuberia. El otro tipo de restricciones se crea cuando los fluidos
fluyen a través de estranguladores, ya sea estranguladores en superficie o a través de
estranguladores de fondo, y cuando los fluidos fluyen a través de valvulas de seguridad de
fondo. De igual forma puede existir restriccidn al flujo causada por depdsitos organicos
tales como parafinas o formaciones de hidratos (Brill-Mukheejee, 1999).

La mayoria de las restricciones para la medicion del flujo en mecdnica de fluidos se

describe como Venturis, boquillas, o medidores de placa de orificio. La Figura 1.3 muestra
diferentes diagramas de dispositivos de medicion y sus relaciones con la tuberia.
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Tipo de medidor Diagrama esquematico Pérdida de carga

? ﬁ__x_ Flujo

ifici D Dy — Alta
Orificio 1 ¢

]

‘ i e::z)zFlujo
——

Boquilla D, Intermedia
Flujo .
Venturi Dy Dy — Baja

Figura 1.3. Diagramas de Restricciones para la medicidn de flujo.

El comportamiento del flujo a través de restricciones como valvulas, conexiones, etc. es
muy dificil de describir. La trayectoria del flujo es asimétrica, y la teoria existente no se
aplica. Para el flujo de una sola fase, las pérdidas de presion se basan generalmente en la
adicion de "longitud equivalente" de la tuberia. Un enfoque similar se aplica para el flujo
de la fase dos, pero los resultados de la investigacidon siguen siendo validados.

1.6.1 FLUJO A TRAVES DE ESTRANGULADORES

Como se menciono anteriormente, ademas de las restricciones para la medicion del flujo,
otros tipos de restricciones se encuentran comunmente en las tuberias, estos son los
estranguladores (o estranguladores de flujo positivo) y las vélvulas subsuperficiales de
seguridad. Estos pueden variar significativamente en forma y en la longitud en relacidn
con el dispositivo de medicién.

Los estranguladores con frecuencia se instalan en los pozos para crear una restriccién al
flujo, con lo cual se puede controlar el gasto de produccion y/o la presidn corriente abajo.
El control del gasto de produccién a menudo es necesario para prevenir la conificacidn de
agua o gas y para controlar la produccién de arena proveniente de los yacimientos.
Asimismo, el estrangulador cumple la funcién de proteger el equipo superficial y sub
superficial y de conservar la energia del yacimiento para que la declinacién de la presiéon
sea mas lenta. Estos dispositivos normalmente tienen entradas ligeramente redondeadas
y pueden tener varias pulgadas de largo. Por otro lado, las vélvulas de seguridad o valvulas
de tormenta pueden operar bajo diversos principios que van desde de control de la
velocidad en superficie o acciondndose a una temperatura fija. Todas las vélvulas se
encuentran completamente abiertas, a menos que algln pardmetro produzca su cierre.
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La mecdnica de las mismas puede ser muy compleja y esta fuera del alcance de este
trabajo. De especial importancia resulta la configuracién interna, la cual puede ser
bastante compleja, a través de la cual los fluidos deben fluir. Esta configuracién es
diferente entre los distintos fabricantes e incluso diferentes para valvulas de la misma
compafiia. El diagrama muestra el perfil de flujo de dos valvulas de seguridad
subsuperficiales de velocidad comin con mandriles de bloque en la figura 1.4. Los
estranguladores pueden ser cortos (Otis- J) y biselados como se muestra o bien largos
(Camco A-3) con muy poco bisel. El disefio de las védlvulas de seguridad es aun mas
complicado debido al problema de erosién causado por la arena, la cual tiende a agrandar
la abertura de flujo asi como para la validacién de los calculos de disefio para periodos de
tiempo cortos. Otra deficiencia de los calculos de disefio para estranguladores largos y
vdlvulas de seguridad podria resultar de omitir los efectos de la friccion (Brill- Mukheejee,

1999).
=-""'|
1.995

MAMNDRIL
DE CIERRE

_.I—TUBERiA

p— 1. 995

- 687
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« 942 - 890

« TS0 . 558
ESTRANGULADOR ESTRANGULADOR
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- 758 . 890
e e ], 985

Figura 1.4. Tipicas configuraciones de flujo de valvulas de seguridad de velocidad
controlada Otis Interal y J Camco A3. (Beggs-Brill, 1991)

TLIEERIA—'i'— VALVULA OTIS "J
TUBERIA—*— VALVULA CAMCO A-3

La mayoria de estudios publicados en dos fases a través de una restriccién al flujo
involucran el denominado flujo “Critico” o “Sénico". Esto es principalmente una
consecuencia de la amplia utilizacién de estranguladores que normalmente operan en
condiciones de flujo critico. Sin embargo, una de las aplicaciones actuales mas
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importantes involucra el flujo en una y dos fases a través de valvulas de seguridad de
fondo o védlvulas de tormenta. Esta aplicacion se rige por un flujo subcritico, y la teoria
existente para predecir el comportamiento de la presidon y gasto es inadecuada. El
propdsito de este tema es revisar y evaluar el estado actual de la técnica para describir el
flujo dos fases a través de restricciones. Antes de describir las técnicas de calculo
existentes se discutird el tema de flujo critico vs. subcritico.

1.6.2 FLUJO CRITICO VS. FLUJO SUBCRITICO

Para flujo compresible, es posible que la velocidad de los fluidos a través del
estrangulador alcance la velocidad del sonido o velocidad sénica de tal modo las
perturbaciones de presidn viajan a una velocidad sdnica en el estrangulador, y el
comportamiento de flujo es independiente de las condiciones corriente abajo del
estrangulador. Entonces el flujo se convierte en independiente de las perturbaciones
corriente abajo de la presion, la temperatura o la densidad ya que la alteracién no puede
viajar en la direccién corriente arriba. Esta condicién es llamada flujo critico. Si la maxima
velocidad de los fluidos en el estrangulador es menor que la velocidad del sonido, el flujo
es conocido como flujo subcritico. Por lo tanto, una prediccién de la velocidad del sonido o
de la frontera entre el flujo critico y subcritico es necesaria para describir el
comportamiento de flujo de fluidos compresibles a través de restricciones. La figura 1.5
muestra la dependencia del gasto a través del estrangulador en relacién con la presién
corriente abajo respecto de la presidn corriente arriba para fluidos compresibles.

Frecuentemente se identifican los flujos subsoénicos, supersdnicos y sénicos por su
nimero de Mach, que es el cociente entre la velocidad de flujo (V) y la velocidad del

sonido en el medio en que se mueve dicho objeto, es decir la velocidad de propagacion
(V)

V

M=-"L (1.21)
VP

Donde:

M = NUmero match
V, =Velocidad de flujo

V, = Velocidad del sonido
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Por tanto, los flujos supersdnicos tienen un nimero de Mach superior a uno, los flujos
subsdnicos un numero Mach menor a uno y los flujos criticos o sdnicos iguales a uno. Al
alcanzar este valor el drea de flujo alcanza su valor minimo y se dice que se ha logrado una
condicién de garganta a cuyas propiedades se les denomina “criticas” y a las anteriores a
ella como relaciones criticas.

2,000
1,800

1,600
16/, PE-

a
2

&

oy

E

Flujo critico

<«
600 ‘ Flujo suberitico
i

Giasto de gas, Mpcd
8

0 0.2 0.4 0.6 0.6 1 15
Relacion de presion, y

Figura 1.5. Dependencia del gasto del estrangulador en y (Brill- Mukheejee, 1999).

Un conjunto de ecuaciones que describen el flujo isoentropico (adiabatico sin
resbalamiento) de las condiciones corriente arriba (P, p;, T;) a cualquier otra seccién (P,

p, T)es:

%zl+[?jM (1.22)
k
ﬂ:{H[_kz_l MZ}H (1.23)
p
s
&{H(? MZ}H (1.24)
P
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Donde:
C
k=—2
C (1.25)

k = Relacion de calores especificos

C, = Calor especifico a presion constante (Btu/Iby,-°F)
C, = Calor especifico a volumen constante (Btu/lby,-°F)
()1 = Condiciones arriba del estrangulador

Para flujo sénico (M = 1), las condiciones pueden ser designados con un asterisco. Asi la
velocidad critica en la garganta es:

144k
\/ P

Donde:

v*=Velocidad critica en la garganta

p = Densidad

p = Presion

g. = Aceleracidén de la gravedad estdndar (32.174)

Si el flujo sénico existe (M = 1) y asumiendo un gas diatdmico (k = 1.4), entonces las
ecuaciones 1.22 a 1.23 se convierten en:

%
TT:—kil = 0.833 (127)
1
k
2 Nkl
= mj =0.528 (1.28)
2 ﬁ
(k_j =0.634 (1.29)
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Donde:
p = Densidad
p = presion

k = Relacion de calores especificos
( )* = condiciones en la garganta

Los resultados muestran que para el aire y otros gases con k= 1.4 la temperatura absoluta
cae alrededor del 17%, la presidn cae alrededor del 47%, y la densidad se reduce en
alrededor de 37 por ciento.

La ecuacion 1.28 es con frecuencia el cdlculo que se realiza para determinar si el flujo es
critico o subcritico. Si la relacién es superior a 0.528, se supone que el flujo es subcritico.
Otro parametro para definir el flujo critico es el resultado directo de la ecuacién 1.26, que
muestra el gasto in situ a través de una restriccion de area fija, que permanece constante.
De tal modo el flujo supersénico no puede existir en la garganta. Por lo tanto, una
reduccién de la presidn corriente abajo cuya relacién de presiones corriente abajo
respecto a la corriente arriba sea inferior a 0.528 no causara cambios en el gasto.

Aunque la teoria anterior se ha desarrollado para el flujo de gases, se hace extensiva para
flujo critico de liquidos a través de restricciones.

El flujo sénico para liquidos y gases ocurre a diferentes velocidades. El criterio mas simple
para determinar si existe flujo critico para una mezcla de dos fases consiste en que el flujo
existe si la reduccion de la presién corriente abajo no aumenta el gasto légicamente.
Predecir cuando sucede esto aun no ha sido posible. Olson (1991) afirma que para las
mezclas gas-liquido, la velocidad del sonido es menor que la de cualquiera de las dos fases
fluyendo en forma individual. Sin embargo el problema consistird en determinar a qué
velocidad ocurrira el flujo sénico en una mezcla de dos fases.

1.6.3 MODELOS MULTIFASICO PARA ESTRANGULADORES

Para predecir el comportamiento del flujo multifasico a través de estranguladores se
requiere que primero se haga la prediccién de la frontera entre el flujo critico y subcritico,
lo cual es mas dificil que para el flujo monofasico de gas. La eleccién adecuada depende
de que se haga el calculo de relacidon de presién critica por debajo de la cual el gasto
masico total es constante, o si se estima la velocidad sdnica de la mezcla multifasica. A
continuacién se presentan los modelos multifasicos desarrollados para las condiciones de
flujo critico, flujo subcritico y la frontera entre el flujo critico-subcritico
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FLUJO CRITICO

Gilbert (1954), Ros (1960), Baxendell (1957), Achong (1961), Pilehvari (1980). A partir de
datos de produccion Gilbert desarrolld una expresidn tomando como base la relacién de
las presiones antes y después de un orificio para flujo sénico, recomendando que dicha
relacion fuera de 0.588 o menor. Posterior a este trabajo relaciones de tipo Gilbert se
generaron. Como son los modelos de Ros, Baxendell, Achong y Pilehvari que tomaron
como base el trabajo de Gilbert y cada uno establecié una correlaciéon en la que sdlo
variaron los coeficientes de flujo, los cuales se muestran en la tabla 1.2. La forma general
de las ecuaciones desarrolladas por estos investigadores es la siguiente:

B AqLRB
Pi= 4, (1.30)

Donde:

p1 = Presion corriente arriba del estrangulador (Ib/pg?)
qr = gasto de liquido (bl/d)

R = Relacion gas-liquido (pie*/bl)

d, = Didmetro del estrangulador en 64avos de pg.

A, B, C = constantes que dependen de la correlacidn

Coeficiente
Correlacion A B C
Gilbert 10 0.546 1.89
Ros 17.4 0.5 2
Baxendell 9.56 0.546 1.93
Achong 3.28 0.65 1.88
Pilehvari 46.67 0.313 2.11

Tabla 1.2 Coeficientes empiricos para correlaciones de flujo critico en dos fases
Omaiia et al (1969). Omafa presentd una correlacion empirica para predecir el flujo
multifasico critico a través de estranguladores tipo Thornhill-Craver. Un analisis

dimensional del problema de flujo multifasico a través de estranguladores dio diferentes
grupos adimensionales.

0, (1.31)
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0.5
1
Np, =1.74x107
pl pl(pLaLJ (132)

_ Pr
N, =0.1574d, - (1.33)
Y

1.25

_ P

NqL _1'84quc(O_LJ (1.34)

Esta correlacion empirica se desarrollé mediante la aplicacién de un procedimiento de
analisis de regresidon por minimos cuadrados de una serie de pruebas de alta presion
gas/agua.

-3.49 3.19 170.657 1.80
N, =0263N ;¥ N3 405" N (1.35)

Donde:

q1s.= Gasto de liquido [bl/dia]

p = Densidad [Ibm/pie’]

oy Tension superficial liquido-gas [dinas/cm]
d.;, = Didmetro de la tuberia en 64avos de [pg.]
p = Presion corriente arriba [psia.]

Ashford (1974). Ashford también desarrolld una relaciéon de dos fases de flujo critico
basado en el trabajo de Ros y Gould realizados en el mismo afio (1960). En el cual se
trazan los limites criticos-subcritico definidos por Ashford, demostrando que para
diferentes valores de los exponentes politropicos se obtienen diferentes fronteras. La
expresion de Ashford para v,, es desarrollada a partir de la relacion resultante del gasto
masico a través del estrangulador, y es:

qm = CDAC V_2

v, (1.36)

Donde:

v = Velocidad de orificio
Cp = Coeficiente de descarga del orificio

V2 =Volumen del fluido especifico

(), = Condiciones corriente abajo de la garganta.
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Para flujo critico, la relacidon de presién critica, g, es definida como la relacién de la
presion corriente arriba a la presidén corriente abajo del estrangulador, la cual ocurre

cuando:
£=¢, (1.37)
d.
qm :0
de (1.38)
La ecuacién 1.45 representa la relacidn de presion critica
P>
£, =—
o (1.39)
Donde:
p = Presion corriente arriba
Pp2=Presién corriente abajo
La expresion apropiada para la relacién de gas libre-liquido R (p, T) es:
Tz 1
R(p, =L (R-R) ——
T, 5.615 (1.40)
Y la ecuacién que relaciona el gasto total de fluido al gasto masico es:
Rp,
+——2 +WOR
Dse _ Po 5.615 P
(1.412)

+ (R_Rs)T'lzlppc
°" 5615 T.p,

qrr

+WOR

Con esto obtenemos una expresidn para el gasto de aceite como una funcién del gasto
total (aceite, gas y agua), cada gasto expresado en términos del gasto del aceite:

Tz 1 WOR} 5.615

—q,| B, +(R-R)"ZL 4 oR |20
T q{ R s 86400 (1.42)

25



CAPITULO 1 ANTECEDENTES F.I. UNAM

Donde:

R =Relacidén gas-aceite instantanea

R; = Relacién de solubilidad del gas

B, = Factor de volumen del aceite

WOR = Relacién agua-aceite

T = Temperatura

Z = Factor de compresibilidad

()1 = Condiciones corriente arriba de la garganta

Surbey et al. (1985). Surbey establece una expresidon para encontrar la presién corriente
arriba, sin embargo ésta es restrictiva y no se aplica a estranguladores convencionales.

ARb b
P q;
A (1.43)

Donde:

P; =Presion corriente arriba

R =Relacidn gas-liquido

q.= gasto de liquido

A=0.2797, B=0.3955, C =0.4664, D" =0.5917

Modelo Abdul-Majeed (1986). Con los resultados del andlisis realizado, las correlaciones
mas precisas de acuerdo al tamafio del estrangulador son:

Tamafio del estrangulador (1/64) Correlacién
d < 6 NqL — 272N;0.2357 N2A6357 Q3.61605 Ncli.6704

_ -0.3797 0.5916 0.51645 1.7042
6 <d<10 N, =197.6N, N0, N,
10Sd<30 NqL — 321.837N;0.07955N237395Q;)AS‘)ZSNd2.0072
4530 q=C,C,API**'RGL"?
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FLUJO CRITICO-SUBCRITICO

Distintos autores han desarrollado métodos para predecir el limite del flujo critico en flujo
multifasico. De los que destacan los siguientes:

Fortunati (1972). Fortunati presenté un método empirico que puede ser utilizado para
calcular ambos flujos multifasico (critico y subcritico) a través de estranguladores. El
asumid una mezcla homogénea y establece que esa suposicion era valida siempre que vy,
sea mayor que 32.8 pie/seg. y que el Numero Froude (Ny) sea mayor a 600. Utilizando
datos experimentales, Fortunati desarrollé la figura 1.6, que puede ser utilizada para
definir la frontera entre el flujo critico y el subcritico. Las curvas de la figura 1.6 se basaron
en una presién 19.8 psia. corriente abajo.

Para determinar la velocidad de la mezcla a partir de la velocidad actual de la mezcla y de
la presion corriente abajo, se utiliza la siguiente formula:

n
V,, =V £
m2 m2F
Do (1.44)
Donde:
0.38
n=1-%,) (1.45)

V2 = Velocidad de la mezcla a la presion actual (P;) [m/s?]

vmor = Velocidad de la mezcla correspondiente a P, (se lee de la figura 1.6)
P> = Presién actual corriente abajo del estrangulador

Ppor=Presion corriente abajo del estrangulador usada para graficar las curvas
experimentales de la figura 1.6

(1—A) = Concentracion del liquido con respecto a la mezcla

Ashford y Pierce (1975) Desarrollaron una expresion para el gasto mdsico total de una
mezcla multifasica. Ellos asumieron que existe flujo isoentrdpico a través de la restriccién,
gue el liguido es incompresible y se considera una mezcla homogénea, ademas que el
liguido no se flashea. La ecuacién 1.46 asume que la derivada del gasto con respecto a la
relacién de presidn es cero en la frontera critica.
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Figura 1.6. Mezcla de velocidades para flujo critico y subcritico.

:Mhl{(ijﬁ—yﬂ—yc+qyf—l

k(l+R1y?

— c 1.46
Ve R (1.46)
Donde:
po k1 (1.47)

=— _
et (1.48)
k

V.= Relacién de presion critica
K =Relacion de calores especificos
R=Relacion gas-liquido

La ecuacidn 1.46 requiere de un proceso iterativo para determinar los valores de y. como
funcién de la relacién gas/liquido in situ para diferentes valores de k. La relacion
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gas/liquido in situ a condiciones corriente arriba, R;, se puede calcular facilmente como la
relacién de las velocidades superficiales del gas y del liquido que se determinan a
condiciones inmediatamente corriente arriba del estrangulador.

Sachdeva (1986). Sachdeva amplié el trabajo de Ashford y Pierce y propuso una relacion
para predecir la relacidon de presion critica. También llevd a cabo un estudio teérico-
experimental del que se deriva una expresion para encontrar el limite entre flujo critico y
subcritico y las siguientes ecuaciones para determinar y..

N i
A 1.49
Ve (Dj (1.49)
Donde:
k 1—x A=y,
N: +( gl)pél y) (1.50)
k-1 X g0
ook n rlex e o) (1.51)
k=12 XaPr 2 XaPr
x . (C —-C
n=1+ 01 (Cr = Coe) (1.52)
'xglcvg + (1 _'xgl )CL
_ W
Xy =—""— (1.53)
Wo T W,
wy =0.07642,q,. (R, - f,R,) (1.54)
WLI :5'615quc (fuBulpol +fwalpwl) (155)

La ecuacion 1.49 es adimensional y puede utilizar cualquier tipo de unidades consistentes.
Para determinar y. a partir de la ecuacion 1.49 se requiere de un procedimiento iterativo.
Se asume un valor de y. en la ecuacion 1.50. Esto permite un calculo de y.. Es adecuado
un método directo de sustitucion cuando se utiliza el valor calculado de y. para la
siguiente suposicion hasta que los valores calculados y supuestos de y. converjan de
acuerdo con una tolerancia predeterminada. Un valor de 0.5 es recomendado para la
primera suposicion.
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Perkins (1990). Perkins deriva una ecuacién para predecir la relacién de presion critica.
Perkins combind las ecuaciones de conservaciéon de masa y la de expansidn isotrdpica de
una mezcla multifasica homogénea, para llegar a una expresion que defina el gasto masico
total. Utilizando las mismas suposicion que Ashford y Pierce en la ecuacién 1.46 Perkins
desarrolld la expresion

- ’ X x, : X X
{2C{I—yc"}+2ﬂm(1—yc)}x 1—(2] Tt {jw HjJ [n]((”f)]

X »." o
gly.: xglyc +ﬁLl

2

-1 -1
= l—(jzj Lﬁ“ (xglycn+IBL1JX[CLH;1JJ/C”+IBLI:|
' X,y
(1.56)
Donde:
X X
B =Pn pol p_’”j (1.57)
ol wl
Y
C=x, +|(x,C, +x,C, +XW,CVW)§/I—R} (1:58)
Donde:

.= Relacién de presidn critica

n = Exponente politrépico para el gas

x = Fraccion en peso de una fase dada en la corriente de flujo
¢, = Capacidad calorifica a volumen constante

C puede ser evaluar presumiblemente como una condicién corriente arriba o bien

corriente abajo. El exponente politrépico de expansidon para mezclas utilizado en la

ecuacion 1.52 se definié como:
B (xgkag +x,C, +x,C,,)

= 1.59
(ngvg +x,C,+x,C,.) ( )

n

Tal como en los caso de Ashford-Pierce y Sachdeva, se requiere de un proceso iterativo
para determinar y..
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CAPITULO 2: REVISION DEL ESTADO DEL ARTE
2.1 FLUJO A TRAVES DE RESTRICCIONES (REDUCCIONES Y/O EXPANSIONES)

Si bien el estudio del flujo multifasico en tuberias ha sido estudiado ampliamente, la
mayoria de estos estudios estan enfocados a tuberias de area constante. Muy poca
investigacion se ha hecho sobre las pérdidas de presion que se producen cuando un fluido
de dos fases pasa a través de una repentina expansion o contraccién. Sin embargo para
abordar el tema flujo multifasico a través de restricciones se busca, al igual que en
tuberias de area constante, obtener una correlacién empirica, ya que estas ofrecen un
método eficaz para evaluar caracteristicas asociadas con este flujo. Cuyo objetivo es
determinar pardmetros de flujo tales como caidas de presién, la fraccion de vacio de
vapor o la transferencia de calor por mencionar algunos.

La prediccién exacta de la fraccidon de vacio del vapor resulta de suma importancia, ya que
es a partir de este pardmetro que se realiza una evaluacién fiable de las caracteristicas
hidrodinamicas de los sistemas de dos fases. La dificultad en la prediccién de la fraccion de
vapor de vacio surge del hecho de que la velocidad media de la fase liquida es
generalmente menor que la velocidad media de la fase de vapor. Como resultado, la
fraccion en el drea de seccidn transversal del canal ocupado por cada fase no puede ser
determinada a partir de los valores conocidos de gasto y densidad de cada fase.

A continuacidn se presenta las publicaciones y los avances sobre el de flujo de dos fases a
través de boquillas, orificios, vélvulas, codos y venturis realizados a la fecha.

Petrick (1958) reportd un estudio sobre el efecto que se tiene en un proceso secuencial
expansion/reduccion en una tuberia que transporta una mezcla agua-aire, la cual fluye
ascendentemente en una tuberia vertical. La fraccién peso del aire en todos los casos se
encontré por encima de 0.0045. También se monitorearon los cambios en los regimenes
de flujo con una camara. Petrick llegd a la conclusidn de que la transiciéon después de una
subita reduccidon — expansién se encuentra en funcion de la fraccion de gas, el flujo de
masa total y la relacion del area. También informé que la zona de transicién después de la
contraccién no fue tan pronunciada como en el caso de una expansién.

Richardson (1958) realizé un estudio en tuberias horizontales, para mezclas aire-agua,
destacando el andlisis del comportamiento de la fraccién de vacio en las cercanias de una
sUbita restriccion.
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Hessen y Peck (1958) llevaron a cabo experimentos con diéxido de carbono que fluia a
través de orificios y boquillas horizontales.

Straub y Silverman (1960) informaron de mediciones de caidas de presion, para mezclas
aire-agua, a través de una tuberia horizontal con reducciones y expansiones subitas. Sin
embargo el modelo desarrollado por los autores fue incapaz de relacionar los datos
medidos.

Brown (1961), Fiedler (1961), Neusen (1962) y Maneely (1962) investigaron el flujo de
vapor de agua a través de boquillas convergentes-divergentes en Laboratorio Lawrence de
Radiacién de la Universidad de California. Donde el objetivo de la investigacién fue
intentar predecir el gasto, el empuje, y los perfiles de presion a través de diversos
modelos de flujo. Starkman (1964) publico un articulo donde resume dichos estudios.

Murdock (1962) presentd un método para calcular el gasto de dos fases que fluyen a
través de un medidor de orificio.

Moissis y Radovcich (1962) realizaron experimentos con mezclas aire-agua que fluian a
través de un venturi vertical. Sus resultados se correlacionaron con un modelo que tomé
en cuenta los efectos del deslizamiento de la velocidad.

Vogrin (1963) realizé estudios sobre el flujo aire-agua a través de una tobera convergente-
divergente.

Smith et al. (1964) determinaron la fraccion volumétrica de gas en un tubo Venturi
utilizando vapor de mercurio y el mercurio como fluidos.

Sharp (1956), Straub-Silverman (1960) y Fitzsimmons (1964) midieron la caida de presion
para dos fases a través de valvulas, codos y otros accesorios de tuberia.

Cermak et al. (1964) obtuvieron la caida de presidon para un flujo de vapor de agua a
través de una restriccion de placa de espesor montado verticalmente. Ellos intentaron
correlacionar los resultados con diversos modelos tedricos.

Janssen y Kervinen (1966) midieron los cambios de presion que sufren los flujos de agua a
través de expansiones de 0.0508 a 0.0889 m (2 a 3.5 pg.) y 0.1143 a2 0.1397 m (4.5 a 5.5
pg.) Ademas de expansiones y contracciones de los 0.0889, 0.1143 y 0.1397 a los 0.0508
m (3.5, 4.5y 5.5 a 2 pg.). Las pruebas fueron desarrolladas en tuberias verticales y con una
direccién de flujo ascendente. Las mediciones de las caidas de presiéon fueron
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correlacionadas a través de la ecuacion de Romie. El error en los resultados se calcula en
un 25% de los datos medidos.

Aloui y Souhar (1996) realizaron un estudio experimental sobre los flujos burbuja a través
de una expansion repentina en un plano horizontal. Para flujo burbuja cuasi simétrico,
tanto la presion y la fraccién volumen se incrementaron corriente abajo.

Ahmed (2007) desarrollo una formulacion analitica de caidas de presién para flujo de dos
fases a través de una expansion repentina. Su modelo tomé en cuenta los cambios de la
fracciéon volumen durante la expansion, el esfuerzo cortante en la pared, la diferencia de
presion entre el flujo corriente arriba de la contraccion y el completo desarrollo de la
region de flujo corriente abajo de la expansién.

Chen et al (2009) desarrollaron estudios experimentales para hacer frente a los cambios
de presidn y regimenes de flujo sometidos a la influencia de las contracciones repentinas.
Mezclas agua—aire fueron utilizadas, fluyendo a lo largo de ductos rectangulares. Las
razones de flujo variaron entre 100 a 700 kg/m? con las fracciones de peso del gas en el
rango de 0.001 a 0.8. En general, observaron que la presidn en las contracciones
incrementa, tanto con la cantidad de gas como con el flujo de masa.

A continuacién se presenta un modelo para el cdlculo de caidas de presidn a través de
subitas expansiones y restricciones el cual sirve de referencia para el desarrollo de Ila
presente investigacion.

2.2 MODELO PARA EL CALCULO DE CAIDAS DE PRESION A TRAVES DE RESTRICCIONES

A continuacién se presentan expresiones analiticas para las pérdidas de presién de flujo
bifasico a través de subitas expansiones y restricciones. El analisis es una generalizacion de
la presentada por Kays (1950) para el flujo monofasico. Los supuestos bdsicos aplicados en
este analisis son los siguientes:

1) La presidn es uniforme a través de cualquier seccién transversal.

2) El proceso es completamente adiabatico y las dos fases se encuentran en
equilibrio térmico.

3) El cambio de presidon a través de un cambio repentino en la seccion transversal se
considera pequefio comparado con la presién absoluta del sistema.

4) No hay transferencia significativa de masas entre las fases.

5) El sistema esta en estado estacionario.
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2.2.1 EXPANSIONES

El flujo de fluidos de dos fases a través de un canal en el que se presenta un aumento
repentino en el area de la seccidn transversal del canal serd considerado primero. Como
se muestra en la figura 2.1, los subindices 1y 2 se utilizan para designar las condiciones de
flujo que existen en el plano. Se asume que el flujo es continuo y bien desarrollado
corriente arriba de la seccion 1. La subita expansién crea una zona de gran agitacion, que
es mas pronunciada inmediatamente corriente abajo del cambio de area. Las fuertes
corrientes arremolinadas disminuyen a medida que el fluido se aproxima a la seccidn 2,
donde se asume nuevamente que el flujo es continuo y bien desarrollado.

El uso de estas simplificaciones en conjunto con la continuidad macroscopica, la energia
mecanica y las ecuaciones de momento, deriva en una expresion para las pérdidas de
presion a través de subitas expansiones presentada a continuacion.
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‘] —— —
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Figura 2.1 Perdida de presidn a través de una subita expansion
(a) Condiciones de flujo existentes en el plano

(b) Interaccién de fuerzas entre la seccion 1y 2
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2.2.1.1 CONSIDERACIONES DE CONTINUIDAD

Aplicando el principio de conservacidn de la materia a los sistemas de estado estacionario
gue se muestra en la figura 2.1 se tiene:

Wi, T W, =Wy, +W,, (2.1)

Donde:

w, = Gasto masico de vapor
wyr = Gasto masico de liquido

La calidad del vapor, X, se define de tal manera que:

w, = wX (2.2)
Y

w, =w(l-X) (2.3)
Donde:

w = Gasto masico total.
X = Calidad del vapor

De tal forma la velocidad media de la fase vapor, Vg, y la velocidad media de la fase
liquida, la Vj; se definen como:

yo= e
=
APy (2.4)
Y
w
V,=—1 (2.5)
f .
A,p,

A = Area total de flujo de la tuberia
A= Area de flujo de la fase vapor
Ay= Area de flujo de la fase liquida
pe = Densidad de |a fase vapor
pr=Densidad de la fase liquida
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La fraccién de vacio de vapor, o, se define como:

A, =04 (2.6)
Y
4, =(1-a)4 2.7)

Desde que se asume que el cambio de presidon a través de la expansion es pequefio
comparado a la presién absoluta, existen las siguientes relaciones de densidades:

plg:p2g:pg (28)
Y
Pir =P =Py (2.9)

Sustituyendo las ecuaciones 2.4, 2.5, 2.8 y 2.9 en la ecuacidn 2.1 se tiene
VigPoAig ¥V P Ay =V Ay ¥V P4y, (2.10)

Donde:

V =Velocidad media

p = Densidad

A = Area de flujo

()1 =Seccién 1 de la tuberia
()= Seccion 2 de la tuberia
( ) = Fase liquida

()g = Fase gaseosa

La transferencia de masa entre las fases se supone despreciable, por lo tanto, la ecuacién
de continuidad fue aplicada a cada fase. Asi:

I/lg‘Alg = VZgAZg (211)
VlfAlf = VZfAZf (2.12)
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La relacién de darea, g, se define como

o 4
=— 2.13
4, (2.13)
Sustituyendo las ecuaciones 2.6 y 2.13 en la ecuacion 2.11 y resolviendo para V>, se tiene:
iy
Vyg=—"" (2.14)
a2

De modo similar, la ecuacién 2.12 puede resolverse para V', como:

_ Vlf(l_al)o- (2.15)
2f I-a, :
La velocidad masica, G, se define como
w
G=— 2.16
P (2.16)
Utilizando las ecuaciones 2.2, 2.6, y 2.16, la ecuacidén 2.4 se puede expresar como:
GX
Vy=—"— (2.17)
ap,

De manera similar la ecuacién 2.5 se puede escribir como:

_ G(-X)

2.18
p (-a) (2.18)

S

Donde:

G = Velocidad masica

o. = Fraccidn de vacio de vapor
X =Calidad del gas
p = Densidad

La relacion de resbalamiento, S, se define como:

§=-£
7 (2.19)

Utilizando la ecuacién 2.17 y 2.18, la ecuacion 2.19 se convierte en:
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= —X(l _ 05),0f 2.20
(1= X)ap, (2200
Resolviendo la ecuacién 2.20 queda como:
Xp,
a= (2.21)

Sp (1-X)+p, X
Donde:

o. = Fraccidn de vacio de vapor
S =Relacién de resbalamiento
X = Calidad del gas

p = Densidad

()¢=Fase liquida

()g = Fase gaseosa

La densidad de una mezcla de dos fases, p;,, se define por el balance de masas siguiente:
pP,AN =p AN +p, A,AZ (2.22)
Despejando p,, queda como sigue:

p,=p.a+p,(l-a) (2.23)
Donde:

o. = Fraccidn de vacio de vapor

Py = Densidad de una mezcla de dos fases

AZ = Incremento de longitud en la direccién del flujo
A = Area de flujo

Si las velocidades medias de las fases de vapor y liquido son iguales, una suposiciéon en
todos los modelos de flujo homogéneos, la fraccidon de vacio vapor se convierte en:

_ prX
p,(1-X)+p X

a, (2.24)

oy, = Fraccién de vacio homogénea
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La densidad de una mezcla homogénea de de dos fases, p;, se obtiene sustituyendo la

fraccién de vacio homogénea, o, en la ecuacion 2.23 para dar:

— pgpf
p(1-X)+p, X

P

pr =Densidad de una mezcla homogénea

2.2.1.2 ECUACION DE MOMENTO

(2.25)

Aplicando la ecuacién de momento macroscdpica al cuerpo del fluido entre las secciones 1

y 2, se obtiene una expresion explicita para el cambio de presién debido a la expansion

subita. La segunda ley de Newton del movimiento se aplica al volumen de control que se

muestra en la figura 2.1 para obtener la ecuacion de momento deseado en la direccién

del flujo que es:
P1A1 +P’(A2 _A1)_P2Az _F1,2 _VVI,Z
Donde:

P =Presion

A = Area de flujo

P’ =Presion media en la placa anular de area (A,-A,)

F;,= Fuerza de arrastre neta ejercida por la pared del tubo en el liquido
W, > = Fuerza de la gravedad que se opone al flujo.

()1 =Seccién 1 de la tuberia

()= Seccion 2 de la tuberia

El cambio del gasto en el volumen de control es:

1
g_(ﬂprfAZszzf +ﬂ2glogA2gV22g _ﬁlfpfAlfVlff)

c

Donde:

J-usz

F=T

(2.26)

(2.27)

(2.28)

[ = Factor de correccion de momento dindmico para perfiles de velocidad no uniformes

u = Velocidad local
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A = Area de flujo
V =Velocidad media

Igualando las expresiones 2.26 y 2.27 resulta

PA+P(A4,-4)-PA4,-F,-W, =

1 (2.29)
g_(ﬁprfA2fV22f +:BzgpgA2gV22g _ﬁlfpfAlfVlff _ﬂlgpgAlgI/lz)

Parala presién P’ se ha demostrado que es igual a P; para el flujo subsdnico de una sola
fase (Kays, 1950) y se supone igual a P;, en este andlisis. Usando la ecuacién 2.6, 2.7y 2.13
y sustituyendo las ecuaciones 2.14, 2.15, 2.17 y 2.18 la ecuacidn 2.29 se puede reordenar
como:

PI—P2=G]20-|:(1_X)2( ,Blf _ lBlf J_i_X_z[&_@j:l

& Py l-a l-a, P, \ O a,

(2.30)

Donde:

P = Presién

A = Area de flujo

p = Densidad

o = Relaciéon de drea

o. = Fraccidn de vacio de vapor

F;>= Fuerza de arrastre neta ejercida por la pared del tubo en el liquido

W, > = Fuerza de la gravedad que se opone al flujo.

[ = Factor de correccion de momento dindmico para perfiles de velocidad no uniformes
()1 =Seccién 1 de la tuberia

()>=Seccion 2 de la tuberia

2.2.1.3 AUMENTO DE PRESION DEBIDO A UNA EXPANSION

El cambio de presion debido a una repentina expansion no puede ser medido
directamente, sino que debe determinarse a partir de mediciones de la presidn estatica
tomada a lo largo del canal de flujo corriente arriba y corriente abajo de la zona de
cambio.
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De un grafico de estas presiones estdaticas, se establecen los gradientes de presion
completamente desarrollado en los canales de corriente arriba y corriente abajo de la
expansion. La extrapolacidn de estos gradientes de presién hasta el punto de cambio en el
area determina el aumento de presidn ficticia debido a la repentina expansién, 4P., como
se muestra en la figura 2.2.

Como se ilustra, las ecuaciones para el flujo completamente desarrollado se utilizan para
evaluar la caida de presidon en los canales corriente arriba y corriente abajo de la zona de
cambio y el aumento de presion debido a la expansién se resta de esta caida de presion
para determinar el cambio de presién en general.

Para efectos de disefio es conveniente predecir AP, de la ecuacién de momento, como se
muestra en la figura 2.2.

APe = P'I—P1 (2.31)
Donde:

AP, = Aumento de presidn ficticia debido a la repentina expansion
P’ =Presion media

El cambio de presion (P';-P,) se determina por el gradiente de presiéon para el flujo
completamente desarrollado corriente abajo de la expansién. Usando la ecuacién de
momento aplicable a la regién de flujo completamente desarrollada para la regién
inmediata corriente abajo de la expansion.

, AP
P\-P, = Py (Zz —-Z, )i_(Ej (Zz _Zl) (2.32)
2w

c
Donde:

(AP/AZ),w = Gradiente de presién debido a la fuerza cortante en la pared
p2tp = Densidad de la mezcla de dos fases

Z = Distancia a lo largo de la seccion de prueba

g.=Aceleracion de la gravedad estandar (32.174)

()1 =Seccién 1 de la tuberia

( )o=Seccién 2 de la tuberia

Resolviendo la ecuacion 2.32 para P'; y sustituyendo en la ecuacién 2.30y 2.31 tenemos:

41



CAPITULO 2 REVISION DEL ESTADO DEL ARTE F.I. UNAM

AP = Gﬁo[(l—X)Z( B, _ ﬁ2f0j+X2 (ﬂlg _’828O-H

©og Py l-a 1-a P, \ & a,

(2.33)
F, W, AP

g
2 TR p (2,-2) - =] (z,-Z
e T2, -2) (2] (2,-2)

c

Donde:

AP, = Aumento de presiodn ficticia debido a la repentina expansion
G = Velocidad masica

o = Fraccidn de vacio de vapor

X = calidad del gas

g.=Aceleracion de la gravedad estandar (32.174)

6 = Relacidn de drea

Z = Distancia a lo largo de la seccion de prueba

P2 = Densidad de la mezcla de dos fases

Puesto que la caida de la friccién asociada a la pared, F' ;> / A, no puede ser evaluada,
es considerada igual a la caida de la friccién de la pared para el flujo completamente

desarrollado, es decir:

£,

_+(_\J (Zz _Z1):O (2.34)
Az 20

La fuerza de gravedad opuesta al flujo es

VVl,z =p_sz2 (Zz -7 )é (2.35)

C
Donde:

p_ = Densidad promedio de las dos fases
p

F;,= Fuerza de arrastre neta ejercida por la pared del tubo en el liquido
Definida matematicamente como:

— IIZ p,dZ

» = 2.36
=, (2.36)
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Dado que los factores de correccién para el momento no se han determinado para el flujo
bifasico asi como la velocidad y la distribucidn de la densidad necesaria para su evaluacién
es esencialmente inexistente. Tomando la distribucidon de la velocidad a través del canal
de flujo como uniforme para cada fase, es decir:

ﬂlf = :Bzf = ﬂlg = IBZg =1 (2.37)

Usando las ecuaciones 2.34 y 2.35 y considerando la ecuacidn 2.37, el cambio de presién
a través de una expansidn se convierte en

_Glo (1—X)2[ 1 o j+X2(L_£J
B2 Py - 1-a P\ &,

gi(Zz _Zl )(p2tp _;tp)

C

(2.38)

Si se asume que la fraccion de vacio de vapor es constante corriente abajo de Ia
expansion, entonces:

Py =Py (2.39)

Aplicando este supuesto la ecuacion 2.38 se reduce a la siguiente ecuacidn, acreditada a
Romie (Lottes, 1961).

Go|l(1-X)*( 1 o X(1 o
wet ] e

Donde:

AP, = Aumento de presidn ficticia debido a la repentina expansién
G = Velocidad masica

o = Relacién de drea

p = Densidad

o. = Fraccidn de vacio de vapor
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Figura 2.2. Cambio de presidn a través de una expansion.
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Si la velocidad media de las fases vapor y liquido son iguales y ademas a; y a, son iguales
a oy, de la ecuacidon 2.24, haciendo esta sustitucién, se tiene, después de reacomodar y
usando la ecuacién 2.33, la siguiente relacidn para el cambio de presidn a través de una
expansidn repentina de una mezcla homogénea

Glo(l-o
AP, = ————~ (1=0) (2.41)

‘ gcph

Bajo condiciones de flujo de una sola fase, la ecuaciéon 3.38 se reduce a la siguiente
ecuacién propuesta por Kays (1950)

Glo(l- a)(
g.p

AP =

e

181 - :820-) (2.42)

Donde:

AP, = Aumento de presidn ficticia debido a la repentina expansién

G = Velocidad masica

o = Relaciéon de area

p = Densidad

[ = Factor de correccion de momento dindmico para perfiles de velocidad no uniformes

Para el caso en el que los perfiles de velocidad sean planos, la ecuacién queda de la misma
forma que la ecuaciéon 2.41 simplemente cambiando la densidad homogénea por la
densidad de flujo de una sola fase.

2.2.1.4 ECUACION DE ENERGIA

La ecuacidn de estado estacionario de energia mecanica aplicada a la repentina expansién
entre la seccién 1y 2 resulta:

2 2
W £+Zlg+71gV e +W £+Zlg+71fV 1

) P & 2g. ! Pr 8 2g,
2.43
P, Z,g 71gV22g P, Zg 72,-V22f g (2:43)
=Wg —+ + +W, | —+ + = WH,,
pg gc 2gc ‘ pf gc 2gc gc
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Donde:

W, = Gasto masico de vapor

Wy = Gasto masico de liquido

P =Presién

p = Densidad

V = Velocidad media

Z = Distancia a lo largo de la seccion de prueba

g.= Aceleracion de la gravedad estandar

H ;, = Pérdida de carga total debido a la friccidn entre las secciones 1y 2

y = Factor de correccidn de la energia cinética para perfiles de velocidad no uniformes

El Factor de correccidn de la energia cinética para perfiles de velocidad se define como:

ju3dA
V4

y= (2.44)

Sustituyendo las ecuaciones 2.2 y 2.3 y usando las ecuaciones 2.25, 2.14, 2.15, 2.17 y 2.18
en la ecuacion 2.43 y reordenando se tiene:

G a-xy( %2,0° ) XPp%[ e 72O
B-P = 2 ) T > |t 2 2 2
2g.p, P r (l_al) (l_az) P \& a, (2.45)

— Py (Zz -Z, )gé_thl,z =

c c

Usando la ecuacién de energia mecanica aplicable a la region de flujo completamente
desarrollado para la regidén inmediata corriente debajo de la expansidn se tiene:

, AP
P\ -P, :ph(Zz _Zl)é_(_j Z,-2) (2.46)
g AZ 2f

c

Donde:

(AP/AZ),r = Gradiente de presion debido a caidas de friccion
pr = Densidad de una mezcla homogénea

Z = Distancia a lo largo de la seccion de prueba

P = Presién

g.=Aceleracion de la gravedad estandar

46



CAPITULO 2 REVISION DEL ESTADO DEL ARTE F.I. UNAM

Una comparacion de las ecuaciones 2.46 y 2.32 muestra una diferencia fundamental entre
las ecuaciones de momento y de energia. El gradiente de presion por friccion, (AP / A7)
oF, Se debe tanto a fuerza cortante en la pared como al movimiento relativo entre las
fases, mientras que el gradiente de presion por friccién, (AP / AZ) »y, se debe Unicamente
a la fuerza cortante en la pared. Sélo en el caso de flujo horizontal o en el que las
velocidades de las dos fases son iguales, el término de friccién de la ecuacién de energia
es igual al término de friccion de la ecuacion de momento. Nicklin (1962) ha analizado
estas diferencias para las ecuaciones de momento y energia en flujo bifésico.

Usando la ecuacién 2.46 en la ecuacidn 2.31 y sustituyendo la ecuacion 2.45 para (P»-P;)
se tiene:

G (1—X)3,02h( Yy 10 ]+X3p2h (&_mﬁzj
© o 2g.p, p’r (1_0(1)2 (1_0(2)2 pe 2 2 (2.47)

Q, a,
g AP
-p,H,, __(AZJZF(ZZ _Zl)

c

Donde:

AP, = Aumento de presidn ficticia debido a la repentina expansion
G = Velocidad masica

o. = Fraccién de vacio de vapor

X = calidad del gas

g.= Aceleracién de la gravedad estandar (32.174)

o = Relacién de drea

Z = Distancia a lo largo de la seccion de prueba

pn =Densidad de una mezcla homogénea

2.2.1.5 PERIDAS DE PRESION IRREVERSIBLES

Las pérdidas de presion irreversibles debido a una expansion, 4Py, se define como la
pérdida de presion total debido a la friccién entre la seccién 1 y 2 menos la pérdida por
friccién que habria resultado con el flujo totalmente desarrollado, esto es:

g AP
APfe :thl,zg_"'[ElF(Zz _Zl) (2.48)

c
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El coeficiente de pérdida para una expansidn repentina, k,, se puede definir como:

G/
‘ 2gcph

(2.49)

Donde:

APy, = Perdida de presion por friccion total entre la seccion 1y 2

p =Densidad de una mezcla homogénea

H ;, =La pérdida de carga total debido a la friccidén entre las secciones 1y 2
K, = Coeficiente de pérdida para una expansion repentina

Tomando la distribuciéon de la velocidad a través del canal de flujo para ser uniforme para
cada fase da la ecuacién 2.37 y la siguiente relacidn:

Yip =Yy =Ng =Vae =1 (2.50)

Utilizando estas definiciones y utilizando la ecuacion 2.40 para eliminar APe, y
considerando que la fraccion de vacio es esencialmente constante corriente abajo de la
expansion, el coeficiente de perdida se convierte en :

K:(I—X)3p2h[ 1 J_'_Xz'pzh[i_d_zJ

’ p’s (1_051)2 (1_052)2 pe alz azz
ol (I—X)zph( I __o J*szh(i‘ij
Py l-oy 1-a, P, (O &

Si la velocidad del vapor vy la fase liquida son iguales, a; y a; estan dados por la ecuacién
2.24. Haciendo esta sustitucion y reordenando da:

K, =(-0o) (2.52)

(2.51)

Este es la conocida relacion Borda-Carnot (Schutt, 1929) para el flujo monofasico.

Para condiciones de flujo de una sola fase, la ecuacion 2.51 se convierte en:

Ke =Y - 720-2 _20-(181 _ﬁza) (2.53)
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Donde:

K, = Coeficiente de pérdida para una expansién repentina

y = Factor de correccidn de la energia cinética para perfiles de velocidad no uniformes
o = Relacién de drea

[ = Factor de correccion de momento dindmico para perfiles de velocidad no uniformes
y = Factor de correccion de la energia cinética para perfiles de velocidad no uniformes

Esta ecuacién se reduce a la relacién Borda-Carnot si el perfil de velocidad se asume como
plano. Utilizando la ecuacién 2.50 en la ecuacion 2.53 da el siguiente coeficiente derivado
por Kays (1950):

K =1-0’-20(B - B,0) (2.54)

Reorganizando la ecuacién 2.51 El cambio de presidn a través de una expansién se
convierte en:

o 2g.p, pzf (l_al )2 (l_az )2 ’ ’

AP = G |(=Xyp % 720" +X3p2h ﬁ—%g—oj (2.55)
o, o,

Donde:

AP, = Aumento de presion ficticia debido a la repentina expansién

G = Velocidad masica

o. = Fraccidn de vacio de vapor

X = calidad del gas

g.= Aceleracién de la gravedad estandar

o = Relacion de area

Z = Distancia a lo largo de la seccién de prueba

pn=Densidad de una mezcla homogénea

y = Factor de correccidn de la energia cinética para perfiles de velocidad no uniformes

Para el flujo monofasico esto se convierte en:

2

G
AP, =——(1-y,0° -K,) (2.56)
2g.p;

[

49



CAPITULO 2 REVISION DEL ESTADO DEL ARTE F.I. UNAM

Si la ecuacién 2.50 es utilizada de nuevo, la ecuacion siguiente es obtenida:
G2
— 1 2 ’
AP, = 5 (-0 -K")) (2.57)
gcph

Donde el coeficiente de pérdidas fue derivado por Kays

Cabe sefialar que resultados idénticos para 4P, se obtienen utilizando las ecuaciones 2.53
y 2.56 o las ecuaciones 2.54 y 2.57. Sin embargo, el coeficiente de perdida de expansion
definido por Kays no sélo refleja la pérdida de energia actual debido a la expansién, sino
también la diferencia entre la variacion de energia cinética suponiendo perfiles planos de
velocidad y el cambio de energia cinética actual. En consecuencia, la pérdida de energia
debido a una expansién deben evaluarse utilizando K.y no X'.

2.2.2 REDUCCIONES.

El flujo de fluidos de dos fases a través de un canal en el que hay una disminucién
repentina en el drea de seccién transversal de flujo serd considerado a continuacién.
Como se muestra en la figura 2.3, los subindices 1, 2, y 3 se utilizan para designar las
condiciones de flujo que existen corriente arriba de la contraccidn, en la seccidn
contracta, y corriente abajo de la zona de cambio, respectivamente. Se supone que el
flujo es constante y completamente desarrollado en las secciones 1y 3.

2.2.2.1 CONSIDERACIONES DE CONTINUIDAD
Aplicando la ecuacién de continuidad para cada fase se tiene:
nglgAlg = ngZgAZg = ng3gA3g

Y
VlfpfAlf = prfAZf = 3fpfA3f (2.59)

(2.58)

Donde se supone que la transferencia de masa entre las fases es insignificante y que:

Py =Py =Py =Py
Y
p1g=p2g:p3g=pg (261)

(2.60)
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Donde:
V =Velocidad media
p = Densidad
A = Area de flujo
()1 =Seccién 1 de la tuberia
()= Seccidn 2 de la tuberia
()3 = Seccidn 3 de la tuberia
La relacion de area, o, se define como
A3
co=— (2.62)
Al
y el coeficiente de contraccién, C,., se define como
C = 4 (2.63)
A3

(a) [W (b)

Ll~ 1 sl

Figura 2.3 Perdida de presion a través de una subita restriccion.

(a) Condiciones de flujo existentes en el plano
(b) Interaccién de fuerzas entre la seccion 1y 2
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Mediante las ecuaciones 2.6, 2.7, 2.58, 2.59, 2.62 y 2.63 las siguientes relaciones se
obtienen.

V., a,.0
v, =22 (2.64)
1g al
Vi@
v, =—: 2.65
2g C,Ca‘,2 ( )
_ V3f (1_a3 )O-
v I-a (2.66)
:V3f(1_a3) (2.67)
Y Cc(l_a’,2) .
Donde:

o = Fraccidn de vacio de vapor
o = Relacién de area

C. = Coeficiente de contraccion
V =Velocidad media

()1 =Seccién 1 de la tuberia

( )o=Seccion 2 de la tuberia

()3 =Seccidn 3 de la tuberia

2.2.2.2 ECUACION DE ENERGIA

La ecuacién de energia mecdnica de estado continuo es aplicada a las repentinas
contracciones entre las secciones 1 y 2. Sustituyendo la ecuacion 2.25 y reordenando
gueda como sigue:

X, 1-X
(P, —R)=T?(72szzg - %szlg)wa(?’szzzf B 7/lfVZIf)
c ¢ (2.68)
- 7th1,2 gi'*'ph (Zz _Zl )i
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Usando las ecuaciones 2.17, 2.18, 2.64, 2.65, 2.66 y 2.67, esto se convierte en:

P-P = G; {X3p,f( V2g _71g0-2j+(1_X )3,02{ Vay %0 H
(2.69)

_2gcph ng CcZO{z2 0[12 pzf Ccz(l_az)z (1_0"’2)2

g g
+ 0, (Zz -7 )_+th1,2 -
g c
Aplicando la ecuaciéon de energia entre las secciones 1y 2 se obtiene la ecuacién 2.68 con

el subindice 2 sustituido por el subindice 3, y de la misma forma en que se llego a la
ecuacién 2.69 se tiene:

P-P __ G | Xy (&_ %go-z}r(l—)( )3,0211( Vi O j
1 3 2 2 2 2 2 _ 2 _ 2
8P| P \ O Q P r (1 013) (1 a1) (2.70)

+ph(Z3 _Zz )gé—l_thl,Z é

c c

Donde:

P = Presién

p = Densidad

G =Velocidad masica

pr =Densidad de una mezcla homogénea

Z = Distancia a lo largo de la seccion de prueba

g.= Aceleracién de la gravedad estandar

o = Relacién de drea

H ;, = La pérdida de carga total debido a la friccidn entre las secciones 1y 2
y = Factor de correccién de la energia cinética para perfiles de velocidad no uniformes
(); =Seccién 1 de la tuberia

(),=Seccidn 2 de la tuberia

()3 =Seccién 3 de la tuberia

2.2.2.3 ECUACION DE MOMENTO

Aplicando la ecuacién de momento macroscépica al cuerpo del fluido entre las secciones
2 y 3. La ecuacién 2.29 con los subindices 1 y 2 son sustituidos por los subindices 2 y 3,
respectivamente obteniendo asi
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P4, +P(A3 _Az)_P3A3 _Fz,3 _W2,3 =

1 2.71
g_(ﬂ3fpfA3fV32f +ﬂ3gpgA3gI/32g _ﬂprfAZszzf _ﬂnggAZgVZZg) ( )

Suponiendo que la presion P es igual a P, y usando la ecuacién 2.6, 2.7, 2.17, 2.28, 2.63,
2.75y 2.77 la ecuacién 2.71 se puede reordenar como:

P, —P = G, |20-X)’p, [ Bs By j 2X°p, [ﬁsg B j
2743 - + -
2g.p, Py l-a, C.(-a,) Pg a, C.ua, (2.72)

By — g
+f+,o,p(Z3 ~-Z,)"-

3 c
Donde:
P =Presion

G = Velocidad masica

pn = Densidad de una mezcla homogénea

g.= Aceleracion de la gravedad estandar

p_tp = Densidad promedio de las dos fases

Z = Distancia a lo largo de la seccion de prueba

A = Area de flujo

F, ;= Fuerza de arrastre neta ejercida por la pared del tubo en el liquido
( )2=Seccion 2 de la tuberia

()3 =Seccidén 3 de la tuberia

La fuerza de gravedad opuesta al flujo, W , ; fue remplazada por:

- g
W2,3 =Py (Z,-2,)4, g_ (2.73)
Donde:
Zy
J.ptde
- 2
Py Z.-7, (2.74)
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p_tp = Densidad promedio de las dos fases

Z = Distancia a lo largo de la seccion de prueba

2.2.2.4 DISMINUCION DE LA PRESION DEBIDO A UNA REDUCCION.

Como fue en el caso de la expansidn, el cambio de presidén debido a una contraccidn
repentina debe determinarse a partir de la extrapolaciéon de los gradientes de presién
completamente desarrollados en el canal corriente arriba y corriente abajo de la
contraccidn hasta el punto del cambio de zona. La definicién de esta caida de presidn
ficticia, 4P, se muestra en la figura 2.4. Como se observa, la ecuacién para el flujo
completamente desarrollado se utilizan para evaluar la caida de presion antes y después
del cambio de area, y a la disminucidn de la presién debido a la contraccién se le suma la
caida de presion para determinar asi la caida de presién general.

Para efectos de disefio es conveniente predecir AP.. como se muestra en la figura 2.4
AP =P’ =P, (2.75)
Donde:

AP, = Caida de presidn ficticia
P'=Presion media

Usando la ecuacién de energia mecdnica aplicable a flujo completamente desarrollado
para el flujo corriente arriba de la zona de cambio se tiene:

, AP
Pa_Pa:ph(Za_Zl)é_(_j (Za_Zl) (276)
c AZ 1F
Aplicando esta ecuacion a la seccion justo corriente abajo de la zona de cambio se tiene:
AP
P, -P, :_ph(ZZ_Za)é—i_[_j Z,-2,) (2.77)
AZ )y

c

Usando la ecuacién de momento aplicable al flujo completamente desarrollado para el
flujo entre la seccidén 2 y 3 se tiene:

AP
P, -P :_p3tp(Z3_ZZ)£+(Ej (Z3_Zz) (2.78)

c 3w
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Donde:
(4P/AZ);r = Gradiente de presién debido a la pérdida por friccién para el flujo
completamente desarrollado corriente abajo de la contraccién
(4P/AZ),r= Gradiente de presién debido a la pérdida por friccién para un flujo
completamente desarrollado antes de la contraccién
(4P/AZ) 3w = Gradiente de presién debido a la fuerza cortante en la pared
P3p = Densidad de flujo completamente desarrollado
P’ =Presion media
Z = Distancia a lo largo de la seccidon de prueba
pn =Densidad de una mezcla homogénea
Sustituyendo la ecuacion 2.76, 2.77 y 2.78 en la ecuacién 2.75 se tiene:
AP
AP, =F - P, _ph(zz _Zl)g+[AZJ (Za _21)
c IF (2.79)
AP AP
+( j (ZZ_Za)+(j (Z3_ZZ)_IO3[[)(Z3_ZZ)£
AZ 3F 3w gc
Resolviendo la ecuacion 2.80y 2.86 para (P, -P;) y utilizando la ecuacion 2.93
X3p2h 7/2g ylgo-2
2 2 2 2 +
P e Cla, @,
G-x)p2 Y2 7,0
AP - G; Pl Cla;(l-a,)’ (-a,)°
e L20-x)p [ Bsy _ Bay J
P r 1—0(3 C(,(l—az)
L2X7p [ﬁsg B, J
p g a3 CcaZ i
— AP
2= 20w put (42 (2,-2) (2:80
1F

c c

AP g AP
+[EJ3F(22 _Za)_p3tp(Z3 _Zz)g_"‘[A_ij(Zs _Zz)
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Donde:

AP,, = Caida de presiodn ficticia

G =Velocidad masica

pn=Densidad de una mezcla homogénea

Z = Distancia a lo largo de la seccion de prueba

g.= Aceleracion de la gravedad estandar

y = Factor de correccion de la energia cinética para perfiles de velocidad no uniformes
X = calidad del gas

[ = Factor de correccién de momento dinamico para perfiles de velocidad no uniformes
( )z =Seccién 1 de la tuberia

(),=Seccion 2 de la tuberia

()3 =Seccidén 3 de la tuberia

Debido a que la pérdida por friccion en la pared, F 3/4A3 no se puede evaluar, se considera
igual a la pérdida de friccion en la pared para flujo totalmente desarrollado, es decir :
Fy, [AP

4| —| (Z,-Z,)=0 2.81
L AZlW( 3=2) (2.81)

Donde:

F> 3= Fuerza de arrastre neta ejercida por la pared del tubo en el liquido
A = Area total de flujo de la tuberia

Z = Distancia a lo largo de la seccién de prueba

(AP/AZ) 3 = Gradiente de presidn debido a la fuerza cortante en la pared

Como la pérdida de carga, H ;,, no puede ser evaluada, se supone que no hay pérdidas de
energia mecdnica entre las secciones 1 y 2 debido a la contraccidn, es decir:

g (AP AP
H,5+|20| (z -z)+| 22| (z,-2,)=0
ph 1,2g (‘ZJIF( a 1) (‘ZJMV( 2 a)

c

(2.82)
Donde:

H ;, =Pérdida de carga

(4P/AZ),r = Gradiente de presidn debido a la pérdida por friccién para un flujo
completamente desarrollado antes de la contraccion.

Z = Distancia a lo largo de la seccion de prueba

pr =Densidad de una mezcla homogénea
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Figura 2.4. Cambio de presion a través de una reduccion.
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Si los perfiles de velocidad a través del canal de flujo se consideran planos en cada fase,
los factores de correcciéon para el momento y la energia cinética son la unidad.
Suponiendo que la fraccién de vacio es constante corriente abajo de la contraccidn, las
densidades y que p3,, y p;, son iguales. Asumiendo los supuestos anteriores, la caida de
presion a través de una contraccién es:

L x3p (1 o’ |
2 > 2 2 |t
p 4 Cca2 al

(I—X)3p2h( I o’ J

2 2 C2(1 - 2 1— 2
APQ — G—3 p f c ( az) ( al ) (283)
28.Pu |, 20=X)p h( 1 1 j
P s l-a;, C.(-a,)

+2X2ph[L_ 1 J
P e o, C.ox,

C

Donde:

AP, = Aumento de presidn ficticia debido a la repentina expansion
G =Velocidad masica

o. = Fraccién de vacio de vapor

X = Calidad del gas

g.= Aceleracién de la gravedad estandar
o = Relacién de drea

pr =Densidad de una mezcla homogénea
C. = Coeficiente de contraccion

(); =Seccién 1 de la tuberia

(),=Seccion 2 de la tuberia

()3 =Seccién 3 de la tuberia

Suponiendo que las velocidades de las fases vapor y liquida son iguales, las fracciones de
vacio a;, o, y oz estan dadas por la ecuacidn 2.24. Haciendo la sustitucion y reordenando

2
an = ot ua-
8P € ‘ (2.84)
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Para una sola fase la ecuaciéon de flujo queda como sigue:

G? 2
L RPNy N (2.85)
2g.p | C, C

c

Asumiendo que los perfiles de velocidad son planos, la ecuaciéon quedaria igual a la 2.84
simplemente cambiando la densidad homogénea por la densidad de flujo de una sola fase

2.2.2.5 PERDIDAS DE PRESION IRREVERSIBLES.

Las perdidas de presion irreversibles debido a una contraccion subita, 4Py, se define como
la pérdida de presion total debido a la friccidn entre las secciones 1y 3 menos las pérdidas
por friccién que habria resultado con el flujo completamente desarrollado, es decir :

g AP AP
AP, =p H .=>+| — Z —7Z)+| — Z.— 7
% = Pt g (AZ le( ’ 2 (AZ lF( ’ o) (2:86)

c

Donde:

APy =Perdidas de presion irreversibles debido a una contraccién subita

P = Densidad de una mezcla homogénea

H ;, = Pérdida de carga

(AP/AZ);r = Gradiente de presidn debido a la pérdida por friccién para el flujo
completamente desarrollado corriente abajo de la contraccion.

(4P/AZ);r= Gradiente de presién debido a la pérdida por friccién para un flujo
completamente desarrollado antes de la contraccidn.

Z = Distancia a lo largo de la seccion de prueba

El coeficiente de pérdida para una contraccidén subita, K., se puede definir como:

p _KG

e = (2.87)
g 2gcph

Usando la ecuacién de energia mecdnica aplicable a flujo completamente desarrollado
para el flujo corriente abajo de la contraccién tenemos:
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c

AP
}%_Blz_ph(z3_za)£+(ﬁ) (Z3_Za) (288)
3f

Sustituyendo las ecuaciones 2.76 y 2.88 en la ecuacién 2.89 y sustituyendo (P;-P3) en la
ecuacion 2.82 tenemos:

X2p [V 70|, (=X)p*
G32 P 2g 0(32 alz P 2f
AP, = (2.89)

zgcph ( 73)( }/1f0'2 ]

(I-a))’ (-a))

Donde se ha hecho uso de la ecuacion de 2.86

Utilizando la ecuacién de 2.87, la ecuacidn 2.89 se puede resolver para Kc obteniendo asi:

2
MH}&mAP_X%%V@_m0]+

B I A 4 (2.90)
(1—X)3,02h Vir 71/02
p’r (I-a) (-a)
Sustituyendo 4P, en la ecuacién 2.83 da:
3 .2 0-2
Kc:XIZOh };2g2_73g2 +
P \Cla, a;
(1- X)3 0% Vay Ty
pzf Ccz(l_az)z (1—0!3)2 (2_91)
+ 20-Xx)p, ( By, By J
p,  -a, C.(-a,)
2X2p1 133g lBZg 2:01 -
+ 1 — St o — Z, -7
pg ( a3 Ccaz G32 (p3tp ptpx 3 2 )g
Donde:

K. = Coeficiente de pérdida para una contraccién subita
p =Densidad de una mezcla homogénea
Z = Distancia a lo largo de la seccién de prueba
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o. = Fraccidn de vacio de vapor

y = Factor de correccidn de la energia cinética para perfiles de velocidad no uniformes
X = calidad del gas

[ = Factor de correccion de momento dindmico para perfiles de velocidad no uniformes

p_tp = Densidad promedio de las dos fases

(); =Seccién 1 de la tuberia
(),=Seccidn 2 de la tuberia

()3 = Seccién 3 de la tuberia

Una vez mas asumiendo perfiles planos de velocidad para cada fase y una densidad
constante para las dos fases corriente abajo de la contraccion y si las velocidades de la
fase liquido y vapor son iguales, la fraccidn de vacio homogénea dada por la ecuacién 24
puede ser sustituida por a;, a, y a3 dando:

(Y
KC—(I Cj (2.92)

c

Utilizando la ecuacidn 2.87 y 2.89, el cambio de presion a través de una contraccién
también se puede escribir como:

X3p2h (}Gg 7/1g0-2J+

2 2 2
ap = G| PE %4 (2.93)
© 220 (1= x) 02 : o’
/ (1 XZ) P £y, - Yy . T K,
P r (1—0{3) (1_0’/1)
Donde:

AP,, = Caida de presiodn ficticia

G = Velocidad masica

pn =Densidad de una mezcla homogénea

g.= Aceleracion de la gravedad estandar

o = Relacién de drea

y = Factor de correccidn de la energia cinética para perfiles de velocidad no uniformes
X = calidad del gas

K. = Coeficiente de pérdida para una contraccién subita
()1 =Seccién 1 de la tuberia

()= Seccidn 2 de la tuberia

()3 =Seccién 3 de la tuberia
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Para una sola fase esto se convierte en:

2

AP, = < (7, -70°-K,) (2.94)
2g.p

c

Kays (1950) definié su coeficiente de pérdida en la contraccién, K'., de modo que:

AP, = G;
2g.p

(1-0°-K",) (2.95)

El determino la siguiente expresiéon para K'. bajo el supuesto de que los perfiles de
velocidad en la seccidn 2 fueron uniformes (f, =y, = 1)

K’f%—mz—iﬂﬁg—lwz (2.96)
CC CC

Cabe sefialar que a partir de la ecuacion 2.95 se obtiene un resultado idéntico para 4P, al
utilizar la ecuacién 2.94 cuando S, = y, = 1. Sin embargo, el coeficiente de pérdida de
contraccién definido por Kays no sdlo refleja la pérdida actual de energia debido a la
contraccién, sino también cualquier error asociado con la asuncién de perfiles de
velocidad plana en la evaluacién de la variacién de energia cinética entre la secciéon 1y 3.
Por lo tanto, la pérdida de energia debido a la contraccién debe ser evaluada utilizando K.

no K’,
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CAPITULO 3: MODELO PROPUESTO

En este capitulo se describird el modelo de flujo realizado en este trabajo, la primera parte
aborda las correlacion de flujo multifasico utilizadas para el célculo de la caida de presion
(Dun-Ros) junto con el modelo matematico y sus caracteristicas, asi como los detalles mas
importantes de la ecuacién de estado (Peng-Robinson) y el médulo de temperatura
empleado ( Romero-Juarez).

3.1 MODELO DE FLUJO

El modelo de flujo multifasico propuesto en este trabajo ha sido descrito en Ramirez-
Jaramillo et al. (2006). En este trabajo se describen los detalles mds importantes. La figura
3.1 representa el sistema de flujo de forma esquemadtica. Una seccion de tuberia de
dimensiones ry z la cual contiene un fluido que fluye con una composicién inicial. El fluido
es una mezcla de hidrocarburos de n-componentes, y por lo tanto las fracciones mol de las
distintas fases (liquido, sdlido, gas y agua, en este estudio no se considera la existencia de
sélidos) estan en funcion de la presidn y la temperatura en las tuberias. La tuberia tiene
un radio interior R, y transporta una mezcla de hidrocarburos multicomponente que entra
en el fondo de la tuberia con una presién inicial p,, una temperatura T,, y un gasto Q.. La
temperatura exterior de la tuberia y el cambio de presidon del fluido a lo largo de la
longitud de la tuberia provocan que el fluido se enfrie y se expanda debido a que este
sigue su movimiento ascendente. El proceso de transferencia de calor por conveccion
forzada induce a un cambio en la temperatura del liquido.

Debido a que el objetivo de este modelo es el estudio de las caidas de presién de mezclas
de hidrocarburos a través de restricciones y expansiones en tuberias, se considerd que
bajo flujo turbulento, la regidn mads importante para este analisis es la subcapa laminar.
Por lo tanto, las regiones de flujo en este caso incluyen un nucleo turbulento, una zona de
transicidn y la subcapa laminar. En el ndcleo turbulento, la transferencia de calor es
rapida y la variacion radial del perfil de temperatura es insignificante. En la regién préxima
a la pared, la conduccion de calor a través de la sublamina fue supuesta y por tanto se
produce un descenso de la temperatura mas pronunciado. En la zona de transicién, la
conduccidn del calor y el transporte de calor turbulento estan presentes.

El procedimiento de calculo utilizado para obtener la caida de presién a lo largo de la
tuberia vertical considera los efectos combinados de la pérdida de energia de friccidn, el
cambio en la energia potencial, y el cambio en la energia cinética. Este balance de energia,
que es basica para todos los calculos de la caida de presidn, en general se puede escribir
como:
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()22
AL), \AL), \AL), \AL),
Donde

(&} = Gradiente de presion total
AL J;

A
(Ep = Gradiente de presién debido a la elevacion
(% = Gradiente de presién debido a la aceleracién
(& = Gradiente de presién debido a la friccién
AL,

Q. P ,Tl L1

Depaosito
de

Sélidos | Fase gaseosa

FEEREE R ARIREEARARNEREA M ”.J

COO z,

= L]
3 . : Precipitacion de
: solidos
-
£ /
R, : o=
—l -
| L
T
"\,_‘ oy, o
i i
Q. Peo ,Tn ,Zo

Figura 3.1 Sistema de flujo.
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El gradiente de presion total incluye las contribuciones de la aceleracion (ac), elevaciéon
(e), y la friccion (f). Una propiedad caracteristica de flujo multifasico es la presencia de los
regimenes de flujo que representan la distribucion de las fases en la tuberia. Los distintos
patrones de flujo se encuentran dependiendo de las condiciones de presién, temperatura,
gasto, diametro de la tuberia y las propiedades de los fluidos. Esta complejidad se debe a
los cambios de composicion, gasto, propiedades fisicas de cada fase resultante de las
caidas de presidn y a la transferencia de calor con los alrededores. En la mayoria de los
analisis son considerados cuatro regimenes de flujo (burbuja, tapén, transitorio, niebla)
gue pueden ocurrir en tuberias verticales. Estos regimenes de flujo afectan el gradiente de
presidon que a su vez influye en la temperatura y en la transferencia de calor.

Con base en la capacidad de adecuar las mediciones de las caidas de presién en pozos
productores, el modelo Ramirez-Jaramillo et al. (2006) utiliza la correlaciéon de caidas de
presion desarrollada por Dun y Ros (1963), que se presentan a detalle posteriormente.

El procedimiento de calculo utilizado en este trabajo implica el célculo de la presién y los
perfiles de temperatura en el pozo, donde la correlacién multifasica Dun-Ros (1963) es
usada junto con el modelo de Peng-Robinson (1976). El procedimiento iterativo
correspondiente para el calculo se muestra en la figura 3.2. Después de la discretizacidon
de la tuberia en un nimero de segmentos a lo largo de la direccién axial se realizan los
calculos para determinar la temperatura y la presidn en el extremo de cada segmento. El
modelo debe satisfacer en primer lugar el equilibrio de calor, junto con la relaciéon de
equilibrio de fase y adicionalmente debe estimar un valor de presién para el segmento, el
cual debe converger en la estimacidn de la presion predeterminada en cada segmento.

Los siguientes pasos completan el algoritmo:
1. En una determinada longitud de la tuberia donde la presién es conocida (p;, L;), la
caida de presidon se asume para el siguiente segmento (Api y AL') ademas de la

temperatura del segmento de referencia (7;) vy la altura del volumen de control.

2. Con estos valores iniciales de longitud vy presién, la presion es actualizada al final del
segmento (p; = p; £4p'), donde # indica la direccién del calculo.

3. A partir de p, se determina la temperatura del fluido (7) utilizando la correlacion
Romero-Juarez (1979), la cual es presentada a detalle posteriormente.
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4. Una vez que se conocen la presion y la temperatura en los extremos, los valores medios

de presién y temperatura del segmento se determinan (pyy Th).

5. De acuerdo con estos valores medios, se determinan las propiedades PVT de la mezcla

(Rs, Bo, Zg p1, pe N1 Ne 01, Vii 'y V). Posteriormente, la caida de presion total en el

segmento se calcula de acuerdo con la ecuacion 3.1, ademds del nimero de Reynolds (R,),

el colgamiento de liquido (H}), la densidad de la mezcla y la estimacion de los patrones de

flujo.

6. La temperatura en la pared (7,.;) es calculada como sigue:

T = Tﬂuid _h_A (3.2)

Donde:

Thuia = Temperatura media del nucleo
O = Flujo de calor

A = Superficie interior

h;, = Coeficiente de transferencia de calor

El coeficiente de transferencia de calor cambia segun el tipo de flujo, asi se tiene:

k D 0.8 C 77 % 0.14
h =0.0262| Pn¥s | | 22T\ 1Ty (3.3)
D n, k, n, Re>20000
i D % 0.14
h =1.86—b(RePr—j M
D L) \n,
Re<20000 (3.4)
Donde:

D = Didmetro de la tuberia

L = Longitud de la tuberia

Pr =Numero de Prandtl

C, = Capacidad calorifica de la mezcla
Ny = Viscosidad

k» = Conductividad térmica de la mezcla
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7. El incremento de longitud es evaluado de acuerdo con AL[+1=Ap[/APT para el
segmento considerado. Si AL’y AL *I'son iguales, el procedimiento continua con el paso
8, de lo contrario se regresa al paso 2.

8. Si AL™! es igual o mayor que la longitud total de la tuberia, entonces el calculo
concluye, de lo contrario se continua con el calculo del segmento de tubo siguiente.

9. Los extremos superiores de los intervalos P, =P ; +4P y L,=L;+AL "1 son calculados.

Si se alcanza la longitud total de la tuberia, el procedimiento de cdlculo se concluye, de lo
contrario, se establece p; =p, y L; =L,y se retorna al paso 2.
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Valores Iniciales
Qe Tos Por Lo
ﬂp“‘j: ﬂpi"'u'lb
Asumir Apy AL ALM= pp -

|

Actualizacidn de la presign al final del segmento AL’

Pi=p;zAp’

Al'=AL*!

¥

Actualizacion de latemperatura al final del

segmento AL’

F

Calculo de Py ¥ Tye en el segmento AL

F

Calculo del equilibrio de fases con Ecuacidn
de estado @ Py ¥ Ten

Calculo de las propiedades fisicas para el aceite
Rs, Bo, Zy Py Py Ny N Tu Va ¥y Vi

La temperatura de la pared [T,,.4) &5 calculada

|

Evaluacion de:

AL*=Ap'/aP;

|

Mo Ei

Li+1= I_i+ A Li+1

Figura 3.2. Procedimiento de célculo.

Mo
5i
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3.1.1 CORRELACION DE FLUJO MULTIFASICO
Correlacion Dun-Ros

En esta correlacion incluye la velocidad de resbalamiento (en la cual el colgamiento de
liguido puede calcularse) y el factor de friccion como variables, para predecir el régimen
de flujo de la mezcla de aceite (es decir, burbuja, tapén, transicion tapdn-anular y
transicion anular-niebla). El régimen de flujo se define entonces como una funcién de los
numeros adimensionales Ny, Ni,, L;.Ls, Ls, L, y Ny, donde:

L, =50+36N,,

(3.5)

L, = 75+84N§‘v75 (3.6)
Ny =v4 PL (3.7)

gco-L

Py
N,, =v_a|—— (3.8)

< * gco-L

Donde:

Ngv,= Numero de velocidad del gas

Ni,, = Numero de velocidad del liquido

L;, L, Lgy L, =Pardmetros de correlacién

N;=Numero de diametro de la tuberia

pr = Densidad del liquido (aceite y agua, si es que se encuentra en la mezcla)
o1 = Tension superficial liquido-gas

d = Didmetro interior de la tuberia

g. = Constante de conversion gravitacional

ver = Velocidad superficial del liquido

vse = Velocidad superficial del gas

L;y Ly se encuentran en funcidn del nimero adimensional N, y se determinan a partir de
la figura 3.3 mientras que N; se define como:

P
o-L

N, =120.872 (3.9)

70



CAPITULO 3 MODELO PROPUESTO

F.I. UNAM

Estos autores también desarrollaron correlaciones para el calculo de la velocidad de

resbalamiento adimensional, S, a partir de la cual se puede calcular la velocidad de

resbalamiento actual, v,, y el colgamiento del liquido, H;, de acuerdo con las siguientes

ecuaciones:
=, (p_j
O-Lgc
v = _ Vg Vi

Donde:

S =Velocidad de resbalamiento

v, = Velocidad de resbalamiento actual

pr = Densidad del liquido

o1 = Tensién superficial liquido-gas

g. = Constante de conversion gravitacional
H; = Colgamiento del liquido

vse = Velocidad superficial del gas

vg, = Velocidad superficial del liquido

LI

2.0f

1.5 \

1.0} =

0.5 >
‘LZ

0
10 102 103

“\rrf

Figura 3.3. Numeros de régimen de flujo.

(3.10)

(3.11)
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2 0.5
— VS _Vm + (Vm B vs) + 4vsvsL
2v

N

H, (3.12)

La caida de presidon debido a la elevacion se puede calcular de acuerdo con la siguiente
expresion:

dP\ g
(dZ jel - 8. ps (313)

Donde:

g = Aceleracion de la gravedad
g. = Constante de conversién gravitacional
ps = Densidad de resbalamiento

En la ecuacidn 3.13, psrepresenta la densidad de la mezcla considerando el resbalamiento
entre fases.

p,=p H, +pg(1_HL) (3.14)
La caida de presidn por friccidn se calcula segun el régimen de flujo que ocurren en
cualquier longitud de la tuberia de acuerdo con los siguientes limites:

Flujo burbuja (0<Ng,<Li+L;Nyy)

En este caso la densidad de las dos fases se define como:

F +F,N F’(—Ng” j
Py =L+ LN, + 1y (3.15)
1+N,,

F, y F, se obtienen de la figura 3.4, mientras que F3" se obtiene de acuerdo con la

siguiente expresion:

: F,
F, =F, _N_4 (3.16)

d

F; y F4 también se obtienen de la figura 3.4. La contribucién de la friccién a la caida de
presidn esta dada por:
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(ﬁj _ fmvavam
S

I 20 d (3.17)
Donde:
Ap . - . L
—— | =Gradiente de presion debido a la friccion
AL,
Jfm= Factor de friccion
pr = Densidad del liquido
vy, = Velocidad superficial del liquido
vm = Velocidad actual de la mezcla
d = Diametro interior de la tuberia
gc = Constante de conversidn gravitacional
5
4 Fs —| 100
5 // — 90
—1 80
5 ///—\\F1\ - {7
™ 4
L —{ 60
- __,A/ \\ — 50
w oo / .  —— 40
. og — / / N — 30
w o7 // ~
0.6 =% J;n
o5 / / 10
0.4 / / — 0
/ F2/ —1-10
0.3 7 / .20
—1-30
0.2
107 107 107 1 2 3
NL
Figura 3.4. Niumeros de velocidad de resbalamiento.
El pardmetro de ajuste f,, se define como por:
S
S =% (3.18)
/3

Donde f; se obtiene del diagrama de Moody y f, es una correccién in-situ para la relacién
gas-aceite (obtenida de la figura 3.5) donde:
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VS'
¢=f Vg N;" (3.19)
sL

Donde:

Ny =Numero de diametro de la tuberia
vy = Velocidad superficial del liquido
vse = Velocidad superficial del gas

En la ecuacién 3.18, f; es factor de correccidn adicional tanto para la viscosidad del liquido
como para la relacién gas-aceite. Este factor es importante para viscosidades mayores a
las 50 cSt y se calculé de acuerdo a la siguiente ecuacién

(3.20)

fi=1+1

YT T T T T T 77T

]
]
=
.
E
]
.

08—
O ’ M
0.1 fomn Tuberia Vertical

f,

H \rﬁl B
I | — '!1_ L = i L1 - —l L LLITY b ettt bR
.T b

Figura 3.5 .Correlacidn de fricciéon para flujo burbuja

Filujo tapdn (L;+L>N,<Ng<Lj)

En este caso la caida de presion es calculada usando la misma expresién utilizada para

flujo burbuja.
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Flujo niebla (Ng,>L,,)

dPY  fp,v,ve,
o) TToea (3.21)
4 f gc

Donde:

2P | = Gradiente de presion debido a la friccidon
AL),

vse = Velocidad superficial del gas

v, = Velocidad de resbalamiento actual

pe =Densidad del gas

d = Didmetro interior de la tuberia

g. = Constante de conversién gravitacional

La caida de presién debido a la aceleracién esta dada por:

(dpj _ vmvsgpn dP

E ?E (3.22)

Donde:

(%j = Gradiente de presion debido a la aceleracidn

vm = Velocidad actual de la mezcla

Ve = Velocidad superficial del gas

g. = Constante de conversién gravitacional

P = presién

pn = Densidad de la mezcla sin resbalamiento

Flujo transicion (Ls<Ng<Ly,)

Para la zona de transicion entre flujo tapdon y niebla, Dun y Ros sugirieron una
interpolaciéon lineal entre los parametros Ly y L,. El calculo del gradiente de presién
debido a la friccidon implica expresiones correspondientes a cada régimen de flujo. La
expresion utilizada para calcular el gradiente es:
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Transicidn
dP dP dP
() ) )
dZ transicion dZ tapon dZ niebla
Donde:
L —N
A=—r =
L —1L (3.24)
N, _—-L
B=—%__"=1-4
L —L (3.25)

Finalmente la caida de presidn total para el segmento dz es calculada de acuerdo a:

%), (%)
(dpj dz ), \dz ),
iz ), 1-E, (3.20)
Donde:
vmvs pn
E, =——"—+ (3.27)

g.pP

3

j = Gradiente de presién total
Tot

j = Gradiente de presién debido a la elevacién
el

ZlE B[E

(
(
(

vse = Velocidad superficial del gas

j = Gradiente de presidn debido a la friccidn
Jr

g. = Constante de conversion gravitacional
P =Presién

pn=Densidad de la mezcla sin resbalamiento
v, = Velocidad actual de la mezcla
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3.1.2 MODELO DE PROPIEDADES DE LOS FLUIDOS (PENG-ROBINSON)

Como se sabe una ecuacidn de estado es un modelo matemadatico que representa la
relacién entre la presién, el volumen y la temperatura de un fluido, ademds de tener un
papel importante para el estudio del equilibrio de fases de fluidos puros y mezclas, ya que
a partir de estos modelos no solo se obtiene informacién del diagrama Presiéon — volumen
— Temperatura, sino que también se obtiene, mediante las interrelaciones proporcionadas
por la termodinamica clasica, otra informacidn referente a las propiedades fundamentales
y a las transiciones de fase de los fluidos. A continuacidn se presenta la ecuacion de esta

utilizada en este estudio.

Peng-Robinson (PR)

La ecuacidn de Peng-Robinson fue desarrollada en 1976 para cumplir los siguientes
objetivos:

1. Los pardametros habian de poder ser expresados en funciéon de las propiedades
criticas y el factor acéntrico.

2. El modelo debia ser razonablemente preciso cerca del punto critico,
particularmente para calculos del factor de compresibilidad y la densidad liquida.

3. Las reglas de mezclado no debian emplear mas que un pardmetro sobre las
interacciones binarias, que debia ser independiente de la presién, temperatura y
composicion.

4. Laecuacién debia ser aplicable a todos los célculos de todas las propiedades de los
fluidos en procesos naturales de gases.

La ecuacion de estado cubica Peng-Robinson (1976) para sustancias puras es expresada de
la siguiente manera:

P RT B A 3.28
v—B v:+2vB-B’ (3.28)

Donde:

P =presién

R =Constante universal de los gases
T = Temperatura
Vi = Volumen molar de una unidad de peso molecular del gas
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El parametro de repulsidn B es independiente de la temperatura y se calcula utilizando la
presion critica (P.) y la temperatura critica (7,.) de la sustancia del modo siguiente:

RT,
B=0.077796—-= (3.29)
p.

Y el pardmetro de repulsion A4 se calcula con la expresion:

22

R
a, =0.457234—<a(T,) (3.30)
P.

Donde:

Tr = Temperatura reducida, definida como (T/T)
Ppe=Presion critica
T. = Temperatura critica

Donde el término de correcciéon dependiente de la temperatura a fue propuesto
inicialmente por Soave (1972) para la Ecuacidn de Estado Cubica de Redlich-Kwong (1949)
y fue reutilizada por Peng y Robinson en su ecuacion de estado:

a1 )=li+ma 10%)f (3.31)

El pardmetro m correlacionado por Peng y Robinson con el factor acéntrico (w) de la
sustancia, tiene la siguiente forma:

m= 037464 +1.542261-0.26992> (3.32)

Posteriormente Stryjek y Vera mejoraron la correlacion entre m y el factor acéntrico
(1986), quedando como:

m=0.378893+1.4897153w-0.1713184cw° +0.0196554c’ (3.33)

Donde:
w = Factor acéntrico
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3.1.3 CORRELACION PARA EL AJUSTE DE LA TEMPERATURA

El perfil de temperatura variable en tuberias de produccidn puede determinarse, en forma
sencilla y precisa, mediante el procedimiento propuesto por Romero-Juarez (1979),

basado en la ecuacidon de Ramey de la siguiente manera:
T(z)=T,, - Ge{A(l —e 4 J = zJ (3.34)

Donde:

T,s= Temperatura de fondo fluyendo del pozo
z = Longitud
G, = Gradiente del fluido.

~ 86400,C, K, +D U F,)

2zDK U (3:35)

Donde:

Wy = Gasto masico total

K, = Conductividad geotérmica

D = Didmetro de la tuberia

U = Coeficiente de transferencia de calor global

Cr= calor especifico del fluido.

Fr=funcién dependiente del tiempo valido para tiempos (#) menores que 400 dias:

w,=q,M,+q M+q,M, (3.36)
CW +C W +C, W
Cf :( fo' o S w g g) (3.37)
. W,
log F(¢)=0.31333logY —0.06(logY)* +0.006666(logY)’ (3.38)
2
Donde Y = 515)2t (3.39)

Si t 2400 dias entonces Fr=1.
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CAPITULO 4: CASO DE APLICACION

Para estudiar el efecto de las caidas depresién de mezclas de hidrocarburos a través de
restricciones y expansiones se recurrié a un pozo real denominado pozo "A”, ubicado en
el sureste de México. El propdsito de estudiar un pozo real es obtener resultados mas
precisos y por otro lado, utilizar los datos medidos de campo como referencia, para
evaluar el modelo presentado en este trabajo. El objetivo de este andlisis es obtener la
caida de presidon total en funcidn de diferentes restricciones artificiales, las cuales se
localizan a lo largo de la tuberia y disminuyen el didmetro interno en diferentes
porcentajes. Asi, como tener una comprensidon mds clara sobre la relacién entre la
produccion del pozo y las reducciones y/o expansiones que se presentan en las tuberias.

4.1 POZO “A”

A continuacidn se presenta las condiciones mecdnicas, de produccién y la composicién de
los fluidos producidos a las cuales se realizé el estudio del pozo “A”.

La tabla 4.1 muestra la configuracion de la llamada direccién de flujo del pozo, el cual
tiene una longitud de tuberia de 3771.6 metros, dividida en nueve secciones. Se muestra
las propiedades fisicas y geométricas de la tuberia como son: el didmetro interno, la
rugosidad y el angulo de inclinacién. Cabe destacar que la seccidn 8 tiene una longitud de
menos de un metro y las tuberias a los extremos de esta son del mismo didmetro, el cual
es muy cercano al de la seccién aludida.

# de seccion de tuberia Dinfm AlLim Rugosidadim | Angulo de inclinacién
TR 1 0.1086 380.0856 0.00001524 73.0000
2 0.1086 20.1168 0.00001524 71.1460
3 0.0582 123.7488 0.00001524 84.2820
4 0.0760 870.0516 0.00001524 62.5110
5 0.0760 369.9967 0.00001524 59.5500
TP 6 0.0760 59.9846 0.00001524 71.0750
7 0.1005 1820.1711 0.00001524 56.4430
8 0.0968 0.9997 0.00001524 90.0000
9 0.1005 126.4402 0.00001524 90,0000

Tabla 4.1. Configuracidn mecanica del pozo “A”
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La tabla 4.2 presenta la composicion de los fluidos producidos del yacimiento

correspondiente al pozo “A”, asi como las constantes fisicas como son: el peso molecular,

la gravedad API, la temperatura de ebullicidn, las constantes criticas (presiéon, temperatura

y volumen), el factor acéntrico y la fraccion mol de cada uno de los 43 componentes de la

mezcla (30 de estos son pseudo componentes). Debe tenerse en cuenta que el agua estd

presente en el sistema en mas del 40% en base mole.

COMPONENT| MW API ™eC | Te°C | Pokgem® |VOBBLLBMOL [ of zi

H20 18016000 | 10063000 | 100.000000 | 374 200000 | 225 553000 0.158100 0.348000 | 0.42030000
M2 28.013000 | 43.600000 |[-195.800000 |-146.900000 ] 34 613000 0.257100 0.045000 | 0.00096625
[ 44010000 | 39.600000 | -78.480000 | 31040000 | 75271000 0, 268200 0.231000 | 0.00296260
H23 34.079000 | 47.600000 | -60.340000 | 100400000 | 91.854000 0,278700 0.100000 | 0.071550000
METHANE 16.043000 | 340 167000 | -161.490000 | -62 BO000D | 46908000 . 282400 0.010400 | 0 26750000
ETHANE 30.070000 | 265526000 | -88.630000 | 32.300000 | 49802000 0422200 0.098600 | 0.06812260
PROPANE 44097000 | 147.208000 | -42.070000 | 95670000 | 43.334000 0.579200 0.152900 | 0.04290000
IBUTANE 58.124000 | 119.788000 | -11.730000 | 134.980000 | 37.196000 0.750300 0.177200 | 0.00823920
BUTANE S58.124000 | 110.629000 | -0.500000 | 152.000000 | 38.745000 0.727500 0.201300 | 0.02140000
22PR 72151000 | 105638000 | 9500000 | 160.590000 | 32.61S000 0.864500 0.197000 | 0.00026429
IPENTANE 72151000 | 95727000 | 27.650000 | 187.240000 | 34.479000 0.873000 0.229000 | 0.00801260
PENTANE 72151000 | 92747000 | 36.074000 | 196.500000 | 34.355000 (.8657300 0.250600 | 0.01120000
CP 70135000 | 57.025000 | 49.260000 | 238500000 | 45.968000 0,741800 0,195800 | 0.00073182
HEXANE 86178000 | 51.602000 | 65.740000 | 234.200000 | 30274000 1.055600 0.294300 | 0.00001026
MNBP-73 56.722000 | 66.397000 | 73.611000 | 252.532000 | 33.654000 1.015500 0.252620 | 0.01330000
NBP-87 93. 216000 | 63.881000 | 87.180000 | 267.452000 | 32.033000 1.086000 0.273710 | 0.01210000
NEP-106 103.199000 | 60.547000 | 106272000 | 288.281000 | 29970000 1.189300 0,303330 | 0.00998670
MNBP-126 114.292000 | 57260000 | 126.443000 | 309.948000 | 28.012000 1.304000 0.335150 | 0.00909600
NEP:144 124.723000 | 54.476000 | 144 646000 | 329.220000 | 26 407000 1.412600 0364230 | 0.00544980
NEP-164 135.980000 | 51.611000 | 164.577000 | 350.007000 | 24797000 1.537200 0.395830 | 0.00621960
NBP-183 149497000 | 49.023000 | 183.640000 | 369579000 | 23.332000 1.662000 0.428760 | 00055180
NBP-203 163.158000 | 46548000 | 202.984000 | 389 145000 | 22.057000 1.794300 0.462110 | 0.00547660
NBP-222 178.020000 | 44167000 | 222 620000 | 408 678000 | 20814000 1.934000 0.497000 | 0.00554500
MNEP-242 193.722000 | 41.943000 | 241.933000 | 427 610000 | 19633000 2076500 0.532510 | 0.00561350
NEP-261 210612000 | 39815000 | 261.353000 | 446.385000 | 18.627000 2.225400 0569500 | 0.00515520
NEP-281 22B.787000 | 37.771000 | 280.970000 | 485.071000 | 17 639000 2380100 0608180 | 0.00495300
NEP-300 247 838000 | 35840000 | 300.366000 | 483 322000 | 16.732000 2537300 0.647850 | 0005158250
NEP-319 267350000 | 34.035000 [ 319.333000 | 500.362000 | 15908000 2694600 0.66858030 | 0.00414590
NBP-339 268.488000 | 32.231000 | 339137000 | 519.185000 | 15108000 2 882000 0.731470 | 0.00342150
NBP-358 309409000 | 30435000 | 358 467000 | 436890000 | 14 373000 3 028300 0.775570 | 0.00315260
NBP-378 330.200000 | 28505000 | 378.020000 | 554 466000 | 13633000 3198100 0.821210 | 0.00286340
NEBP-397 351 497000 | 27.337000 | 397 496000 | 571.930000 ( 13.065000 3.358000 0.868350 | 0.00268780
NBEF-416 378678000 | 25.844000 [ 416.762000 | 589.094000 | 12 479000 3539100 0818380 | 0.00236020
NBP-444 A7 561000 | 23768000 | 444 812000 | 613921000 | 11692000 3.767900 02688570 | 0.00354300
MNBP-461 A67 902000 | 21190000 | 481.790000 | 646 427000 | 10760000 4. 116000 1.087450 | 0.00284430
MNEP-513 519508000 | 18.721000 | 519631000 | 679.525000 | 9.909000 4 450600 1.192120 | 0.00240790
MNBP-555 570.362000 | 16.522000 | 555,495000 | 710817000 | 9182000 4.785700 1.293110 | 0002372290
NBP-591 26096000 | 14424000 | 591.755000 | 742 446000 | 8511000 5 082100 1.395300 | 0.00134020
NBP-628 £89.852000 | 12.412000 | 628.539000 | 774596000 | 7 864000 5401200 1496760 | 000075439
NEP-EET 768393000 | 10.405000 | 667 336000 | 808633000 | 7271000 &.736100 1.698250 | 0.00057024
NBP-713 B886.442000 | 8151000 | 713.602000 | 849.505000 | 6.592000 6133400 1.705840 | 0.00047430
NBP-767 1063.087000| 5710000 | 767 226000 | B97 406000 | 5 .B55000 6589600 1795200 | 0.00041747
NBP-875 1487 265000 1.264000 | 875284000 | 996671000 | 5181000 &.958000 2116740 | 0.0007 3668

Tabla 4.2. Composicién del fluido del yacimiento del pozo “A”.
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La tabla 4.3 presenta los datos relevantes sobre la producciéon de este pozo, incluyendo el
gasto, las presiones de operacidn, la temperatura en el fondo y en la cabeza del pozo, el
corte de agua, la relacién gas-aceite entre otros. A partir de estos datos sabemos que en
algun punto de la tuberia el gas se libera, ya que la presién de fondo fluyendo es cercana a
la presion de burbuja. Por otro lado a partir de los grados APl podemos saber que es un
aceite ligero y que se tiene un corte de agua considerable.

Parametro Valor
Pus [kg/cm’] 2336
Pon [kg/cm’] 64
Tos [°C] 1576
Twn [°Cl 97
*API 341
GOR [m*/m’] 1756
%H,0 18.6
Pb @ T, [kg/cm’] 220
Qo [BPD) 4000
Qg [mmscd] 3254
U [Btu/hr/ft*/F] 45

Tabla 4.3. Datos de produccién del pozo “A”

Una vez conocida la configuracion mecdnica del pozo “A”, la composicidén de los fluidos
producidos y los datos de produccién se procede a realizar los calculos, en el cual el
primer paso es que coincidan las mediciones de presién en la cabeza del pozo a partir del
conocimiento del valor de fondo fluyendo para las condiciones actuales, utilizando la
seccién original transversal del pozo. Es decir, no se considera ninguna restriccién a lo
largo de la tuberia, simplemente se pone a prueba el modelo para simular la caida de
presion y el comportamiento de la temperatura en la tuberia vertical.

Las figuras 4.1 y 4.2 muestran la calidad de la comparacién para el gradiente de presiény
temperatura, Utilizando este modelo (linea azul) y dos simuladores comerciales de flujo,
PIPESIM 2000 (linea en negro) y PIPEPHASE 9.1 (linea en rojo).

En la figura 4.1 se observa que el comportamiento de la presién en el fondo del pozo sigue
la misma tendencia para los tres casos, sin embargo por arriba de los 2900m, las caidas de
presidon simuladas por PIPEPHASE y PIPESIM toman tendencias ligeramente distintas al
modelo en estudio, continuando dicho comportamiento hasta la superficie.
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Figura 4.1. Gradiente de presidn del pozo “A” bajo condiciones de flujo.
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En la figura 4.2 se observa que el modelo presenta cierta variacidon en toda la trayectoria

en comparacién con ambos simuladores de flujo, sin que exista el mismo comportamiento

entre dichos simuladores. El modelo en estudio presenta una disminucién repentina en la
temperatura cerca del fondo del pozo y un aumento brusco cerca de los 2000 metros.

Tanto para el perfil de presidn como para el de temperatura se observa que existe una
similitud razonable entre los tres métodos de calculo. Las variaciones que existen entre los

modelos pueden atribuirse a que para los simuladores de flujo se considerd aceite negro,
mientras que el modelo desarrollado utilizé tipo composicional. Asi como, a los métodos

numeéricos utilizados.
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Figura 4.2. Gradiente de temperatura del pozo “A” bajo condiciones de flujo.
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La figura 4.3 muestra la configuracién mecanica del pozo, que representa la ubicacién de
la tuberia de revestimiento (se muestra en la parte inferior correspondiente a un diametro
interno de 4.3 pg.) y las secciones de produccién (se muestra en la parte superior
correspondiente a 2.29, 2.99, 3.95 y 3.81 pg.) cabe destacar que para el diametro de 3.81
pg. no se puede observar una variacion ya que la longitud de esta seccién es de menos de
un metro y la tuberia anterior y posterior a esta son de un didmetro muy cercano.
También se muestran los resultados de la presion respecto de la profundidad comparando
los datos de campo contra los obtenidos en el modelo, donde los cuadrados negros
representan el gradiente de presién bajo la medicién directa del flujo en el pozo y la linea
continua el modelo obtenido. En la figura 4.3 se puede observar que el modelo ajusta con
los datos de campo de manera muy precisa. Destaca que la figura 4.3 presenta a detalle la
relacién de la presidn, la profundidad, el didametro interno con el pozo.

Diametro interno de la tuberia [pg]
00051015202530354045
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3000 + 3000
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Figura 4.3. Configuracion mecanica y gradiente de superposicidn de presidn.

La figura 4.4 muestra un total de nueve diferentes tipos de restricciones geométricas
(diferentes tipos de triangulos, rectangulos, semi circulos, semi évalos, trapecio, etc.)
propuestas para estudiar cémo estas afectan al perfil total de la caida de presidn en la
tuberia. Cada restriccidn artificial tiene tres diferentes profundidades de aparicién a lo
largo del pozo, en el estudio se decidid colocar la primera en el fondo del pozo, la segunda
por debajo de la mitad de la profundidad total y la ultima justo antes de la cabeza (véase
tabla 4.4). Ademas de considerar la geometria de la restriccion y la profundidad a la que se
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localiza fueron considerados tres diferentes extensiones de incidencia (o intensidad de
bloqueo es decir 5, 25 y 50% de restriccion en el diametro interno de la tuberia disponible
al flujo) en el pozo. La eleccion de este conjunto de restricciones es bastante arbitraria, y
responde a nuestro objetivo de incluir el bloqueo de diferentes geometrias para la
produccion de aceite en los pozos reales.

Se han denominado los distintos casos estudiados con la siguiente notacién: ON-DN-N%,
donde ON se refiere al tipo de restriccion, DN se refiere a la posicién de la restriccidn (de
acuerdo a la Tabla 4.4) y N% se refiere a la disminucién porcentual en la seccidn
transversal del didmetro. De esta manera la notacion 01-D1-5% se refiere a un pozo con
una restriccion tipo 1, con la posicion 1, con una disminucion del 5% en el diametro
efectivo respectivamente.

Posicion | Intervalo [m] | Longitud [m]
M1 0-126.44 126.44
M2 2007 B-2377 6 370.00
M3 3247 7-3371.4 123.80

Tabla 4.4. Profundidad de las restricciones geométricas en el pozo “A”.

Una vez establecidas las caracteristicas de la tuberia y la restriccién para todos los
sistemas, entonces se calculan los perfiles de presién correspondiente a lo largo de las
tuberias, utilizando el procedimiento de cdlculo descrito en la figura 3.2.

|
1 o1 ‘ 02 o3
'y 04 » 05 06
v o7 1 08 09

Figura 4.4. Restricciones geométricas propuestas en este estudio.
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CAPITULO 5: DISCUSION Y ANALISIS DE RESULTADOS.

5.1 POZO “A”

A continuacién se presentan las figuras 5.4a a la 5.4i en las cuales se muestran los
resultados obtenidos en el pozo “A”, para cada uno de los 9 tipos de restricciones
geométricas definidas. En cada figura se aprecian 3 recuadros, que representan cada uno
la posicion de la restriccion en la tuberia, denominados recuadros A, By C. En cada uno se
muestran 5 perfiles de presidon-profundidad correspondientes a: el perfil obtenido de los
datos de campo (en morado), el perfil obtenido a partir del modelo desarrollado sin
considerar ninguna restriccion (en negro) y los perfiles obtenidos del modelo
considerando la disminucién del 5, 25 y 50% en la seccién transversal del didmetro (en
rojo, verde y azul respectivamente). También se puede observar, en el lado derecho de
cada recuadro, el arreglo de la tuberia en el pozo, mostrando en que seccién de ella se
encuentra la restriccidn, el diametro y el porcentaje en el que éste estda disminuyendo.
Una vez descritas las figuras se analizan los resultados de cada una.
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Figura 5.4a. Calculo de los gradientes de presién para las restricciones tipo 1.
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Los casos 01-D1-5% y 01-D1-25%, presentados en el recuadro A, no alteran
significativamente los perfiles de presidn en comparacion con los casos originales (de
diametro constante). No asi, el caso 01-D1-50% que muestra el efecto de la restriccién, en
el que disminuye la capacidad de flujo del pozo significativamente y produce un
decremento de 58% en la presiéon de la cabeza del pozo (Pwh), en comparacién con el
valor de didmetro constante. De forma similar se comportan los casos 01-D2-5% y 01-D2-
25%, en los cuales los perfiles de presidn calculados no muestran una alteraciéon
significativa, sin embargo, para el caso 01-D2-5%, la capacidad de produccién del pozo
disminuye casi en su totalidad y queda Unicamente con la energia para levantar la
columna de fluidos hasta 1250 m., siendo incapaz de continuar produciendo a partir de
esa profundidad hacia la superficie. Al analizar los casos 01-D3-5% / 25% y 50%, no se
observan efectos significativos para las dos primeras restricciones, sin embargo, para el
caso de la reducciéon maxima (50%), el pozo deja de producir a la profundidad de 3400 m.,
es decir, el aceite fluye hacia la superficie apenas a unos 300 m. a partir fondo del pozo.
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Figura 5.4b. Cdlculo de los gradientes de presién para las restricciones tipo 2.
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Los casos presentados en el recuadro A de la figura 5.4b (02-D2-5/25 y 50%) no presentan
variaciones en comparacién con los casos originales (de didmetro constante), es decir, la
restriccién colocada cerca de la cabeza del pozo no tiene ningln efecto en la presién en la
cabeza del pozo (Pwh). No asi, para los perfiles presentados en el recuadro B, donde, los
casos 02-D2-25% y 5% presentan un aumento en la presidn corriente abajo de la
restriccién. Sin embargo, este aumento en la presion va decreciendo conforme los fluidos
se aproximan a la superficie, en consecuencia, se registra un incremento minimo en la
presion de la cabeza del pozo.

En el recuadro C se observa que al pasar los fluidos a través de la restriccion, la tendencia
gue sigue el caso 02-D3-50% se aleja del resto de los casos (disminuyendo cerca de 10
kg/cm?2), sin que éstos sigan una tendencia clara y bien definida, aunque si guardan una
gran cercania entre ellos, observando un aumento minimo en la presién para los sistemas
de 5%y 25%.

90



F.I. UNAM

CAPITULO 5 DISCUSION Y ANALISIS DE RESULTADOS

(=)
W

Longitud de la tuberia [m]

Diametro interno de la tuberia [pg]

01234 01234 01234
500 - D . . =500
| s K g g
— ey — —
1000 - [TRTTN M““.... . ﬂ“wr - 1000
] — D —_— —ptdtn ||
1500 4 - 1500
2000 4 ™~ ~ 2000
2500 4 - 2500
3000 - L3000
.-I ].ﬂl_ii Iﬁ-{.i -
3500 4 e _l_.f_... . #vwm.!
Eog=2 im, — R=13% L2 5%
et 5%
4000 ._-uu._a._-“-qq.-... R Tl BN M i _.......ﬂ“.-,,.-_..q... L L | 4000
0 &0 B0 120160 200 240 9 & B 130160 200 Id) 0 & 8 120960 200 240
Presion[kg/cm?]

Figura 5.4c. Célculo de los gradientes de presién para las restricciones tipo 3.
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Al igual que en los casos anteriores los casos 03-D1-5%/25% y 50% presentados en el
recuadro A, no presentan variaciones en comparacion con el perfil del modelo
desarrollado ni con el obtenido de los datos de campo. Sin embargo, para el caso 03-D2-
50% , presente en el recuadro B, se observa un subito aumento en la presion, justo
cuando los fluidos fluyen a través de la restriccidn; no obstante, al dejar atrds la restriccion
y continuar la trayectoria sobre la tuberia, la presién vuelve a ajustarse a los perfiles de los
sistemas originales (diametro constante). Mientras que los casos 03-D2-5% y 25%
presentan un aumento en la presion, el cual va disminuyendo en cuanto se aproxima a la
superficie del pozo, causando un ligero aumento en la presion en la cabeza del pozo (Pun).

En el recuadro C, el caso 03-D3-50%, presenta una disminucion en la presidn respecto del
restos de las tendencias, reflejdndose en una disminucién en la presién en la cabeza del
pozo en comparacion con el valor obtenido para el didametro constante. Mientras que los
casos 03-D3-5% y 25% presentan un aumento minimo en la cabeza del pozo.
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Figura 5.4d. Cdlculo de los gradientes de presidon para las restricciones tipo 4.
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Como se observo en los casos anteriores y se vera en las siguientes figuras, cualquiera de
las restricciones presentadas en este estudio (excepto la 1y 8) colocada en la posicién D1,
la cual se muestra en el recuadro A, no causa variacién significativa en comparacién con
los casos originales (de diametro constante) para ninguna de las tres disminuciones
porcentuales del didmetro de la tuberia (5,25 y 50%), por lo cual, el analisis de los casos
gue consideren la posicidon D1 en la siguientes restricciones se dard por hecho.

En la figura 5.4d, recuadro B, se analiza el caso 04-D2-50%, el cual no presenta variaciones
en comparacién con los casos originales, en tanto los sistemas 04-D2-5% y 25% presentan
un aumento en la presion al pasar a través de la restriccién y disminuyen progresivamente
al acercarse a la superficie, provocando un incremento en la presion de la cabeza del
pozo. Para los casos presentados en el recuadro C, se observa que el sistema 04-D3-50%
presenta una desviacion respecto de los casos base (de diametro constante), sin embargo,
al aproximarse a la superficie del pozo, se puede ver como corrige la trayectoria y sélo se
aleja 10 kg/cm” de la presién medida en la cabeza. En tanto los casos 04-D3-25% y 5%, si
bien no siguen en forma puntual los casos base, la desviacidn resulta ser minima.
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Figura 5.4e. Célculo de los gradientes de presién para las restricciones tipo 5.
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Los casos 05-D2-5%/ 25% y 50%, expuestos en el recuadro C, muestra un perfil interesante
de presién-profundidad, especialmente para las disminuciones de 5 y 25% (linea roja y
verde) en las cuales se produce un incremento final en las presiones calculadas en la
cabeza del pozo del 9 y 7% respectivamente, en comparacion con el valor original (de un
diametro constante). Mientras que en el recuadro C, una vez mas, los resultados de las
reducciones del 5y 25%, revelan un aumento en las presiones calculadas (la Py, aumenta
2 y 0.05%, respectivamente), mientras que en el caso 05-D3-50%, la Py, disminuye un 47%
en comparacion con los valores originales (de un didmetro constante).
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Figura 5.4f. Calculo de los gradientes de presién para las restricciones tipo 6.
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Los casos 06-D2-5% y 25%, presentes en el recuadro B, muestran un aumento en la
presidon a partir de la colocacion de la restriccidon y contindan dicha tendencia hasta la
superficie, manifestandose en un incremento en la presién en la cabeza del pozo del 10%
en comparacion con el valor medido para ambos casos. Mientras que el caso 06-D2-50%
tiene el mismo comportamiento que los casos originales (de didmetro constante). Los
casos analizados en el recuadro C, una vez mas, presentan una disminucion para el caso
06-D2-50%, mientras que las reducciones del 5% y 25% presentan ligeras variaciones en el
intervalo que va de los 2750 a los 1500m, no obstante, los resultados de presién en la
cabeza del pozo no presentan una variacién significativa con el valor medido de Py,
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En el recuadro B se puede observar el mismo comportamiento ocurrido en la figura 5.4e,
en donde los casos correspondientes a las reducciones del 5% y 25% presentan un
aumento en la presién a partir de la profundidad de colocaciéon de la restriccion, en
cambio, el caso 07-D2-50% muestra una disminucidn de la presién, variando respecto del
valor de presidn medido en la cabeza del pozo. Por otro lado, en los casos presentados en
el recuadro C, se obtuvo un aumento minimo en las presiones calculadas, para las
reducciones del 5y 25%, mientras que, para la maxima reduccion (50%) la Py, disminuyd
cerca del 50% en comparacion con los valores originales (de un didmetro constante).
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Para los sistemas 08-D2-5% /25% y 50%, mostrados en el recuadro B, podemos observar
un aumento del 10% en la presion para los dos primeros casos respecto de su valor
original, mientras que, la disminucidn del 50% provoca un descenso en la presién a partir
de la restriccidn, y disminuye la presion en la cabeza alrededor de un 20% de su valor
original. Para los casos 08-D3-5% y 25% se presentan variaciones minimas respecto de los
casos base, sin embargo, para el caso 08-D3-50%, la restriccién provoca una caida muy
grande de presion, a tal grado que no se dispone de la presidn suficiente para llevar los

fluidos a la superficie.
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Figura 5.4i. Calculo de los gradientes de presidn para las restricciones tipo 9.
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De todas las restricciones, ésta es la que menor perturbacién causa, ya que en los casos
mostrados en los recuadros A y C no presentan cambios significativos respecto de los
casos base (de didmetro constante) para ninguno de los tres porcentajes de disminucidn
del diametro. El Unico cambio significativo es el observado en el caso 09-D2-50%, en el
gue se aprecia un aumento en la presion y por lo tanto un incremento en la Py, respecto
del valor original (didmetro constante). Cabe destacar que este caso es el Unico que
muestra un incremento en la presion debido a una reduccién del didametro de 50 %.

Los resultados muestran que la posicién D3 en combinacién con la maxima disminucién
del area de flujo (50%) provocan la mayor caida de presioén, en algunos casos alejando el
valor en la cabeza del pozo hasta un 50% de su valor original y en los casos mas extremos
causando una perdida de presidn tal que no permite que los fluidos producidos lleguen a
la superficie. Cabe destacar que la posicion D3 es la que menor longitud tiene en la
tuberia, como se puede ver en la tabla (4.4).

Por otro lado, los casos estudiados en la posicion D2, la cual presenta la mayor longitud en
la tuberia, tienden a aumentar la presion en la cabeza del pozo para las disminuciones
porcentuales del didmetro de 5% y 25%, mientras que la disminucién del 50% tiende a
disminuir la presion en la cabeza del pozo, con excepcidn del caso 09-D2-50%.

Por ultimo, los casos estudiados en la posiciéon D1 no muestran alteraciones significativas
en comparacion con los perfiles de los casos base (de diametro constante), exceptuando
los casos 01-D1-50% y 08-D1-50% los cuales presentan una disminucion en la presion de
cabeza del pozo.

Cabe destacar que las 9 geometrias tienen distintas aéreas, siendo las mas grandes las que
provocan mayores caidas de presién, como son las restricciones tipo 01, 05 y 08. Lo que
habra de reflejarse en la presion en la cabeza del pozo, en mayor o menor medida, segin
el porcentaje de disminucidn en la tuberia, en cambio, las restricciones que presentan
menor area, como es el caso de la restriccion tipo 09, practicamente no alteran el perfil de
presion.

104



CONCLUSIONES F.I. UNAM

CONCLUSIONES

La industria petrolera considera de fundamental importancia el conocimiento de los
parametros hidrodinamicos que intervienen en el proceso de produccién de los fluidos
gue van del yacimiento a la superficie. Uno de estos pardmetros esenciales vendria a ser
las caidas de presién que ocurren en las tuberias, pues en éstas se consume la mayor
parte de la energia disponible aportada por la formacién.

El calculo de las caidas de presion a través de restricciones merece particular atencién, ya
que se presentan comunmente en las tuberias, como reducciones o expansiones. Al
conocer los efectos de dichas restricciones en los parametros hidrodinamicos del pozo, se
puede tener un control mas eficiente de la produccion, lo que habra de reflejarse en los
costos de produccién.

Dada la importancia del estudio de las caidas de presién en las tuberias, es necesario
desarrollar herramientas como las correlaciones y los modelos multifasicos, capaces de
predecir el comportamiento de la presion a lo largo de la tuberia.

A partir del modelo de flujo desarrollado en esta investigacidn, que analiza la naturaleza
multicomponente-multifasica de los hidrocarburos producidos en combinacién con la
hidrodinamica, la termodinamica y algunos métodos numéricos, se puede estudiar el
efecto de diferentes tipos de restricciones en la productividad del pozo.

Este modelo se basa en el calculo de los perfiles de presion y temperatura en el pozo, los
resultados del perfil de presidon del modelo estudiado, fueron comparados con mediciones
de campo y con dos simuladores de flujo (Pipesim y Pipephase), comprobando que el
modelo representa fielmente las caidas de presidn en la tuberia.

Se analizaron los cambios dinamicos del gradiente de presidon del pozo “A” en funcién del
diametro efectivo de flujo, la posicidn y la forma de las restricciones artificiales a lo largo
de la tuberia, los resultados mostraron que las restricciones artificiales afectan el perfil
de presion. Siendo las restricciones de mayor area las que provocaron mayor caida de
presion y las de menor area las que difieren en menor medida con los valores originales.

105



CONCLUSIONES F.I. UNAM

Los incrementos o decrementos de la presion en la cabeza del pozo se deben entonces a
las tres variables que se consideran, es decir la profundidad, la disminucién del diametro
interno de la tuberia y la geometria de la restriccion. Los resultados muestran que los
parametros mas influyentes son la profundidad a la cual es colocada la restriccidn asi
como el espesor.

Este estudio representa una comprensidn mas clara sobre la relacién entre la produccion
del pozo, la forma, la dimensién y la posicién de las restricciones.

Para los estudios de aseguramiento del flujo, el modelo proporciona una descripcién
razonable sobre el efecto de las restricciones arbitrarias de longitudes grandes (mayores a
los 100 metros) sobre los gastos y condiciones de operacidn esperadas. Estas predicciones
pueden ser Utiles en la prevencidén de problemas de produccién relacionados con el
aseguramiento de flujo.
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