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PREFACIO

En febrero de 1979 se firmd un convenio de colaboracidn entre la
UNAM, PEMEX, IMP y el CIPM (Colegio de Ingenieros Petroleros de
México). El objeto del convenic ha sido elevar el nivel académi.
co de los alumnos del area de Ingenieria Petrolera en la Facul——
tad de Ingenieria, tanto de licenciatura como de posgrado, asi -
como crear el Doctorado, y promover la superacién de un mayor nu
mero de profesionales que laboran en la industria petrolera, por
medio de. cursos de actualizacidn y especializacidn.

Uno de los programas que se estidn llevando a cabo a nivel de 1li-
cenciatura, dentro del marco del Convenio, es la elaboracidn y -
actualizacidn de apuntes de las materias de la carrera de Inge--
niero Petrolero. Con esto se pretende dotar al alumno de mis y -
mejores medios para elevar su nivel académico, a la vez que- pro-
porcionar al profesor material diddctico que lo auxilie en el --
proceso ensefanza-aprendizaje.

Estos apuntes fueron preparados utilizando en parte material con
tenido en el libro "FLUJO MULTIFASICO EN TUBERIAS", elaborado =--
por los ingenieros Antonio Acufia R., Francisco uaralcochea P. y

Tomas Limdén H., y publicado por el IMP en 1976.

Con el objeto de facilitar el empleo de computadoras programa--
bles, se realizd una investigacibn sustancial para presentar --
ecuaciones, en vez de las graficas que muestran los resultados
de las correlaciones.

Es conveniente indicar gue los temas tratados en estas notas --
‘ complementan a los elaborados por el ingeniero Eduardo Lozano -
V., en sus "APUNTES DE MEDICION Y TRANSPORTE DE HIDROCARBUROS".

Se agradece la colaboracidn del estudiante Miguel Angel Hernén-
dez Garcia, en la revisidn de algunos capitulos de estos apun--
tes.

DEPARTAMENTO DE EXPLOTACION DEL PETROLEO

Noviembre de 1983.
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1.- PROPIEDADES DE LOS FLUIDOS

1.1.- Introduccidn.

El primer problema que surge en relacidn con la determinacidn de las pro
piedades de los fluidos, es la carencia de anilisis PVT apropiados de 1a
boratorio. El andlisis con que generalmente se cuenta. estd realizado' a -
la temperatura del yacimiento, bajo condicionds de separacién diferen-
cial; sin embargo, al escurrir los fluidos a través de la tuberia de pro
duccifn y de la linea de descarga, su temperatura disminuye y el gas li=
berado no se separa totalmente del aceite. Para donocer, a diferentes pre
siones y temperaturas, las propiedades de los fluidos; éstas se det;emi-"-
‘nan generalmente por medio de correlaciones. Al usar correlacicnes se so
breentiende que se obtendrin valores aproximados de las propiedades men=
cionadas, lo que en sf acarrea un margen de error.’ i i

Para facilitar el uso de calculadoras programables, los resultados de las
correlaciones se expresan en forma de ecuaciones, en lugar ,vde:vpresvem;ar :
las figuras que generalmente aparecen en los trabajos originales. )

Las unidades en gue estin expresadas las écuaciones'son las que ‘aparecen
en la nomenclatura, a menos que se indiquen en el texto otras unidades:

1.2.- Propiedades del aceite saturado.

*
1.2.1.- Correlacidn de M.B. Standing.]‘"

Esta correlacidn establece las relaciones: empiricas observadas entre la
presidn de saturacidn y el factor de volumen del aceite, en funcidn de
la razdn gas disuelto - aceite, las densidades del gas y del aceite pro
ducidos, la presién y la temperatura. La correlacién se establecid para
aceites y gases producidos en California y para otros sistemas de crudo
de bajo encogimiento, simulando una separacidén instantinea en dos eta-
pas a_l00°F. La primera etapa se realizd a una presién de 250.a 450 -

1b/pg? abs, y la sequnda etapa a la presién atmos férica. "

Debe entenderse que la densidad del aceite producido en el tanque de al-
macenamiento dependerd :de las condiciones de separacién (etapas, presio
nes y temperaturas). Mientras mis etapas de separacidn sean, el aceite
serd mis ligero (mayor densidad API). : ’

La presidn del aceite saturadc se correlaciond en la siguiente: forma: .

) 10

¥g , R ,00.0125():05’

Ry 0.83 000091 (T) , (1.2.1)

p = 18{(

1

Por lo que despejando la relacién gas disuelto - aceite (Rs) de la ecua
cién anterior se tiene:

. * Referencias al final de cada capitulo. -
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0,0125 ( ¥ )
R, = £ 2 | (1.2.2)
s ¥ | 1s 100-00091 (T) St
. -

El factor de volumen del aceite fue correlacionado con la relacidn gas
disuelto-aceite, la temperatura, la densidad relativa del gas Y la den-
sidad del dceite. Se obtuvo la siguiente expresidn:

B'o 0.972 + 0.000 147 (F)l -175 ! S (1.2.3)

Donde :-
s 1/2

‘ F =R, ( yg’/ yé)_ + liZS'T ! B : (1.2.4)

1.2.2.= Cbrrelacié'n*, devv.izqwefz2

Pararestablecer estas correlac1ones se usaron m&s de 6000 datos de R .
B Yoy & varias pres:.ones Y. temperaturas. Como el valor:de la dens:.—
dad relat:.va del gas es un Darametro de correlacién importante, se deci=
did usar un valor de dicha_densidad relativa normalizado a una presién
de separacién de 100 lb/pg” manométrica . Por lo tanto, el primer paso
para usar estas correlaciones cons:.ste en obtener el valor de la densi-
dad relativa del gas a dicha presidn. Para esto se propone la siguiente

ecuac:.on. .
S . § . ..5 : ; :
Uk - i 3 4. SR .l
Pgs » Ygp (L + 5.912 x 10 7 ¥ TS 1og‘(ps / 114.7)) (1.2.5)
Donde:’
Voo - densidad relativa del gas resultante.de una separacién a 100
g 1b/pg? manométrica.
P . - densidad relativa del gas obtem.da a las condiciones de sepa-
9P racidn de p y T ‘ |
P = presidn de separacidn real, en 1b/pg2' abs

T - temperatura de separacidn real, en °*F.

La correlacidn para determinar R_. se afind dividiendo los datos en dos -
grupos,  de acuerdo con la densidad del aceite. Se obtuvo la siguiente -
ecuacidn:

Ra=Cp 7y o2 exp (C, (Y /T+ 460))) (1.2.6)
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Los valores de los coeficientes son:
Coeficientes EE R =30° API Y, >30° API

.0.0362 0.0178
1.0937 1.1870

25.724 S 23,931

La expresidén queé se obtuvo para determinar el fac£crae voluﬁen es:

B =l + C, R, +C, (T-60) (Y / 'vgs) +Cy R, (T-60) ( vy / ygs) (1.2:7

Los valores de los coeficientes son:
Coeficientes v, = 30° API ) Y, > 30° API

4 4

4.677 x 10~ 4.67 %107

1.751 x 107° T W 1 ,,x‘lO—sv

8

-1.811 x 10”7 1.337 % 1072

-1.2.3.- Correlacién de @istein

Esta correlacién fue establecida utilizando muestras ‘de aceite produci-
do en el Mar del Norte, donde predominan los aceites de tipo volatil.
Los valores de RS v Bb se obtienen mediante los pasos siguientes:

*
L.~ Calcule p con:

log p* = = 2.57364 + 2.35772 Log"p'; 0.703988 (log 19)2 +-0.098473

(log > L. (1.2:8)

2.- calcuieng con':

S 1 3

By 0-989}.  GEiE : 2l

Ro= %, |t : SR %)

s 9 0,130 ) {1.2.9)

, T :
3.- Calcule Bo* con:
‘ . 0.526 . o : :

- v . : 1.2.10) -
B* =R (/7)) + 0.968 T |
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4.- Determine Bo con:
i .* k2
log (Bo - 1) = -6.58511 + 2.91329 log Bo - 0.27683(log B ) (1.2.11)
1.2.4.- Densidad del aceite saturado.
La densidad del aceite saturado, en lbm/pie3, es:

62.4 Yo +0.01362 Rs Yad

B
[o]

(1.2.12)

o%

1.2.5.~- Correlacién para determinar la viscosidad del aceite saturado.4

La viscosidad del aceite saturado se puede calcular de la manera siguien-
te:

w2 uy (1.2.13)
a =10.715 (R, + 100) 0313 (1.2.14)
b=5.44 (R, +150 70338 (1.2.15)
o = 0% - 1 _ (1.2.16)
x = 'yv"r - 1163 | (1.2.17)

y. = 10% (1.2.18)

Z - = 3.0324 - 0.02023 v (1.2.19)

Donde:
Ko ¢ Viscosidad del aceite saturado

u : Viscosidad del aceite muerto a T
om ;

1.2.6.~ Correlacidn para calcular la tensidn superficial del aceite
saturado.

La tensidn superficial del aceite saturado, en dinas/cm, se puede deter-
minar con la siguiente expresidn:

o, = (42.4 - 0.047 T - 0.267 Yb) exp (~0.0007 p) (1.2.20)

-4
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1.3.- Propiedades del aceite bajosaturado.

1.3.1.~ Correlacibn para obtener la compresibilidad del aceité bajosaturado.2

La ecuacidn siguiente sirve para determinar la compresibilidad del acei-

‘te bajosaturado:

+
2Bt Tra, Kotag )/ 3ge

==-'1433, a_ = 5, a, = 17.2, a, = - 1180, a

= +
Co (alv a

Donde : a, 2

1.3.2.- Densidad del aceite bajosaturado
Y

5

La densidad del aceite bajosaturado estd dada por la siguient

sidn:
Po' = Fop & cob e TPy )

Donde: )
Pop ¢ densidad del accite a Py

Cob : compresibilidad del aceite a Py

= 12.61, a

(1.3.1)

6=10

o cxpre—-
o cypre

(1.3.2)

. ’ :
1.3.3.- Correlacidn para calcular la viscosidad del aceite bajosaturado.

La viscosidad del aceite bajosaturado se obtiene de la manera siguiente:

P P )

. n
Bo = mgp (B/Py )

c
m—clpz exp(c3+c4p)..........
Donde:
C;L = 2.6 . C3 = - 11.513
-5
C,2 = 1.187 . C4 = -'8.98 X 10
Hop viscosidad a Py

(1.3.3)

. (1.3.4)

1.3.4.~ Correlacidn para obtener el factor de volumen del aceite

bajo 'saturado. 2

: . e
Para el aceite bajosaturado se tiene la ecuacion:

BO=B°b/§-xp(C_o(p-pb)),..........

. (1.3.5)

Donde Co es la compresibilidad del aceite bajosaturado, calculable con

la Ec. {1.3.1).
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1.3.5.~ Correlaciones para cbtener pb

Es obvio que el primer paso para obtener las propledades del aceite bajo-~
saturado es la determinacidn de la presidén de saturacidn del aceite. -
Esta presifn puede obtenerse con la Ec. (1.2.1) cuende el aceite es de -
bajo encogimiento. Para aceites volitiles se puede usar la correlac1on
de @istein:

*. * :
log Py = 1.7669 + 1.7447 log Py - 0.30218(log pb)2 (1.3.86)

0.816 ¢ 0.130

, 0.989 @-3.7
o

El valor de p_ asi obtenido puede corregirse usando una ecuaeidn similar
a la (1.19). "Es conveniente indicar ademd@s gue generalmente la presidn
de saturacidn delagua se considera igual a la del aceite.

1.4.- Propiedades dal gas natural (12)

1.4.1.- Densidad relativa del gas

Generalmente se utiliza sdlo el valor de la densidad relativa del gas -
producido (que se proporciona como dato) en los cdlculos de las propie-
dadés de los fluidos. Sin embargo, es conveniente distinguir la densi-
dad relativa del gas libre ( of ) y la densidad relativa del gas disuel-

to ( ng ) de la densidad relativa del gas producide ( Vg).

La densidad relativa del gas disuelto puede obtenerse con:

. i
= . -3. e .. (1401
y 0.25 + 0.02 Vo + (10 )  (0.6874-3.5864 Vo) Rs . ( )

gd

El valor de la densidad relativa del gas libre se obtiene con:

7

= - - O 1 R
9t (R Vg‘Rs ygd)/(R Rs) ( )
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1.4.2.- Determinacidn del factor de volumen del gas.
De la ecuacidn de los gases reales se obtiene:

Bg 2 0.02825 Z (T + 460) (1.4.3)
T :

1.4.3.- Determinacidn de la densidad del gas.

La densidad del gas esta dada por la siguiente expresidn:

Q.07 Yo
p = —2:0764 Yof (1.4.4)
g B, »

Substituyendo (1.4.3) en (1.4.4)

2.7044 P Ygr

g~ Z (T + 460 (1.4.5)

1.4.4.- Determinacidn del factor de compresibilidad del gas.(ll)

Existen diferentes correlaciones para calcular las propiedades® pseudocri-
ticas del gas. Las curwvas correspondientes a los gases han sido estable-
cidas utilizando gases de los separadores y vapores obtenidos en los tan-
.ques de almacenamiento. Estos gases contienen altas proporciones de meta-
' no, etano, propano y butano. Las curvas correspondientes a los "condensa-
dos" pertenecen a gases que contienen cantidades relativamente grandes d=
los componentes mis pesados. standlngs, sugiere ‘el uso de las curvas de
"condensados" en los cdlculos que involucren gases en equilibrio con el -
aceite y el uso de las curvas correspondientes al gas, para gases super-
ficiales.

La ecuacidn para gases superficieales es:

T =167 + 316.67 y (1.4.86)
pc af .
| = 702.5 - 50 (1.4.7)
| Ppe Yoe ) ,

La ecuacidn para gases himedos (condensados) es:

| . B =238 + 210 Y. (1.4.8)
| pc gf
= 740 - 100 (i.4.9)
Poc Ygr

Las ecuaciones siguientes permiten calcular, por ensaye y error, el valor
de Z, usando como datos: ;

p = Tt 460 . ‘ (1.4.10)
pr Tpc
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P, = L2 , (1.4.11)
P P :

Pr = 0.27 Ppr /2 Tpr (1.4.12)

. ‘ 3 .
Z = (Al + Az_ / Tpr + A3 / Tpr ) 'Dr + (A4 + As/Tpr) e,
5 2 3 2
+ (As Ag P, )y / TPr + (AT Pr /'1'Pr YL+ ASPr )

(exp (—ABPIZ)‘),+ 1 (1.4.13)

Donde:”

2, =0.31506 A, = - 0.6123
‘3, = -1.0467 A, = - 0.10489
Ay = -0.5783 A, = 0.68157
;\34‘ = 10.5353 A Ay = 0.68446

El procedimiento consiste en suponer un valor de Z y obtener p_  para
ese valor supuesto. Se calcula Z con la Ec. (1.4.13) y se compara con
el supuesto. Si no coinciden estos valores, se supone para la siguien
te iteracidn el valor de 2 calculado. El procedimiento se repite has
ta caer dentro de una tolerancia preestablecida (menor ‘o igual a 0.001)

1.4.5.- Propiedades de gases que contienen N,, CO, y H_S
| ' ~ Las propiedades pseudocriticas de gases que Contiénen Cantidades apre-

;iables de Nz, CO, y H,S, pueden calcularse por el método de Wichert y
Aziz. 13 denSidad relativa de este gas puede calcularse con:

Y™ ( \'g - 0.967 yN, - 1.52 yCo

, = 1.18 yH,S)

/(L - yN, - yCO, - yi,S) (1.4.14)

2

Las propiedades pseudocriticas de dicha mezcla se cbtienen con:

P = (1l - yN2 - yCo

pem YHZS) P__+ 493 yN

2 7 pc 2

1071 yCO2 + 1306 yHZS (1.4.15)

+

T = (1~ - - p
pom (1 ?Nz yCO2 yHZS) TPc + 227 ,yNZ

+548 YCO, + 672 YH,S (1.4.16)
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. Estos valores deben de ajustarse, por su contenido de COZ'Y'H S, median-
te las ecuaciones de Wichert y Aziz: 2

. ’ 0.9 1.6,
Cya = 1200(C v CO, +YH,S) = (Y €Oy +y H,B) )

0.5
+ 15 (y HZS -y HZS4) (l.ﬁ.;7)
. = - ! ) ‘ :
T b Tpcm Cwa (1.4.18)
' =P T - : 4.
By pon T pem 7 Tpem + ¥ HpS(L = ¥ HS) € ) (1:4.19)

1.4.6.~ Correlacidn para determinar la viécosi&ad del gaé.

La viscosidad del gas se obtiene con la siguiente :ecuacidn:

ng =K 07 'é’xg)[(x) (Pg/62.428 )'Y] "1.4.20)
1.5 o
(9.4 + 0.5794  P_ ) (T + 460)

K = 2 — : ©(1.4.21)
209 + 550.4 Fug* (T + 460)

X = 3.5 + 986 +0.2897 p_ S (1.4.22)
T + 460) 9
=2.4-0.2 % (1.4.23)

1.5.~ Propiedades del agua saturada:

1.5.1.- Correlacidén para determinar el factor de volumen delﬂagua satu-
-rada.

El factor de volumen del agua saturada se puede calcular con la
siguiente ecuacién:

B =1.0+1.2X 107 (T-60), + 1.0 x 1076 (T-60) - 3.33 x 0%,
T (1.5.1)
1.5.2.- Densidad del agua saturada.

La densidad del agua saturada puede obtenerse de la expresién

siguiente:
- 62.43
= —las . 1.5.2
o B : : ¢ )

w
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1.5 3- Correlacian' para determinar la viscosidad del agua satura«.ia.9

La viscosidad del agua saturada es funcién de el porcentaje de NaCl que
contenga y estd dada por: .

B, =A+ B/T, _ ‘ (1.5.3)
:Donde:
A = - 0.04518+40.009313 (% NaCl) - 0.000393 (% Na cl)2 (1.5.4)
B = 70.634 + 0.09576 (% NaC1)2 (1.5.5)

Si las presiones son elevadas, es necesario corregir el valor de la'vis
cosidad, obtenido con la Ec. (1.5.3), por efecto de la presién. Este
factor -se obtleng con la expresidn:

£p, T) =1+ 3:5x 10‘12‘(9)2; (T-40) (1.5.6)
Esta correlacidn puede aplicarse para el rango de valores siguiente:
60°F == T ==400°F .
P = 10 000 1b/pg>

Salinidad % NaCl = 26 %

1.5.4.~ Co;relacién para calcular la tensidén superficial agua - gas.

La tensidn superficial agua - gas se calcula con las siguientes expre-
siones:

o,y = 52.5 - 0.006 p Co (1.5.7
g, = 76 exp (= 0.00025 p) ' (1.5.8)
| (280 - ) . '
=[ — 206 (92T o)t on (1-3.9),
Donde : ' i
o4 ¢ tensidn superficial agua - gas a 280°F
¢§2 : tensidn superficial agua - gas a 74°F

o, : tensidn superficial apy T

I-10
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1.5.5.~ Correlacién para determinar la solubilidad del gas en el agua.8

La st se calcula de la siguiente manera:

p =1 = exp (- p/2276) (1.5.10) ;

T™ = (5/9) (T - 32) (1,5.11)
T* = 90 ’ :
v )0 . , ;
T = e (1.5.12)
s=r @ scor'? wprd) 0 asas
Donde:

A = 3.69051
C = 0.01129

B = 0.08746
D==-0.00647

Rgy = 5.6146 S . - (1.5.14)

El valor de Rgy asI obtenido, debe corregirse para considerar el
efecto de la salinidad del agua. El factor de correccidn és

feg = 1 + (0.0001736 - 0.07703 % NaCl) ~ (1.5.15)

1.6.~ Propiedades del agua bajosaturada
1.6.1.- Compresibilidad del agua bajosaturadae.

La'é?mpéesihilidad dél agua se_puede determina#‘de 1a siguiente manera:

= @esrecry) 0t o ae,
donde :
A =3.8546 - 0.000134 p E (1.6.2)
B = -0.01052+4.77x107 p _ (1.3
C = 3.9267 x_1o'5 -8.8x ;0—10 P (1.6.4)
£* =1 + 8.9 x 10;3 ”R T | S { (1.6.5)
. swW o
Donde:-
£* = factor dé‘corfeécién éof‘presencié dé'gﬁs en ﬁolucién.
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El rango de aplicacién de esta correlacién es:
1000 u;/pg2 abs < p < 6000 J.b/pg2 abs
80°F « T '« 250°F

0 piespl = R, < 25 pies b1

N

1.6.2.- Factor de volumen del agua bajosaturada.

El factor de volumen del agua bajoséturéda esta dado por la siguiente
expresion:

Bw = Bwb exp (-Cwb (p- - pb) ) ‘ (‘1.6.6)

1.6.3.~ Densidad del agua bajo saturada.
La densidad del agua bajosaturada se determina con la ecuacidén:

Py = P P (=Cyp (B -B) ) | (L.6.7) |

1.7.- Ejemplos de aplicacidn:
Ejemplo 1.1.

Un pozo de exploracifn produce aceite de 30°API con un relacibn ga$-
aceite instantfnea dé 358 pies”/bl. Se mide su presifn estitica que es
de 3400 1b/pg? abs. La densidad relativa del gas producido es de 0.7S.
El aceite a condiciones de yacimiento ¢Estd saturado o bajosaturado?
si la temperatura del yacimiento es de 200°F.

Solucidn:

Se determinard la presidn del aceite saturado, considerando el valor de
R como el de R_. Aplicando la Ec. (1.2.1)

o] R, | 0.83 ' 10-00091(T)
= emtmt— N -—‘-r
by 1000125 ( %)
I )o.ss 100-00091(200)
p= 0.75 100-0125(30)

Para este caso p = By, por lo que se obtiene:
B, = 1930.61 Ib/pg° abs

De el resultado cbtenido se concluye que el yacimiento es béjosaturado
Ya que B & Pug ’ .

I-12
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Ejemplo 1.2.-

El siguiente problema se resolvera usando las tres correlaciones que se
vieron para determinar las propiedades del aceite satuyrado. El ejemplo
corresponde al de un aceite voldtil producido por Pemex en la Zona Sur.
Los resultados se comparardn con los reportados dei laboratorio para ver
cual de las correlaciones utilizadas da valores mis aproximados.

Debe indicarse que el anilisis pVT obtenido en él laboratorio general-
mente .corresponde al de un proceso de separacién difegencial, mientras
que las correlaciones que aquf se ven corresponden a un proceso de sepa-
racidén instantdnea.

. Se desea determinar las propiedades de un aceite saturado a una presién
de 4500 lb/pg2 abs, a una temperatura de 240°F si y_ = 38°APT,, p =0.8.
El aceite producido, de acuerdo a sus caracterlstlcas? se considera’como
probablemente de tipo volatil. Las condiciones de separacxon fueron..

p =120 1b/pg abs y Ty = 80°F.

Utilizando la coorrelacidn de Standing Ec. (1.2.2)

) 1
N 100-0125 ( Voq 0.83
s g| 18 ,0.0063(T) _]
1
. TJo0.83
= o.a|_g500 1000125 (38) —l
s : 18 0.00091 (240)‘1
10 ‘
;.3 .
R_ = 1263 pies” gd a c.s. . [T
s BL_ a.cus. ’ :

Utilizando las Ecs. (1.2.4) y (1.2.3) se calcula el factor de volumen

- , 172

? - Rs ( ,Q/ ,o) + 1.25 T
1/2 -

F = 1263 (0.8/38) + 1.25 (240) = 483.255
B = 0.972 + 0.000147 (F)l'175
B = 0.972 + 0.000147 (483.255) 1.175
B_ = 1.1815.

o]
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Se observa que el factor de volumen del aceite obtenido, al aplicar la
correlacidn de Standing, resulta muy bajo y no corresponde al de un -
aceite supuestamente voldtil., Esto se debe a que la correlacién de Stan-
ding fué desarrollada utilizando muestras de aceite de bajo encogimien-
to. Por lo tanto, estos resultados (los de R_ y B ) no son confiables.
Serd necesario utilizar otras coorrelaciones para calcular los valores
de R_ Y B . )

Aplicando la correlacidn de VAzquez se calcula la densidad del gas nor-
malizada a una presién de 1001b/pg2 con la Ec. (1.2.5).

-5
i = p . P .
’gs ’gp (1 +5.912 x 10 Vo Ts log ( s/114 7)
%s =.0.8 (1 + 5.912 X 10-5(38) 80 log (120/114.7)
ygs = 08028

Con la Ec. (1.2.6) se calcula la relacifn de solubilidad (Ry)

Cc2
Rs = Cl Vgs p exp (C3 ( Ko/tr + 460)))

0.0178 (0.8028) 4500;'“187 exp (23.931(38/(240 + 460)))

o
]

s 1136.54 pies3 gd a c.s,

bl a c.s.
o

e
1]

La determinacidn del factor de volumen se realiza con la Ec. (1.2.7)

B =1+¢C Rs + C, (T-60) ( KD/ Kgs) + C R (T-60) ( };/ P.)

[} 1 2 gs
B0 =1+ 4.67 x 10—4 (1136.6) + 1.1 x 10‘5 (240-60) (38/0.8028)
+1.337 X 1070 (1136.6) (240 - 60) (38/0.8028)
B = 1.6245
Q

Con la correlacién de @istein se tienen los siquientes resultados:
De la Ec. (1.2.8)

2 3
log p* = - 2.57364 + 2.35772 log p - 0.703988(log p)~ + 0.098479 (log p)

: 2
log p* = - 2.57364 + 2.35772 log (4500) - 0.703988 (log 4500)
+0.098479 (log 4500)°

I-14
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p* = 27.901

Con la Ec. (1.2.9) se obtiene Rs

-P* 0.982 1
0.816

27.901 (38)0 -989
(2.40)0.130

0.816

bl
W
o
.
[oe]

= 1622.54 pies3 g.d. a c.s.
blo a c.s.

La densidad relativa del aceite estd dada por:

_ _141.5
131.5 + °API

Por lo que para el ejemplo.

141.5 :
Yoo = T131.5 + 38 = 0.835

Con la Ec. (1.2.10)

. v 0.526

0.526

0.8
* = Yo .
Bo 1622.5412 ( 0 835 ) + 0.968 (240)

1819

w
[e]
]

Se determina el factor de volumen con la Ec. (1.2.11)

. * * 2
log (Bo - 1) = - 6.58511 + 2.91329 log Bo ~ 0.27683 (log By )
log (Bo ~ 1)=-6.58511 + 2.91329 log 1819 - 0.27683 (log 1819)2

log (B, - 1) = - 0.0300085

= 1.9332

B
o
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A continuacidn se muestra una tabla comparativa de los valores obtenidos
con cada una de las correlaciones utilizadas y el reportado de laborato-
rio.

Ry B
Correlacidén de Standing 1263 1.1815
Correlacién de Vézqqez 1137 1.6245
Correlacién de @istein 1623 1.9332
Laboratorio . 1725 1.9402

Ios .valores calculados con las correlaciones pueden corregirse para que
concuerden con los cbtenidos en el laboratorio. Para &sto se usa el pro-
cedimiento siguiente, aplicado a Rs:

Rer ™ Rse (Rslab/Rsc) (1.19)
Donde:
R : valor de R_ corregido
sr s
R, : valor de R_ obtenido con la correlacién
R : valor de R_ obtenido del laboratorio.
slab S . .
(R ab/Rsc) : factor de correccibn.

Ejemplo 1.3.-

Ccalcular la densidad y la viscosidad del aceite del ejemplo anterior -
utilizando los valores obtenidos en el laboratorio.
Con la Ec. (1;2.12) se obtiene el valor de la densidad:

62.4 7V + 0.01362 R_ P
4 ro s g

o= B
o
p. _ 62.4 (0.835) + 0.01362 (1725) (0.8)
o 1.9402
‘ .3
p, = 36.54 Ib/pie
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Con las Ecs. (1 2.13) a la (1. 2 19) se calcula el valor de la v1scos:.- ﬁ
dad. . . : ‘

13.0324 - 0.02023 ¥,

Z =
Z = 3.0324 - 0.02023 (38) = 2.2636
y =10 = ;02'2636 = 183.4847
emyr RIS T
X = (183.4847)_(240)’1'163 = 0.3129
Fou S 0F o1
pi 100-3129 _ =71.0556§ p

" que es la v1s0051dad del aceite de densxdad 38°API, sin gas dlsuelto,

a una temperatura de 240°F.

b =5.44 (R + 150) 0338

b = 5.4 (1725 + 150) °+338 _ g 4250

a =10.715 (R_ +100)" 0.515

a =10.715 (1725 + 100y °-31% = q.22a41
Bo — 2 Pom
u, =0.2241 (1.05565)° 4259

(o]

po = 0-2293 cp

que es la ‘viscosidad del at2:e1te, de den51dad 38°API, con gas dlsuelto‘
a una presidén de 45001b/pg” y a 240°F

1-17
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Ejemplo 1.4.-

Calcular la compresibilidad del aceite del ejemplo 1.2 a la presidn de
saturacidn B, = 4500 \lb/pgz abs y a una presién de 6000 lb/pg? abs: ade-
mds, a &sta presién, calcular la densidad y la viscosidad. Utilice los

valores de Rs Y Bo que se obtuvieron del .laboratorioc.

Utilizando la Ec. (1.3.1)

C°=(al+a2!zs~+113’1"4-a4 ’i;s +ag Vo)/a6P
Co = (~1433 + (5) (1725) o+ (17.2)(240)' + - (-1180) (0.8028) + (12.61) (38) )

/ 105 (4500)

El valor de 14 s S obtuvo en el ejemplo 1.2 con la coorrelacién de
Vazquez. g -

¢

5

C, = 2.4115 X 107 pg’/ 1 a p = 4500 lb/pg’ y T = 240°F

Cé = (- 1433 + (5) (1725) + (17.2) (240) + (-1180) (0.8028) + (12.61) (38))
o/ 105 (6000)

5

c = 1.8086 x10° pg? /b a p = 6000 1b/pg° y T = 240°F

Con la Ec. (1.2.12) se calcula la densidad del aceite saturado
62.4 Vro +.0.01362 R, 14

Pob = g

BO
p. . 62.4 (0.835) +0.01362 (1725) (0.8)
=

1.9402

.3
Pp = 36.542 1lb/pie

Substituyendo este valor en la Ec. (1.3.2)
Py = Py eXP (Cob (e - g ))

P = 36.542 exp (2.4115 x 10™° (6000 - 4500))

p, = 37.888 1b/pie’

1-18
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que es la densidad del aceite a p = 6000 lb/Pg2 Yy T = 240°F

Utilizando las Ecs. (1.3.3) y (%.3.4) ‘Se obtiene el valor de la viscosi-
dad. . i

e .

m-clp4 exp (03+C4_. p)

8

g'
[

(2.6) (600012187 exp (=11.513 + (-8:98 ¥ 107> (6000))

- '0.4630

5
[

= “d; (0/8, ki

utilizando el valor de - 'Mob calculado en el ejemplo 1 3
ng = (0.22933) (6000/4500)°* 463

p, = 0.2619 c.p. ap = 6000 1b/pg”
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2.~ FUNDAMENTOS DE FLUJO A TRAVES DE TUBERIAS.

2.1.- Ecuacidn general de energia.
La ecuacidn general gue gobierna el flujo de fluidos a través de una tu-
beria, se obtiene a partir de un balance macroscépico de la energia aso-

'ciada a la unidad de masa dé un fluido, que pasa a través de un elemento
aislado del sistema. (Fig. 2.1).

CAMBIADOR DE CALOR

\‘(' - IR 9

11

v

vy - _ TURBINA
+w
S

o

FIG. 2.1.- DIAGRAMA DE FLUJO EN UN CONDUCTO AISLADO.
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De acuerdo con la ley de la conservacién de la energfa:

E1+Awf+AWs=E2 L (2.1)

Donde :

AWf.- pérdidas de ehergfa por friccidn. Estas pdrdidas corresponden
a la friccidn interna del fluido (viscosidad) y a la friccién
del fluido con las paredes rugosas de la tuberia.

Aws.— pérdidas de energia por trabajo externo.

El.- energia por unidad de masa, en la posicidn
lbf - pie
uno (L __*7" )

1b
‘m

E,.- energia por unidad de masa, en la posicién

dos (

lbg - pie \
1b

m

Energia de expansidn (E )
T

La energia de expansidn estd dada por:

R .3
Eg (.n_’_f.Ig__P_l_‘E_)=p (-12%) v(%?—-)=pv..... (2.2)
m pie m

V.- volimen ifico

i

Energia potencial(Ep )

La energia potencial estd dada por la expresifn siguiente:

. 2
lbs - pie pie . 1 lbg - seg ;
Ep ( ) =g ( ) — ——) h (pie)
P lbm se92 gc 1bm pie

=L n ... @3

Energia Cinética (Ec)

La energia cinética se expresa como sigue:

. 2 s .2 . 2 2

Ec (Pf-pie y_ v o ple 1  lbg-seg | _ vV 54
” 2 2 b Pie 2g9
1b : seg c m - Te

m
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s pie
V.- velocidad (seg )

Al sustituir las energias correspondientes a las posiciones 1 y 2 en la
ecuacidn (2.1) se obtiene:
. : 2
+ AW+ Aws=p2V2+9—hz‘+"2
ch qc 2g

2
9 n vi
PpV * o m o+

[o]

Donde :

V.- volumen especifico medio del fluido (V =

Multiplicando la Ec. (2.6) por p/ AL. y considerando despreciables las
pérdidas de energia por trabajo externo, se tiene ’

2
AR .9 ab o, avt p Awg
AL 9. AL 2gc AL AL

=0 (2.7)

Considerando positiva la caida de presidn en la direccidn del flujo,

se tiene: -
2
Ap _ _ g __4h Av AWg
2 I + p % iz * P i (2.8)
c c
A 8sta ecuacidn se le acostumbra escribir en -la forma siguiente:
c_Ap . _ . Ap Ap _Ap ‘
CTatr T Care * CTandae * A e (2.9)
Donde :
(-—-%%—)T gradiente de presidn total
( ‘.;L )e = gradiente de presidn debido a la elevacidn.
(—%E—- )ac = gradiente de presidn debido a la aceleracidn.
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(,—%%— )f = gradiente de presidn debido a la friccidn.

2.2 Pérdidas de presién por friccibn.

Las pérdidas de presidn por friccidn, en conductos circulares de didmetro

constante, han sido determinadas experimentalmente por varios investigado

res. Los resultados de esta experimentacidn, utilizando tuberias de diver

sos materiales, constituyen la base de las férmulas que actualmente se -
| usan.

2.2.1 Ecuacidn de Darcy.

Darcy, Weisbach y otros, en 1857, dedujeron experimentalmente la siguien-
te ecuacidn:

Ap £ P v2

| ( Ve =
| AL ' f 2 9. d

(2.10)

Una ecuacidn similar fue establecida posteriormente por Fanning, quien -
obtuvo valores de f cuatro veces menores que los de Darcy. Esta dife-

rencia se debe a el uso del radio hidriulico en lugar del didmetro de la"
tuberia al formular su correlacidn.

La ecuacién de Darcy se usarid generalmente, en estos apuntes, para calcu-
lar las pérdidas de presidn por friccidn.

2.2.2 Ecuacién de Fanning.
' ~
La ecuacidn establecida por Fanning es:

Ap , _ £ vzp
AL 'f ch Rh

( (2.11)

Donde :

Rh = radio hidrdulico _ &rea de la seccidn transversal
perimetro mojado

(nd%/8) /) na=asn
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"2.2.3 Factor de friccién.

El valor del factor de. friccidn (f) es funcidn de la rugOSLdad de la tu-
beria (€ ) y del nimero de Reynolds (N ), esto és:

f=f(e,NRe)

El nlimero de Reynolds (adimensional) se define como:

_dvp

N =
Re u

(2.13)

Para calcular el valor de f, es necesario determinar el régimen de flujo.
En conductos, los fluidos se mueven de acuerdo a cualquiera de los si-

‘guientes regimenes de flujo: laminar o turbulento. El flujo laminar ocu-
rre cuando las particulas de fluido se mueven en lineas rectas paralelas
al eje del conducto. A velocidades mayores, las partlculas se mueven de

una manera cabtica, formando vértices y remolinos; en este caso el flujo
es turbulento. Osborne Reynolds estableclo experlmentalmente un parimetro
para ‘determinar el régimen de flujo en tuberias. A este parametro (ecua~
cidn 2.13), se le cohoce como nimero de Reynolds. E1 flujo laminar se pre

senta cuando NR <2300y el flugo turbulento cuando NR > 3100

Para flujo laminar de una sola’ fase, el factor de fr1c010n depende exclu
sivamente del nfimero de Reynolds y estd dado por:
£ = N’64 : (2.14)
Re i

Para flujo turbulento (N_ == 3100), el factor de friccidn estd dado por
la ecuacidn de Colebrook .y White:

=2
: 3 2.514
f= [—- 2 log ( 3715 4 + T n )] (2.15)
: Re -

Se observa que para calcular f, en este caso, se requiere de un proceso
iterativo.

Basandose en la ecuacidn (2.15) Moody prepard un diagrama para determinar
el factor de friccién en tuberias de rugosidad comercial (Fig. 2.2).
En éste se nota lo siguiente:

a) Para N << 2300 (Flujo laminar) f = depende exclusivamente del
niimero de Reynolds.:

b) 'A partir de N = 3100, se inicia la zona de transicién. Dentro de
ésta, f depengé tanto de NR como de’ ¢/d (rugosidad relativa)
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c) La zona francamente turbulenta se inicia a diferentes valores de N_.,
dependiendo del valor de €/d. En esta zona f es independiente de Re
Npe ¥ varfa unicamente con la rugosidad relativa. El valor de f puede
obtenerse, para flujo turbulento, con:

2

£=(-21log (€3.715 d) ) (2.16)

d) Cuando el flujo es critico (2300 <:NRe <<3100) el factor de friccibn
se puede aproximar con la siguiente expresidn:

_ -0.3192
£ = 0.5675 N__ (2.17)

Los valores de f, expresados en estas filtimas cuatro ecuaciones (2.14 a
2.17) se utilizardn, junto con la ecuacidn de Darcy (2.10),; en el cilcu-
lo de las pérdidas de presidn por friccidn.

Como se indicd, el valor de f, para flujo turbulento, es funcidn también

de la rugosidad €. Para tuberfas comerciales e varfia de 0.0006 a 0.0008
pg. Para tuberias de produccidn comunmente se emplea un valor de € = 0,0006
y para lineas superficiales de 0.,0006 a 0.00075 pg.

La siguiente ecuacidn permite obtener un valor de £ bastante aproximado,
cuando el régimen de flujo es turbulento (NRe >3100)

-2
£ = [1.14 - 2 log(— + ﬁ%s—g)] ’ (2.18)
NRE ¢




Coeficiente de friccidn f

0.10

€
d

Rugosidad  relativa

o0 [ T [ 1 [ [ L]
Zona - Zono de :
008 | critica | transicion Turbulencia _completa, tubos rugosos
. 0.07 1 7 X
7 N 0.04
0.06
Y/ AN
1 — N
0.08 V/ 7 o002
\ n N
0.04 7 - /
\ 7 % u“.é
" // —
(L /l 0.006
0.03 X . : /IP o604
ﬁ R rmoa // I.L 0.004
il A o
Flujo _ni.a_.f —— - oo
1= 64 \ ‘ :
Re \ )
0.02 \ / 001
e 00008
Material . €x ._omauov /ﬁ.{f 0,0004
Vidrio, cobre, pidstico,hule  5.905 . - -1
Fiarro’ fundido nuevo’- 19.7 0 39.4 — N - 02
Fierro fundido semioxidodo  39.4 0 59.0 T oga
Fierro fundido oxidado 5904 118 / ) 05001
- Cemento liso 11.8a 31.5 ¢ ———— y
Acero 157 o 394 Tubo liso , ——] S o008
:| Asbesto -cemento 98.42 o —— 00004"
0.0' F—— Concreto 630 o 7870 dmés — -
0.009 |- | ! 2 ~ 0.00002
0.008 | _______ Lo I I A 0.00001
* : 5 10* : 5 10 5 10° s 10 10°

Nidmero de Reynolds Ng,=:

Fig 2.2 Diagrama de Moody




FLUJO DE LIQUIDOS POR TUBERIAS
Ecuacidn general en unidades prictlcas.
La ecuacidn (2. 9) s que expresa el gradiente de presidn total, pue

de escribirse en la forma siguiente, al considerar despreciable
el efecto de la aceleracidn:

ApT = Ape + ap, (3.1)

La caida de presidn por elevacidn, es:

A.Pe = 0.443 Vr Ah | (3.2)

.

Donde: Ap -esti en lb/pg . Ah en pies y V. es la densidad
relativa del liquido. ’

La pérdida de presién por friccidn, en unidades pricticas, se ob-
tiene con la ecuacidn de Darcy, de la manera siguiente:

1 f Pl vlz Ll ° .
Apf = —T;—-a,—" ) (3.3)
c
como: b
p=62.428 Vr (BQ-)‘ (3:4)
Y 1] s
v o= 4 4 v ies ) (3.5)
,‘d.Z Seg : B
v?a —‘};—ﬁ (3.6)
- d 4
Sustituyendo (3.4) y (3.6) en (3.3), se tiene:
2
AP; - 1.572768f t’; q L' T (3.7

Para emplear unidades pricticas se hacen las s:.guiente sust:.tu—
ciones:

a's (piess) =a° (pgs) 1 giess s
: —_ ) (3.8)
: 1’25 5 - ) .

3.1
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ol e 3 ;
pie bl pies” 30 S
( Sy ) T Ggp) 56146 “51 ) geaoo

q?”(5.6145)2
vae4oo?;

| L'(pies) = L (millas) 5277 (Eiﬁf-) : s (3.10)

) = ap (2
ke .

‘Sustituyendo ae,(s.a) a (3.11{ en (3.7) se tiene:

Ap, = 1:572768 5, 6142)% (12)%s211) £ P Py
=& 12)% (864002 &

=0.06056 £ Ve @® 1

vApf
i dS

Al sustituir (3.13) y (3.2) ‘en (3.1), se obtiene:-

: g : ,
4p, =0.433 y _An +0.06056 £ Pr T 1 CET63.14)y

dS

3.2 'NGmero de ‘Reyholds
Conviene tamblen obtener una ecuacidn del’ niimero de Reynolds, en la
que sus factores estén en unidades practlcas-
‘dl V'pl

Mol B E g _ o (3.15)

Las sustituciones de uni&ades Se hacen de La forma‘siguiénte:‘

Al .
vre 23 (3:16)
'2’ .
xd . s
o S (3.17)
nat w
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Sea:
pie53 bl pies3 1 di
. (pies’ |, _ bl N _ ia |
@t (o) = a G ) S84 ) 786200 (seg) (318
_ = =)
1] s
Py 262,428 ¥ ) p Bl : (3.19)
pie3 : pie3 T lbw e
W ( )
pie
p' (=) = u(cp) 0.00067197 (—TPm (3.20)
pie-seg R
! pie-seg cp
a' (pies) = a(pg) : B (3.21)
12 P9 . .
Sustituyendo de (3.18) a (3.21) en (3.17) se tiene:
N o= 92.2 qu;f (3.22)

‘Eficiencia de flujo.

Es obvio que la rugosidad de las tuberias dependerid del proceso em-
pleado en su fabricacidn, su grado y tamafio. Afin las tuberias nuevas
y con mayor razdn las almacenadas, mostrar@n valores aleatorios.en
su rugosidad. Los efectos de la corrosidn, erosibn e incrustamientos,

‘‘que ocurren en las tuberias en operacidn, también afectan las condi-

ciones de flujo. Por lo anterior los gastos calculados mediante las
correlaciones raramente concuerdan con-los medidos.

Para compensar esta imprecisidn, generalmente se introduce en los -
cédlculos un factor de eficiencia E. Este factor se define como la
fraccidn (o porciento) del gasto total calculado al manejado real-
mente en una,tuberia. Cuando se carece de datos de campo, la selec-
cidén de E se basa en la experiencia; sin embargo, un valor de 0.90
es apropiado para los cdlculos en el disefio de tuberias.

Para calcular el gasto real de una linea, su gasto tedrico se multi-
plica por el factor E. Para corregir las pérdidas de presidn calcu-
ladas, éstas se dividen por la raiz cuadrada de E. Este procedimien-
to tiene el mismo efecto que cambiar €l factor de friccidn por un
nuevo valor f£/E<.

Por lo tanto la Ec. (3.14), de acuerdo. con lo-expuesto, queda:

= v '
ApT 0.433 Vr Ah + 0.06056 f 5 X g L (3.23)
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3. 4 Aplxcacion de la ecuacion de flujo en el anSllszs y. disefi6 de tube-
rIas que conducen llquidos. b

La -ecuacidn’ (3.23) permlte calcular con aproximaczén aceptable la =
caida de presidn en tuberfas que conducen 1iqu1dos ‘6 bien, -dada’ lavv
cafda de presidn disponible, calcular el.gasto o el difmetro. Ta
-ecuacidn es" aplicable tanto al caso ‘de tuberxas superflclales que
. conducen: aceite. (oleoductos), camo al de pozos 1nyectores de: agua.

x 4 l.— Ejemplo de calculo de b, Apg

Calcular la caida de presxon por friccidn en una tuberia de 3000

E pies de ‘largo, 3.937 pg de didmetro. interno y.con una- rugosidad ( €) de

. 0.0006 pg, -donde fluye aceite de densidad relativa de 0.9 ¥y y =46 cp,
sl el gasto es. de' a) 2560 bl/dla, b) 12 800 bl/dla. :

‘Solucion.»

-.a) L = (3000 p;es) 1 mxlla - 0;5685kmillas'

5277 ples
o li9za2g 'Vr7‘ - (92.2) (2560)(0.9)
"e T Tau S TG de T U
..Ya que NRB’ <2300, el flujo es laminar y £ se calcula con la ecuacidn
2018y« T el '
..o 64 _ 64 !
L F=N_ =173 T 0:054%6
: Re
Ty |
Ap._ 0.06056 £ Vr s
’ & |
Ap (o 06056) (0. 05456) (o 9) (2560)% (0.5685)
£ -

(3. 937)

i

”A:lp'f = 11.7 1b/pg®

" b) - Para el gasto de 12 800 bl/dfa se tiéne:

o (92.2) (12 800) (0.9) -
Nre = T (3.937) (a6) 5173865

ya due N :>-3100, el flujo es turbulento. El factor de friccién, segfiin .
cla ecuacgon t2.15), se puede obtener con el sxguiente procedimiento: itera~ -
tivo::
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-2
2.514 ; .
;'fc_ = 2 log (3 715<i — . = N. - (3‘,.’,‘24).
s Re . N

En donde fg es el vélqr,su’puesto \'e ,f,;.es el calculado. Esta ecuacidn’ se ~
aplica a partir de .un valor supuesto de .f (£ ) obteniéndose un valor mis

aproximado f,.Si . | fc s| =tolerancia, f. es el factor de frlcca.on

buscado; si no, se hacé'f f Yy se replte el procedlmlento.
Para este ejemplo:
£, =] -2 log [0.0006 . 2514 -2
. (3.715).(3.937) - shes JE;' '
: . -3
.fc = | -2 log {0.000041 + 0.0004286 )
st
Iniciando con f = 0.03, se obtienen los resultados que se muestran a. con-
tinuacidn:
Iteracidn fc
1 . 0.03700 . v L
2 0.03576
3 0.03596
4 0.03592
5 0.03593

Por lo que:

Apf 0.06056 £f Yrg“wLn

Ap - (0.06056) (0.03593)(0.9) (12 800) % (0.5685)
(3.937)°

Ap 192.8 lb/pg2

£

3.4.2 Disefio de tuberias.

La ecuacidn (3.23) puede aplicarse también para obtenér-el diZmetro para
un gasto y caida de presién dados. El procedimiento de solucidn es itera-
‘tivo, ya que el nimero de Reynolds (y por lo tanto el factor de frlcc1on)
es funcidn del dlametro. ‘ - . ;o RPN
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De la ecuacidn (3.23), despejando d se obtiene:

. Yy g2 .2 ’
4= 0506056 £ 'y 9" L (3.25)
g: (ApT - 0.433 Yy Ah)
El gasto, despejado de la misma ecu;cién,,es:
&( AP -0.433 V¥, An) |93

q=E (3.26)

0.06056 £ ¥ _ L

Como se indicd el proceédimiento iterativo que se usa para resolver estas
ecuaciones es el de sustituciones sucesivas; o sea, para una iteracidn
~dada se supone como ‘aproximacidn de la incdgnita el valor calculado en la
iteracidn anterior. Las iteraciones se continfian, hasta que el cambio '
de la incdgnita en una iteracidn, sea menor que la tolerancia estableci-
da.

Se observa que es necesario realizar iteraciones al calcular el didmetro

o el gasto-y al calcular el factor de friccidn cuando el flujo es turbu-
lento. De esto se desprende la conveniencia de usar calculadoras programa-
bles en la solucidn de.problemas de disefio y andlisis de tuberias horizon
tales, verticales o -inclinadas.

3.4.3 Prediccifn del comportamiento de pozos inyectorés de agua.

La Fig. 3.1 es un diagrama simplificado de un sistema de inyeccidn de -
agua. Los elementos del sistema son:

a) La estacidn de bombeo )
b) La linea superficial de distribucién
c) La tuberia vertical de inyeccidn

d) El yacimiento )

En la misma figura se distinguen los nodos o puntos 'de unién de los ele-
mentos, en los que se tienen las presiones siguientes:
4

a) P,-" Presibn en la estacidn de bombeo.

b)

c)

Py~ Presidn en la boca del pozo
Pyf.- Presién de fendo fluyendo (inyectando)
d) pws;- Presidn estitica (de fondo cerrado).

3.6




Estacidn

de bombeo Linea superficial
de distribucion Pth
777772 77T T T T
Pp E
I Tl T
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/

Tuberia vertical

deinyeccion T\

// i /
/ Pws Yacimiento

Fig 3.1 Diagrama simplificado de un sistema de inyeccidn
de agua ' ' L
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prediccidn del comportamiento de un pozo inyector consiste esencialmen:
en la determinacién de su capacidad de admisidn (gasto de inyeccidn)
funcidn de la presién disponible en la superficie y las caracteristicas
las tuberias y del yacimiento. Los datos requeridos para resolver el

problema planteado son:

a)
b)

c)
d)

e)

El

a)

b)

)

d)

e)

Presidn de inyeccidn en la estacidn de bombeo.

i 4
Longitud, di&metro y cambio de nivel de la tuberia superficial de

distribucidn.
Longitud y difmetro de la tuberfa vertical de inyeccidn.
Presidn estdtica e Indice de inyectividad (IT) del pozo.

Caracteristicas del fluido inyectado.

procedimiento de cdlculo consiste en:

Suponer-un gasto de inyeccién.

Con 1la présiﬁn de bombeo y las caracterfsticas de la lfnea superficial,
calcular la presidén en la boca del Pozo para el gasto supuesto. Para
este ‘cdlculo. se usa la Ec. (3.23).

Con la presidn en la boca calculada en el paso anterior y el mismo gas
to, obtener la presidn de fondo inyectado. (p _). Para este cilculo

se usa-la misma Ec.(3.23), teniendo en cuenta que el desnivelsh (pies)
corresponde al valor de la longitud de la tuberfia vertical de inyéc-
cidn L, que debe estar en millas.

Con el indice de. inyectividad del pozo, el gasto supuesto, y la presién
de fondo calculada en el paso anterior, obtener la presidn ‘estitica

(pws)c

p ) =p .- 9 (3.27)

Comparar el valor de la presidn estitica-calculada, con el valor real
de-dicha presidn. Si estos valores coinciden, dentro de la tolerancia
fijada,el gasto supuesto en el paso (a es el correcto . En caso con-
trario, suponer otro gasto y repetir el prdcedimignto, hasta obtener
la aproximacidn deseada. )

Para simplificar los cdlculos es.conveniente graficar los valores de

los gastos supuestos contra los de la presidn estitica calculada. Co-
mo se muestra en la Fig. 3.2.

3.8
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p. . CALCULADO
ws

ws — — — — >

7
GASTO BUSCADO GASTO SUPUESTO

FIG. 3.2.- DETERMINACION GRAFICA DEL GASTO CORRESPONDIENTE A UNA
PRESION ESTATICA DADA. '

El procedimiento descrito permite obtener la presién en cada nodo, en =~
funcién de las condiciones de flujo que.prevalecen en kos elementos del
sistema. Por esta razén el procedimiento se denomina como andlisis nodal.

Con relacidn al comportamiento de un pozo inyector de agua, es importan-
te considerar que su presidn estdtica generalmente aumentard con el tiem-
po, debido a la propia inyeccidn. Por otra parte la formacién puede sufrir
dafio, por las impurezas del agua o su incompatibilidad con la formacidn.
Ademds la movilidad del agua én la zona invadida, puede ser menor que la
movilidad de los fluidos desplazados delante del frente de invasidn. El
efecto de estas situaciones es la disminucidn del Indice de inyectividad.
Por lo tanto es conveniente determinar la capacidad de inyeccidn. del po-

'zo. considerando como variable la presibn estdtica y el Indice de inyecti-

vidad.

Es evidente que un andlisis detallado permitird determinar el efecto 'que

sobre el gasto, tendrd el cambio de las tuberias y la presidn de inyec-

cién. .. .. EO

3,4.4 Ejemplo de aplicacidn del andlisis nodal.’

Se desea determinar: a).- El gasto de inyeccidn de un pozo; y b) El efec-

to del cambio de la presidn de bombeo y de las tuberias, sobre su capaci-

dad de admisidén. Los datos del sistema son:

3.9




FZujo de Liquidos pon Tubenias

para la linea superficial:

rw=1.00 - L = 2 millas . u= 1 cp
E = 0.90 d =4 pg Ah = + 20 pies €= 0.0006 pg

Para la tuberia vertical de inyeccidn:

e 1.00 L = 2.273 millas ‘M= 0.8 cp

E = 0.90 2.441 pg Ah = - 12000 pies
€= 0.0006 pg

Otros datos son: pp = 3100 lb/pg2

lol/c’ii.a\/].b/pc;(2 s = 4402 ].b/pg2

Solucidn:

| ) a) Siguiendo el procedimiento descrito se obtiene los valores de Puo
mostrados en la tabla siguiente:

TABLA 3.1.- CALCULO DEL. GASTO DE INYECCION

GASTO SUPUESTO

(bl/dia) I:’th pwf 2 Pus
(1b/pg™)
6000 2997.8 7011.3 - 5307.2
8000 2932.5 6084.4 . . 3812.3
10000 2851.0 4913.1 -2073.0
7250 2959.0 6460.7 4401.6

_En- la Fig. 3.3 se muestran los valores anteriores graficados. Se obser-
va que el gasto de inyeccidn es de 7250 bl/dia. :

3.10
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b) En la Tabla 3.2 se presentan los valores de los gastos calculados, si-
guiendo el procedimiento enunciado, al suponer tuberias, de diferentes
didmetros y presiones de bombeo variables. Los resultados se muestran
en las Figs. (3.4), (3.5) y (3.6).

TABLIA 3.2. EFECTO DE LAS TUBERIAS Y LA PRESION DE BOMBEO SOBRE EL
GASTO DE INYECCION.

L.D. q T.P. q PP 5 q

(pg) (bl/dia) (pg) (bl/dia) (1b/pg™) (bl/dia)
2 4690 2 5105 2000 5710
3 6765 3 9422 3100 7250
4 7250 4 11400 4000 8375
5 7365 5 12050 5000 9530
6 7405

Es obvio que la seleccidn de las tuberias debe basarse en un andlisis eco-
ndmico, en el que se comparen los incrementos en el gasto, al instalar tu-
berias de mayor difimetro, con la inversidn adicional que es necesario rea-
lizar. :

3.4.5 Pérdidas por friccidn en las conexiones.

Los codos, las vadlvulas y las conexiones, asi como otros tipos de adita-
mentos, incrementan las pérdidas de presidn por friccidn en el sistemé.
Fn el mejor de los casos, &stas pérdidas adicionales de presidn sélo pue-
den ser estimadas en forma aproximada. Ellas deben de incluirse en el and
lisis de un sistema, considerando que cada conexifn es sustituida por una
longitud equivalente de tuberia recta (Le), la cual producird la misma
pérdida de presidn por friccidn que la conexidn real. La longitud equiva-
lente de cada conexidn se agrega a la longitud axial de la tuberia (L),
antes de calcular la pérdida de presidén total en el sistema. Los valores
aproximados de Le, para las vdlvulas comunes y otras conexiones, para flu-
jo turbulento, pueden obtenerse mediante el nomograma mostrado en la Fig.
(3.7). Por ejemplo un codo de 2 pg., en éngulo recto,es equivalente a 12

pies de una tuberia recta.

3.11




_q (bl /dia) 4
8000 }—

70004~
6000}
5000

T

6 L.D. (pg)

Fig 34 Relocnon entre el gasto de inyeccion y el didmetro de la
linea de descarga

q(bl/dia)
13000

1000}
90001
70001

50001

i (pg)
Fig 3.5 Variacion del gasto de inyeccién al considerar tuberias
de produccion de didmetros diferentes.

q(bl/dia) 4

H.OOO —
9000
7000

5000 i >

1000 2000 3000 4000 6000 .
. Pp(lb/pgz)
Fig 3.6 Relacidn entre el gasto de inyeccidn y la presidn de

bombeo
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4. FLUJO DE GAS POR TUBERIAS Y ESTRANGULADOPES.

4.1.- Ecuacién general en unidades précticas.

La pérdida de presidn por friccidn, seglin la ecuacidn de Datqysli es:

I @ v
a%g 2g 4

(4.1)
Para expresar esta ecuacidn en unidades pricticas, se harin las substi-
tuciones siguientes:

De la Ec. (1.36):
2.7044 o~ Fo

pro= 0 (4.2)
Z (T + 460)
v B
v =q'/a= ——5—3———3—— ' (4.3)
T 4 o . .
Eé, seglin se vid (Ec. (1.34)); es:
3 - 0.02825 % (T + 4§0) (4.4)
g o o
sustituyendo (4.4) en (4.3) ¥y elev?ndo al cuadrado:
3 a? 72 (F + 460)? B,
v o= ) (4.5)
©772.93 a p ‘
Sustituyendo (4.2) y (4.5) en (4.1) y simplificando:
V' !2 7. T m o LN it
Ap! = £V g'"Z L' (T + 460) (4.6)
= - R -
£ 18389 4'7 P

Hasta aqui los términos de la ecuacidn,excepto p, estdn en unidades ini-
ciales, o sea: ’

p* (1b/pie®), q' (pies>/seq), Lipies), dlpies)’
B (1b/pg®), T ( °F)

Las sustituciones, por unidades practicas, se hacen en la forma siguien
te: : N ‘ .

A'p (lb 3 ) = AP (——m2 ) 144 ( 2 3 ) i - c (4T
pie P9 -pie ’
4.1
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5
ar® (pies®) = a (pg”) — ( -EFE) (4.8)
12 Pg .
2 ie53=' '2 2 ies3 2 -1 dfa
PL "EE;_’ =q" (B2t = ¢ ) (4.9)

864002 seg2

o = 1 (mi pies
L' (pies) = L (millas) 5277 ( Teoae ) ’ (4.10)
P P
- 1+ %2 _
Ademds: p 2 ¢+ Y Ap =Py " P,
Donde:
Py = presién a la entrada del ducto
pé = presifn a la salida del ducto

Haciendo las substituciones anteriores en la Ec. (4.6) se obtiene:

. £ yng ZL( T+ 460)
(_pl - pz )f = 3 S . (4.11)
2744>  a

Esta ecuacién permite obtener las pérdidas de presién por friccidn.
Ahora se requiere una expresidn para obtener las pérdidas de presidn -
por elevacién ( A pe) . Para ello se procede de la siguiente manera:
1b = 1b 1 pie2 *
—_— ) = N s
AP, ( 7 ) e (— ) 121 -5 b (pies)  (4.12)
pPg S pie Pg

Donde h es el cambio de altura.

_ 2.7044 B ¢
Como : e = ________—-9- S (1.36)
Z (T + 460)
v: | |
AP =P " P, (4.13)
Sustituyendo (1.36) y (4.13) en (4.12) :
. 0.01878 p v_ h (
- = — T
@y - 92?-3 T T (T + 460) (4.14)

Multiplicando ambos miembros de la igualdad por 5 = (pl + 92)/2' y
despejando pi - P§ ' . iy .

4.2
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-2
2 2 0. Y,
(p] =Py, = 03756 p g b o o (4.15)
Z (T + 460)
Sumando (4.11) y (4.15) se tiene:
2 2 £ Vyq° 7 L (T + 460) 0.03756 B> Vg h
Py - By = i =2 o s P (4.16)
2744% & Z (T + 4560)

Con .esta ecuacxon pueden calcularse los:valores de py o Py Sus unida-
des son:

P (lb/pg?), q (piesz a c,s/dia), L (millas), d (ég).

h (pies), T (°F)

Despejando q de la ecuacién anterior se obtiene:

2
' los 2.5 1% ‘Pg‘(°°375 vhp/z<'r+4eo))]°5
q=2784 () d ‘ - (4.17)
yg L2 (F + 460) J

Asimismo se tiene:

2 - - -
. [g £y, LZ(T +460) ) 0.2 4 1q

o2 22 N
L 274¢° (p,° - p, - (0.0375 vg b B/ (F + 460)))

4. 2 Numero de Reynolds.
—v l Vl pl -
NRe = -f——7:r—~—— (4.19)

Seglin se ha visto:

2.7044 p. Vg , ‘
P= % (x + 460) : (4.20

4 q' B,;2 )] (0.02325) q 2 (T + 450{ : (2.21)
na' ©~d'" p

Sustituyendo (4.20) y (4.21) en (4.19) .

' pg : v
Ne, =o.‘09727 _d_.__ﬁg_ . (4.22)



Procediendo ahora al cambio de unidades:

q gies3 y = ( pie53 ) 1 dia
seq 1 3. 86400 seg ! (4.23)
: : 1 pie | :
a' (pies) = d (pg) -3 (—‘E;— ) (4.24)
1bm 1bm
[ .. S = a
Wi Taag ) = M (oP) 0.00067197 ( SrFem ) (4.25)

Sustituyendo estas tres {iltimas igualdades en (4.22) y simplificando:

N =o0.020005 -L-TYg (4.26)
Re d Hg

4.3.~- OBSERVACIONES :

4.3.1. Como la viscosidad del gas es baja y generalmente se magejan gas
tos altos, el régimen de flujo es normalmente turbulento, por lo que
el valor de f, seglin la ecuacidn (2.16), es: .

©

£= (2 log (3.715 d/e) )2 (4.27)

4.3.2. Al emplear las ecuaciones (4.16), (4.17) y (4.18) se debe tener
cuidado en la determinacidn del signo de h. Para esto basta recordar
que la diferencia de alturas entre la descarga y la entrada se debe re
ferir a un nivel base y se considera el sentido pOSlthO hacia arriba.
Asi para un pozo inyector, en el que la entrada estd en la superficie

y la descarga en el fondo, a una profundidad D, la altura de la entra-
da respecto a la superficie es cero y la de la descarga referida al mis
mo nivel es -D, de tal mamera h = hp - hg = = D. - 0= - D. Lo mismo

se obtiene si el nivel de referencia es la profundidad D. En este caso

hD =0y he =D, o sea: h = hD - he =0 -D= ~-D.

Flujo de Gas pon Tuberfas y Estranguladores
4.3.3. Para resolver la ecuacién (4.16) se requiere del uso, de un pro
cedimiento iterativo, ya que p, z Y f dependen de la presién y £ ademds
depende del gasto. El procedimiento Lteratlvo recomendado es el de apro
ximaciones sucesivas, menclonado en el inciso 3.4.2. g

4.3.4. Como la distribucidén de presiones en un gasoducto no es lineal,
se recomienda el uso de la siguiente. ecuacidn para obtener la pres;on i

media:

Py P
2 B, *+ o, - 172 o o i (4.28)
Py + P B
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4.4.- Prediccidn del comportamiento de un pozo productor de qas.A

El diagrama simplificado del sistema de
tor de gas seco se muestra en la Fig.

4.1.

produccién de un pozo produc-
Los elementos del sistema

¥ las caidas de presidn que en ellos se presentan son:

1l.- Yacimiento

3.- Estrangulador

ELEMENTOS PERDIPAS DE PRESION
pws - pwf
2.~ Tuberia de produccidn Py - Py
 Pen " Pe
4.~ Linea de descarga Py - B
2
—
1
r NODO
1 SEPARADOR
2 ESTRANGULADOR
3 INTERCONEXION
| 4 FONDO DEL POZO
s] 5°RADIO DE DRENE
5

FIG. 4.1.-

SISTEMA SMPLIFICADO DE FLUJO DE UN POZO PRODUCTOR DE GAS.
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La capacidad de produccifn del sistema depende de la presidn estidtica

del pozo, las caracteristicas del yacimiento, las tuberias, el estran-
gulador, 1a‘presi6n de separacién y las propiedades del gas producido.

‘Con la informacién anterior se puede obtener el ritmo de producclon me

diante el procedimiento sigulente-

a) Suponga un'gasto‘

b) Con la presidn estdtica y la ecuacidn que representa el flujo en el
yacimiento, obtenga, para el gasto supuesto, el valor de la presidn

de fondo fluyendo.

En estos apuntes se considerard que el flujo en el yacimiento: puede
quedar representado por la ecuacidn siguiente:

2 2 .n Co :
qa=Cp, 7P (4.29)
Despejando p,s Se tiene: .
_ 2 _ (.9 y1/m
Pus _V/Pws ( = ) (4.30)

c) Con la presidn de fondo fluyendo y el mismo - gasto, obtenga la pre-
sién en la boca del pozo, p..,. Para este cdlculo se usa la Ec. 4.16.
El valor obtenido representad la presidn antes del estrangulador.

d) La secuericia de cédlculo se inicia ahora a partir de la presidn de
separacidn, para cbtener la presidn en la boca del:pozo corriente
abajo del estrangulador (p_ ), necesaria para transportar el gasto
supuesto a través de la linea de descarga.

e) Repita el procedimiento suponiendo diferentes*gaétos y grafique los
valores de Py y de p.e contra el gasto, como se indica, en la Fig. 4.2.

En dicha figura se cbserva que cuando p, . = p, se tiene el gasto mixi-
mo, correspondiente al flujo sin estrangulador. .Para obtener gastos
inferiores al anterior se requiere un estrangulador en el cabezal del
pozo. El tamafio del estrangulador se puede calcular .con las ecuaciones
que se presentan en el inciso 4.5. :

£f) En la misma forma, calcule los gastos max1mos que pueden obtenerse -
para diferentes presiones estdticas. De esta manera se determina la
relacidn entre estas variables, lo que constituye en si la prediccidn
del comportamiento del pozo.

4.6
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FIG. 4.2.- RELACIONES CALCULADAS DE LAS PRESIONES A BOCA DE POZO PARA
DIFERENTES GASTOS. '

,

4.4.1. Ejemplo de prediccidén del comportamiento de un pozo productor
de gas ‘'seco.

Aplique el procedimiento descrito para las condiciones de flujo siguien
tes:
Presiones estaticas de 2000, 1500, 1000 y 500 lb/pg2

Presidn de separacién de 50 lb/pg2

Didmetro de la tuberfa de produccidn: 2.441 pg

Dismetro de la linea de descarga: 2.991 pg

Longitud de la tuberia de produccidén: 6320 pies = 1.1976 millas
Longitud de la linea de descaréa: 1.865 millas.

Desnivel del separador: 300 pies (flujo ascendente)

Densidad relativa del gas:}0.70 (aire = 1.00)

Temperatura media del fluido en la tuberia de produccibn: 140°F
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Temperatura media del fluido en la linea de descarga: 60°F

El comportamiento del flujo en el yacimiento esti dado por la Ec. (4.30),
16280 y n

donde: C =

La rugosidad de las tuberias es de 0.0007 y se ccmsidera E =

Al seguir el procedimiento expuesto se thuv:.eron los s:.gl.uentes valo
res de Pep’ partiendo de las pres:.ones estat:.cas consideradas:

=0681

1.00

16 x ].06

12 x 106

1995.9

1993.8

886

P = 2000 ].b/pg- Pws = 1500
q (pies?/aia) ‘
q (p Pe Pey q Py,
6 .6 .
18 x 10 1992.6 472 | 12 x 10 650

1,10 x 106

< = 1000 1h/pg2

Pin

-3

= 500 1b/pg>

a g

Pen,
420
385

317

185

Para la linea de descarga se obtuvo el comportamiento siguiente:

q

Po

2
4
10
12

| 16

x 10
x 10
x 10
x 10
10

()N« - - A )

X

153
292
698
828
1081

Al graficar los valores tabulados anteriores se obtuvo la Fig. 4.3.
De ésta, con los valores correspondientes al gasto miximo se obtuvo la
Fig. 4.4, que representa el comportamiento del pozo.
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Fig 4.3 Gastos obtenibles,a diferentes presiones estdticas, en fun-
cion de las presiones en el cabezal del pozo.
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500
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Fig 44 Relacidn entre el gasto mdximo y la presidn estdtica
~ del pozo.
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p(Ib/pg?) 4

Pws =500 (Ib/pg?)
500 %
Pwf

400 _\ . Pth

300 . 7
20-0’ —~ ] \\
\ ‘ \
Pe
100 -

ps=50(Ib/pg?)
a | | ] | o

° 2 3 -4 o
qq X 109 pies/dia)

Fig 4.5 Distribucion de las presiones en los nodos, en funcion
del gasto, para una pys =500 Ib/pg?

0.20 !
7g \\ _—T=50°F
\

0.80
\ <~ 150 °F

om0 200°F \
T=250 °F \

0.60 | ‘ \\\X .

0.52 "
1.10 115 1.20 1.25 1.30 1.40

K=Cp/Cv

Fig 4.6 Relacion de calores especificos en funcidn de la tem-
peratura y la densidad relativa

4.10
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La aplicacifén del procedimiento descrito permite analizar el efecto so
bre la produccidn al variar las tuberias de produccidn y de descarga,
asi como el de la presidn de separacidn. )

La distribucién de presiones en los nodos, para una presidn estdtica
dada; en funcidén del gasto, se muestra en la Fig. 4.5.

4.5.- Flujo de gas a través de estranguladores.(z)

Los estranguladores que se jnstalan en la boca del pozo, para controlar la
produccidn, estin basados en el principio de flujo critico.

El flujo critico es un fendmeno de flujo definido por el flujo de gases
comprensibles, en la seccidn de estrangulamiento de una restriccién,
cuando su velocidad es sdnica (velocidad del sonido en el fluido) o el
nimero Mach es uno. El nimero Mach es una relacidn adimensional dada
por el cociente de la velocidad del fluido entre la velocidad del soni-
do.

Existe flujo subcritico si:

p, /o, > 2/x+ XD

se tiene flujo critico cuando:

. K/(K-1)
PZ//pl <L (2/k + 1) (4.32)
Donde :
~
” p _ calor especifico a presidn constante
- c, -‘calor especifico a volumen constante

El valor de K puede obtenerse de la Fig. 4.6

Las ecuaciones siguientes permite calcular el didmetro del estrangula-

2 q (4.33)
ca= q )
. e
155500p 64.34 X A Py )2/K~ (92 )(K 1)/ ] 0.5
1| Ty (T + 460) (k-1) P, B
Donde:
A ='drea del estrangulador, pgz

| c = coeficiente de descarga del estrangulador.

4.1
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a |
"

teﬁperatura en el estrangulador °F
p, = presidn .corriente arriba del estrangulador (pth)
P, .= presidn corriente abajo del estrangulador (pe)

El diZmetro del -estrangulador puede obtenerse con la 51gu1ente ecuaclon,
: ajustada de la correlacidn establecida por Cook

dc’ = 1.75105 + 932.334 CA - 2 9372.7(CA)°

+ 397972(ca)® - 1510615 (ca)? (4.34)
Donde:
dc = diZmetro del estrangulador en 64 avos de pg.

Si existe flujo critico a través del estrangulador, el difimetro se pue
de calcular con las mismas ecuaciones (4. )1¥ (4.34); pero en lugar del
valor de pz/pl se usard el de (2/K + 1)

Cuando se tiene flujo critico a travds del estrangulador, la presidn co
mente arriba es independiente de la presidn que prevalece en el siste-
ma de recoleccidn (linea de descarga, separadores, etc.) Se infiere que

el control de la prodiccidn se logrard cuando las variaciones de pre-

| sidn en el sistema de recoleccidn no se reflejen en la formacidn pro-
ductora, provocando fluctuaciones en la produccidn. Esta situacidn pre
valecerd al usar un estrangulador que permita obtener :la produccidn de
seada bajo condiciones de flujo critico.

Ejemplo: Calcule el didmetro del estrangulador si:

qg = 80 000 pies3 a c.s. T = 150°F
.« Pg= 0.6 - : © K =1.31
2 2
p, = 700 1b/pg p, = 600 lb/pg
| Solucidn:
2 )K/(K—l) = 0.545

p, /P, = 0.857

B

K/(K-l), se usarid el valor de P, / p, en

Como p, /.py > (2 /K +1)

la Ec. (4.33), ya que el flujo es subcritico.

: (%71
4.12
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80 000

0.5
(64.34)  (1.31) 1.527 1.763 5
(155500 700[.(0.6)'(610) (0.31)[(0'857) - (0.857) ]]

CA =

CA = 0.005068 pg2

Sustituyendo este valor en la Ec. (4.34), se obtiene:

d, =5.77/64 pg = 6/64 pg.

4,13
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»correlacxon mas general es la de Mukherjee y Brill,

5.- FLUJO MULTIFASICO EN TUBERIAS,

5.1.- Conceptos y ecuaciones fundamentales.

5.1.1. Patrones de flujo.- Es evidente que al fluir dos fases simultdnea
mente, lo pueden hacer en formas diversas. Cada una de estas formas cons
tituye un patrdn de flujo. La distribucidn relativa de una fase con res-
pecto a la otra, se conoce como patrdn o tipo de flujo.

En el flujo vertical se han identificado patrones de flujo burbuja, tipo
bache y tipo niebla, asi como el correspondiente a la transicidn entre
estos dos dltimos tipos de flujo.

En la Pig. 5.1 se presenta una clasificacidn general de los patrones de
flujo observados durante el trabajo experimental realizado por Beggs

5.1.2. Colgamiento (HL) Se define como la relacidn entre el volumen de
liquido existente en una seccidn de tuberfia a las condiciones de flujo,
entre el volumen de la seccifn aludida. Esta relacién de volimenes depen
de de la cantidad de liguido y gas que fluyen simultineamente en la tu-
beria. Generalmente la velocidad con que fluye el gas es diferente de la
velocidad con que fluye el liquido, existiendo un "resbalamlento de una
de las fases.

El término "resbalamiento" se usa para describir el fendmeno natural del
flujo a mayor velocidad de una de las dos fases. Las causas del resbala-
miento son diversas. La resistencia al flujo por friccidn es mucho menor
en la fase gaseosa que en la fase liquida. La diferencia en compresibili
dades entre el gas y el liquido hace que el gas en expansidn viaje a ma-
yor velocidad que el ligquido. El resbalamiento también es promovido por
la segregacidn gravitacional. Las fuerzas gravitacionales originan que
el ligquido se mueva a mayor velocidad que el gas, cuando el flujo des-
cendente; perc ocurre lo contrario en el flujo ascendente.

Para calcular las pérdidas de presidn por elevacidn (carga hidrostitica),
es necesario predecir con precisidn el colgamiento (Hp) considerando el
resbalamiento entre las fases.

Existen varias correlaciones para cbtener el colgamlgnto del liguide. La

obtenida a partir
de mas de 1500 mediciones para flujo con &ngulos de inclinacidn de 0 a
+ 90°. Los resultados de este trabajo son los que se usarin en estos -
apuntes:

La ecuacidn, establecida por Mukherjee y Brill, es:

2 2
+
HL,“ exp [(Cl + c2 sen 8 + c3 sen 6 c4 NL )

NCS

L (5.1)
c6

NLv



Esfraﬁﬁ;:édd
Fluo < TN Ondulad
segregado e T nauiaqo
Anular
(N
s 7
R e ,
g e WL
F}u‘o ‘ ; - : y 7 v, vova)
intermitente
~ Bache
Vg
Burbuja
TFinjo ‘
distribuido
- Niebla

Fig 5.1 Patrones de flujo observados por Beggs en flujo
horizontal' ‘ ' o

Se tendrd flujo descendente estratificado cuando:

NLV < 10 (0.321 - 0.0_]."7,Ngrv - 4.267 sen ® - 2.972 NL

- 0.033 (log qu)z - 3.925 sen’ ©)
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= nimero de la viscosidad del liquido = 0.15726 4 (1/ pLa3) 0.25

nimero de la velocidad del liéuido = 1.938 Yoo ( Ph/ o 0.25

. . L _ 0.25
Ngv numero‘de la velocidad del gas = 1.938 Vsg ( FL/ o )

Las unidades usadas en los términos de estos niimeros adimensionales son:

“(e.p),  pUb/pie’),  o(dinas/m),  v( pies/seq)

Los coeficientes de la Ec. (5.1) para. flujo ascendente y horizontal, des
cendente, y para flujo estratificado d dente, se tran en la ta-
bla siguiente: . =

‘Direccién [ Tipo de

del Flujo | Flujo c. c ¢ ¢ ¢ ,C

1 2 3 4 S 6

Ascendente | Todos -0.38011 0.12988 -0.11979 2.34323 | 0.47569 | 0.28866
Descendente| Estratifi~| -1.33028 4.80814 4.17158 | 56.26227 | 0.07995 | 0.50489

cado. 1 ) )
Otro ~0.51664 0.78981 0.55163 | 15.51921 | 0.37177 | 0.39395

Otro concepto que se usa con frecuencia en los cilculos de grad:.entes pa
ra flu]o multifisico, es el colgamiento ‘sin‘ resbalamiento (1).: Se defi=
ne en la misma forma que Hp; pero se calcula a partir -de las condiciones
de flujo (p y T) existentes, considerando las producc:.ones obténidas en
la superficie (qo y R), esto es:

1
A= ke = - — - - ' T (5.2)
q +q 1+ ‘(R-,v)B. '
L g 5.615» (q°B°+ quw')

Donde q' = gasto a condiciones de escurrimie:ito.}

5.1.3.= Velocidades ‘superfic:.ales.- Es la velocidad que tendria cuaiquie
ra de las fases si ocupara toda la tuberia. Se define por las-expresio-
nes siguientes: .

: __9, _ 0.01191 (do Bo + gy By) 53
VoL (pies/segq) = .- ..-12 (5.3)
i - . q:L - 0.002122 c (R - R ) B
} vs " (pies/seq) = Apb = ‘dz _ (Sb,‘)



Donde:

Ap .~ Area de la seccidn transversal de la tuberia.
| . ’ a +-q : ’
| R "N - M
Vo Ap v * vsq (5.5)

De estas ecuaciones se observa que:

Ne 8L

v
m

(5.6)

5.1.4.~ Velocidades reales.- Aplicando el concepto de colgamiento, se
pueden obtener: las velocidades reales de cada fase:

. .
. T 1 L sL 5.7)
L A A H A
. ,
v
Vg T zq Y q%l-ﬁ = s (5.8
g g o L L

5.1.5.~ Densidad de la mezcla de fluidos’

La densidad real de la mezcla de fluidos se obtiene a parL.\.r del colga~-
miento (H ) con:.

'Fm;' pL’ﬂL + @ a-E) (5.9)

w

Algunos autores calculan la densidad de la mezcla sin considerar el res
balamiento entre las fases, esto es:

e, - PL A+ f’g (1-a) (5.10)

También puede obtenerse esta densidad a partir de la expresidn siguien
te:

©(5.11)
Donde:

M = masa de la mezcla a ¢. esc..por barril de aceite producido a c.s.
(lbm/blo a c.s.) )



Flufo Multifdsice en Tuberlfas

= volm§en de la mezcla a c. esc, por barril de aceite producido a c.s.
pies, a c. esc. /blo a c.s.

Los valores de M y VK se obtienen con las ecuaciones siguientes:
3

M= Mo + Mg + Mw v (5.12)
(lbo/pie’ ) lby piey
M o= 5 —=2fE%ot. 445 q28 ( ) % 5.615 (—=—)
[<] ro .3 L2 blo
(1by/pie” ) pie
W w
M = 350.5 § ; (5.13)
[=] ro
i
.3 .3
(Lb /pie” ) 1b pies’ a c.s
M= p —I 9d 4 0.0764 ( ) x R ( - )
g g .3 .3 bl a c.s
(lba/px.ea ) . pie ©
M = 0.0764 p R 5.14
g - ( )
3 . 3
; 1b pie
v - ( 1b, / pie, ) x 62.428 ( —2) x 5.615 ( ——)
w Yu (b / ie3) piew
w P w
. blw
x WOR {;i——
o
M = 350.5 p WOR (5.15)
w w k
.. M= 350.5 Vro + 0.0764 R Vg + 350.5 Vw WOR : (5.16)

piesg + g +wac. esc. )

Célculo de Vo (
bl.° a c.s.

Ve = 5.615 Bo

’ pies3 gl a c. esc. a c.s pie53 C._esc.
v = (R~-R) ( oL 3 -) B_ ( 3 )
ng s © & c.s- 9 pie” a c.s.
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.3 : )
: p:l.esw ples
v =wor . CM__ si615 ( ) By w_ac. esc.
™ b/ 3 -
blo . Plew; a c.s.

.. v _=5.61B_ + (R~-R)B_+ 5,615B_ WOR
m [} S g w

Sustituyendo (5.16) y (5.17) en (5.111, se obtiene

350.5 ( Pro * Py WOR) +0.0764 R vy

5.‘615 (B, + B, WOR') + (R-Rg) By

Pas

(5.18)

5.1.6.- Gasto de masa.- Se define por la siguiente expresién:

lbm de liquido y gas

w =
m segundo

Puede obtenerse con cualquiera de las ecuaciones siguientes:

q M
— (5.20)

W o=W. +w_ +w ' o (5.21)
o W g :

o o
Ww = . pP qQ, Bw / 15391 (5.23)
w_= - R)B 86400 (5.24)
™ Pq a, (R-R) B, /

5.1.7.- Viscosidad de la mezcla

Dependiendo del métédo dque se aplique, se usan las siguientes ecuaciones
para cbtener la viscosidad de la mezcla de fluidos:

*oag a- M (5.25)

: w_= p q, By / 15391 (5.22)
§ f‘ns‘= .FL A

|

|
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i

Q‘HL )

B

B -+ WOR B
o w

(l—fo)

l‘wfw

(_5.26)

(5.27)

(5.28)

(5.29]

. Ed
Donde £, esla relaci6n aceite-liguido y fw es la relacién agua-liguido.

3

5.1.8.- Tensidn superficial de la mezcla de liquidos.

Se obtiene con la siguiente expresién:

£y

5.7

(5.30)
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6. FLUJO MULTIFASICO EN TUBERIAS HORIZONTALES

6.1 INTRODUCCION. -

Para flujo horizontal el gradiente de presifn debido al cam.bio de eleva
cién es igual a cero, por lo que la ecuacidn. .(2.9) se reduce a:

v

- SAp_ = (4B _AP. ' ‘
( AT Vo (¢ atle *¢ ) . ; (6.1)
O sea: ) ) )
(—4e_, . fe~ | _ead ' (6.2)
AL o 2 9, d 2 9. AL °

La mayoria de los investigadores han adaptado esta ecuacidn para apli-
carla al flujo de ‘dos fases. Para esto .suponen que la mezcla gas- lz.qu:L
do se puede considerar homogenea en un intervalo pequefio de ‘la tuberia.
A51 la Ec. (6.2) se puede escribir comos: :

: £ v -

( __43_) = tp em m + em _A( m): (6.3)

29, 4d ‘ .29, AL

|
\

AL T

En donde f ’ e Y Vm se refleren a la mezcla' y son defmldos en. -
‘forma dlfergnte por los autores de las correlaciones.’

El factor de friccidn f ;, como se ind:.co, depende del niimero' de Reynolds;
esto es, de las fuerzas 815co$as y de inercia y de la rpgos:.dad. Para -
flujo bifdsico intervienen ademis las fuerzas de gravedad e interfacia-
les. Aunque se ha intentado correlacionar el factor ‘de: friccidn con g¥u-
pos indimensionales que comprenden estas fuerzas, no se ha tenido ex:.to.

El enfoque ‘que ‘mas se ha seguido, es determinar el factor de friccién a
partir de datos experimentalés y tratar de correlacionarlo.con alguna '
forma del nimero de Reynolds para dos fases.

6.2. CALCULO DE LA CAIDA DE PRESION EN TUBERIAS HORIZONTALES .

Generalmente se considera flujo isqtérmico, para el cualvlas propiedades
de los fluidos dependen exclusivamente de la presidn. En este caso la
prediccz.on de la caida de pres:Lon, consiste en suponer una caida de pre-
sién- Ap y aplicar la ecuacidn (6.3) para determinar el incremento de
longitud, AL, correspondiente a la = Ap supuesta, repiti&ndose el pro-
cedimiento hasta alcanzar la longitud total. Naturalmente que la exacti
tud de los cdlculos aumenta al reducir el incremento de presidn su'oues-
to; pero tambidn aumenta la cantidad de trabajo.requerida para el cilcu-
lo. Por esta razdn se debe establecer un compromiso entre estos dos fac-
tores, teniendo en mente que el incremento de presidn debe ser pequefio
a presiones bajas, en las que la.velocidad varia mas rapidamente. con- la
presidn, no.asi a presiones altas en las.que la variacidn es menor: Una
regla establecida es usar incrementos de presifn menores que el 10% -del
valor de la presidn media. -
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Cuando no se considera flujo isotémmico, el cdlculo del gradiente de -
presidn implica un proceso iterativo, ya que la temperatura es una fun
cidn de la distancia. Entonces, ademis de suponer una A p, se tiene
que suponer una AL y de ahf determinar la temperatura media de flujo.

6.2.1. Procedimiento general de célculé.

A continuacidn se presenta el éroce_dimiento de ‘cdlculo general para el
caso de flujo isotérmico. Los pasos 5 a 7 dependen del método gue se es
té aplicando para el cilculo del perfil de presidn.

l.- Se inicia con una presidn p a la entrada de la tuberfa. A este -
) punto le corresponde una L =% 0.

2.- suponga una caida de presién Ap y calcule P Y P,
P=p; = Ap/2 Py =p, - Ap
‘3.- Determine las propiedades de los fluidos (R_, 0, Bg, 32, By, Mo,

g , eo y eg ) a las condiciones medias de escurrimiento.

4.- Calcule las velocidades superficiales y los gastos de masa de los
fluidos. Calcule también el colgamiento sin resbalamiento.

5.- Determine el colgamiento HL y la densidad de la mezcla.

6.- Si las pérdidas de presidn por aceleracién no se consideran des- -
preciables determine su valor.

7.- Obtenga el valor del factor de friccién de dos fases.

8.~ Aplicando la ecuacidn correspondiente determine el valor del gra-
dienté de presidn ( Ap/ AL) y con &ste la AL correspondiente a
la . ‘A p supuesta. ) :

9.~ Reemplace L por L'+ A L; si este valor es menor que la longitud -
total, haga p;) = p; y regrese al paso (2). Si L es igual o, mayor
que la longitud total, se termina el cilculo, obteniéndose la pre-
sidn final por interpolacién si es necesario. ]

"Como se indicd este procedimiento’ se aplica cuando el flujo es isotér-
mico. Cuando esta condicidn no es vilida, se tienen que incluir los si

guientes pasos:

2'.- Suponga un. incremento de longitud correspondiente a la: Ap supues
ta y calcule la temperatura media en el incremento.

8".-'Si la ALg calculadaes igual o difiere de la ALy supuesta en
un valor menor que una tolerancia, continue en (9). 8i no, haga
AL_ = AL, determine la temperatura media en el intervalo 'y re-
grese a (37.

6.2
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'6.3.- CORRELACION DE BERTUZZI, TEK ¥ POETTMANN (L)
6.3.1. Introduccidn.
Las caracteristicas principales de esta correlacidn son:

a) Es independiente del patrxdn de ‘flujo.

c) ‘La densidad y el gasto mdsico de la mezcla estin definidos por las

’ b) No se consideran las pérdidas de presidn por aceleracidn.
ecuaciones:

Gs= G2 = eg'(l-;t) ' (6.4)

Wmoo= W + Wy (6.5)

d) El1 factor de fric;:ian para dos fases, f__, se obtuvo usando 267 da-
tos experimentales. Se encontrd que los Valores resultantes se po-
dian cerrelaclonar con una funcidn del nimero de Reynolds del 1f--
quido y del niimero de Peynolds del gas:

po [y [ €]

(6.6)
Mg B,
; En donde:
k a = Y/+vy) ’ (6.7),
b = 1/exp (0.1%) ' (6.8)
y V= wg / wp (6.9)

Los exponentes a y b se seleccionaron arbitrariamente y para satisfa-
cer la condicidn de que la funcién (6.6) tienda al ntmero de Reynolds
del gas cuando la fase liquida tiende a cero, y tienda al nfimero de
Reynolds del liquido cuando la fase gaseosa tiende a cero.

La correlacién para obtener el factor de friccidn se muestra en la .
Fig. 6.1, observandose que es una funcién de ¥

6.3.2. Aplicacidn de la correlacidn.

La ecuacién del gradiente de presién por friccidn, ‘es:

2
A - 174.158 £, w : P
AL Cos & :
) ns d
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El niimero de Reynolds del liquido y del gas se obtienen con 1as expre-

- siones siguientes.

. W-
N = 22737 L
ReL 2T e o (6.11)
. dp
) L .
g
Neeq = ;2‘{37 Ty (6.12

El factor de fr:Lch.on ?uede obtenerse con la Fig. 6.1 o empleando las
ecuaciones siguientes:

Para: 029 < 500
log £, = 1.225¥ - 0.06561 log § - 0.37 = (6.13)
Para:

g = 10 000 >
log £, = 0.49 ¥ - 0.12616 log § - 1.702 (6.14)
Para:

500 £. ¢ < 10 000

log £, =Fg,, - 0.6561 y + (1.1056 + 1.7723 AF) ¥

tp
- (0.46214 + 0.90817 AF) y° , (6.15)
En donde: L :
AF = Fio000 - Fs00 : (6216
F_lOOOO = log ftp (¢, g =10 000) (6.17)
FSOO = log ftp (p, vﬁ = 500) . (6.18)
Yy =1log§ - 2.699 (6.19)

La ecuacidn (6:15) es un DOlanmlO de mterpolaci&n entre los valores
de £ para @ = 500y § =10 000, con la restriccidn adicional que la -
pendiente del polinomio es igual a la de los polinomios (6.13) y (6.14)
en los extremos de la interpolacidn.

6.5
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6.3.3. Procedimiento de c3ilculo.

La cafda de’ presidn se obtiene aplicando los tres primeros pasos indi
cados en la seccidn anterior, Yy a continuacidn los siguientes:

4.- Obtenga wy, con las Ecs. (5.16) 'y (5.20) o con las Ecs. {5.21),
(5.22) y (5.23). Obtenga A con la Ec. (5.2)

5y~'Determine\el factor de friccidn para'doé'fases:

a) Calcule el nimero de Reynolds del gas y del 1iquido aplicando
las Ecs. (6.11 y (6.12).

& ‘b) Con las Ecs. (6.7) y (6.8) calcule a y b.

c) Determine el valor de # de la Ec. (6.6) y con este obtenga el
valor de ftp de la Fig. 6.2 o con las Ecs. (6.13) a (6.19).

6.= Obtenga f;s con la Ec. (6.4)
7.- BAplique la Ec. (6.10) para calcular el gradiente de presidn y con
éste obtenga la AL correspondiente al incremento de presidn su-

puesto.

6.3.4. Ejemplo .=~ Aplicando el método de Bertuzzi, determine el
gradiente de presidn para las siguientes condiciones:

_ .3 _
R = 2000 pies /bl Yo 0.8
a, = 5000 bl/dia a c.s. P = 1275 Ib/pg?
a = 6 pg. ' C T = 80°F
Hom = 15.18 cp
= 0.7
Yg

Use la correlacidn de @istein para obtener las propiedades del acei-=

te. (Bysr Rg ke
Solucidn:
Los pasos (1) ¥y (2) no se aplican

3.- ‘De la correlacién de @istein:

B, = 1.1867
R, = 460.42
s .
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De la correlacidén de Beggs y Robinson:
p, = M= 2.237 cp v
Del procedimiento descrito en el inciso 1.4.4
Z = 0.7786
De la correlacién de Lee:
a_ = 0.01396 cp
g
De las ecuaciones (1.4.3), (1.4.5) y (1.2.12)
' -.3,.3 -
= 0.009316 pie”/pie

45.763 lb/pie3

Bg
G
G

5.7407  lb/pie>

g.

(5.24), vy A con'la’Ec. 1?5.2).

5.a.-

5.b.-

\
\
|
|
-« 4.--Los wvalores de , , w_ 'y W , se obtienen con las Ecs. (5.223 a

wg = 4.7648  lbm/seg

wL = 17.6468 lbm/seg

W= 22.4116 1lbm/seg
A= 0.3172

Segin las Ecs. (6.11) y (6.12), se jtiene

29891

2
]

2z
]

1 293 548

1os valores de¢ W , ay b, de acuézdo con las Ecs. (6.7, (6.8)
y (6.9) son

¥ = 0.27001
a = 0.2126
= 0.973a
g = (1293548)°-212% (208079734
g = 452 598
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De la Fig. 6.1 con @ y ¥, se obtiene ftP = 0.005209

El mismo resultado se obtiene con la Ec. (6.14)

6.- De la Ec. (6.4)

. 3
f;s = 18.4359 lbm/pie

7.- Con la Ec. (6.10) se obtiene:

_AP_ - (174.158) (0.005209) (22.4116)2
AL (18.4359) (6)°

—ﬁ%}- 0.003179 1b/pg>/pie

6.4.~ CORRELACION DE EATON, ANDREWS, KNOWLES Y BROWN(B)
6.4.1. Introduccidn.

Esta correlacidn se desarrolld a partir de informacidn sobre condicio-
nes de flujo obtenida en lineas de 2 y 4 pg de difmetro y de 1700 pies
de longitud, y una tuberia de 17 Pg. y 10 millas de longitud, en donde

se uso aceite, condensado y agua separadamente como fase liquida y gas
natural como fase gaseosa.

‘'Para el cdlculo del gradiente de presidn se usa la siguiente ecuacidn:

2
c :
AP _ _43.539 w2 £ (6.19)
AL & e -
ns X
Donde : 2 2
W A(VL ) + wg A(vg)
. (6.20)
K 9266.1} "1, "
st o 2 Ap .
e e,

El factor de friccién fue correlacionado a partir de informacidn expe-

rimental. En la Fig.6.2 se muestra la correlacidn establecida, en la
que el valor de la abscisa es:

0.5

W w
2zn7[% ) (6,21
2.25 )




T TTT

s 2" agua

o 4" qqua
s 17" destilado

W
Wm

T ||||||T
o

0.5
"
>
01 [
0.05}
0.0
- -~
0005‘ Lo Ll T Ru| R T R I RN
10° 104 10° 108 107
' 0.5
x= 22 737 (Wg W)
4225
]

(3) (o ;
Fig 6.2 Correiocio’n de Eaton : para el factor de pérdidas de
energia .
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Para obtener las velocidades reales del liguido (v_) y del gas (v ), es
preciso conocer el colgamiento del ligquido (H_ ) en’cualquier parté de
la tuberfa. Esto es necesario sélo cuando las pérdidas de presidn por
aceleracidén (Ec. (6.20)) no son despreciables.

El colgamiento se obtiene con la Ec. (5.1) que proporciona Valores_reg
les de esta funcidn. La aplicacidn de esta ecuacidn es vdlida para el
método de Eaton, ya que durante las pruebas de flujo en las tuberias de
2y 4 pg., se midid el colgamiento de liquido, aislando secciones de
las tuberias mediante vdlvulas de cierre répido.

6.4.2.- Procedimiento de-cdlculo.

Los pasos 5 a 8 del procedimiento de cdlculo general, para la aplica--
cidn de este mdtodo, son los siguientes:

S.- Cdlculo del colgamiento; H_. Si las pérdidas de presidn por acele-
raqién se consideran desprecia%les, no es necesario determinar el colga
miento. De otro modo HL se obtiene con la Ec. (5.1).

6.- Calcule el valor de A(vi )y A(v; ), con las ecuaciones siguien

tes:
’ 2 2 2 2 2 2
A(VL ) = Via T Vo1 y A(vg ) = ng vgl (6.23)

Con estos valores obtenga EK con la Ec. (6.20)

7.~ Cdlculo del factor de friccidn.-

a) Determine el valor de x con la Ec. (6.21) y con 8ste obtenga el
valor de la ordenada, y, de la Fig. 6.2, o con las ecuaciones
siguientes:
para: x £ 60000

y = 6677920 x L-84941 (6.24)
Para:
60000 < X € 8}9194 - 39981.7 4 + 2838.8d2 - 73.26 d3

y = t/100 (6.25)

t = Antilog (2.37354 - 2.10458 r + 0.5757 r3 - 0.14189 r4

45 (0.46 - 0.93739 £ + 0.45966 > - 0.15975 r)
+ 52 (0.451 - 0.36293 r - 0.19949 r> + 0.12835 r* )) (6.26)
Donde : r = log (x / 10000) (6.27)
s = log 4 (6.28)

6.10
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Para X > 819194 - 39981.7 d + 2838.8 d° - 73.26 a°
= (21.525 - 1.5934 d + 0.02278 &° + 0.00131 &%) x0-%9 (6.29)
b) Calcule el factor de friccién:
- z
e Yo (6.30)

c W

8.~ Aplicando la Ec. (6.19) calcule el valor de (Ap/ AL) y con éste el
valor de AL correspondiente a la Ap supuesta.

6.4.3.- Ejemplo.~ Calcule la’ AL correspondiente a un decremento
Ap = 50 ].!::/pg2 aplicando el método de Eaton para las mismas
condiciones del ejemplo anterior, cuando P = 1300 1b/pg2. Use
los siguientes valores de R ¥y Bg.

0.009548

(4).- A las presiones de interés se obtiene:

P » : beL : vsL Vsq
1300 45.664 1.9669 a.1011
1275 45.763 1.9614 4.2271
1250 45.861 1.9539 4.3583

P R B
2 3 S o
{1b/py (pie”/bl) (b1/bl)
1300 469.67 “1.1912
1275 460.42 1.1867.
1250 451.21 1.1822
(.- p, = 1300 Llo/pq2 L = 0
(2) .- Ap =50 p = 1300 - 50/2 = 1275 1b/pg?
p, = 1300 - 50 = 1250 lb/pgzh
(3) .~ De correlaciones se obt;ene:
& g
P 2 My By .
1300 0.7749 2.199 0.009093 10.68
1275 0.7786 2.237 0.009316 10.87
1250 0.7823 2.276 11.06
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1275 lb/pqz, se obtiene:

5.7407 "g = 0.01396 cp.

4.7648
17.647

22.412

-
L}

0.3172

(5) .- Cilculo de HLl‘Y H,

T L ) ‘3]o.25
= 015726 ko [1../ e, ° :
L1 = (0.15726) (2.199) (1/(45.664) (10.68)°)°+2%
N, = 0.022518
_ 0.25
Ny = 1938 v (G
: 0.25
N = (1.938) (1.9669) (45.664/10.68)
Lvl
N, g = 5.4813
| L 0.25
N, =Ly (€, /0)
| - 0.25
N = (1.938) (4.1011) (45.664/10.68)
gvl ‘
N =11.429
gvl .
La ecuacidén de Mukherjee, para 6 = 0, es:
: : 2 . NC5
= —gqv_
H ='exp ( (C; +C, N ) 3 )
N ‘
o RRE .
\
| , ‘ 0.47569
| By = exp ( (-.38011 + (2.34323) (0.022518) %) ‘11'429)0 PTTTT
L , (5.4813) %

Ho, = 0.4777 ; ;

6.12°
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De la misma manera se obtiene H__ -

L2
N, = 0.022678
Ny, = 5.4035
N = 12.0529
gv2
H , = 0.4673
(6).- Cilculo de 4 (v2) AS) YE
: B - B 3
VsLl 1.9669 :
Vil < ® = 54777 = 4.1174 pies/seg
Ll ; .
_ _l.9539 )
sz = —372373— 4.1813 pies/seg
Vaq1 T 4.1011 - e
VgL T TI-H, T To.s223 " 7-8520 ples/seg
Ll
4.3583 A
vg2 0.5327 = 8.1815 pies/seg

2 0.5303..

"

A(vL)2 = a.1813% - 4.1174
;'hA(v;;)“z_: = g.1815% - 7.8520° = 5.2830

' Sustituyendo valores en la Ec. (6.20)

£ o _(17.647) (0.5303) + (4.7648) (5.2830)
K 9266.1 | 17.647 + 4.7648 (50)
45.763 5.7407 }

Ek = 0.00006131
(7).~ cdlculo del factor de friccidn,

(7.a) .- Determinacién del valor de la ordenada. Sustituyendo valores
en la Ec. (6.21):

5

x < (22737) (4.7648) (22.412)°"

2.25

= 208724
(0.01396) (6) o

6.13
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W,
De la Fig. 6.2 £, =)%Y . oo
tp w_ .
m . - ' )
(7.b) £ = X - s 0
) — T — 5y = 0.01639
tp (=L lll;éél} 1
v 32.412 :
m
(8).-
Cos= A€ +0-1) €
Cns = (0.3172) (45.763) + (0.6828) (5.7407)
ens = 18,436

Sustituyendo valores en la Ec. (6.19)

AP _ (43.539) (22.412)% (0.01639)

AL (6)° (18.436) (1 - 0.00006131)

0.0025 1lb/pg’/pie

(9).- AL = Ap/Ap/ AL = 50/0.0025 = 20 000 pies

6.5.- CORRELACION DE BEGGS Y BRILL (4@

6.5.1.~ Introduccidn.

Esta correlacidn fue desarrollada a partir de datos de flujo obtenidos
en tuberias de acrilico de 1 y 1 1/2 pg y de 90 pies de longitud, las
cuales se podian inclinar a cualquier &dngulo. Los fluidos utilizados
fueron aire y agua.

La siguiente expresidn se emplea para calcular el gradiente de presidn:

.ﬁi_ = 43539 fp¥m | 7.2557 Pm “g Ap (6.31)
€as & Cos 24" G -
ns ns g
Definiendo:
w w_ ,
g, - 7.2557 Fmd m - ¥g. _ , A e (6.32)
Eks pa. [*1
La Ec. (6.24) se transforma a:
' isise ey W h T
Ap__ _ 43 £ Mmoo , (6.33)

AL 5 o
ens ¢ EK)
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El factor de friccidn se calcula de:

__fEP__
= (- ) £ (6.34)

£
tp n

Donde £ - es el factor de friccidn del diagrama de Moody para tuberfas
lisas. Beggs _da la siguiente expresidn para su obtencidn:

N -2
£ =2 199 | 75333 1oy N, - 3.8215 ] (6.35)
En déﬁ&é: T e,
P . _124a vy (hs ' !
;N = ng (6.36)
y
Has ™ My A *pg -1 (6.37) .

i

El factor de fr:.cc:.on .para dos fases normalizado (f /. £) se. encon-

trd ser funcidn, del colgamiento de liquido H v de e an y v ose |
l__m;mt-.‘de calcular de- :
£ s L ‘ i
- = ° o (6.38)
g n
s = : 1y : PR
.. =.0.0523 + 3.182 lny -.0.8725(1ny) 4 + 0.01853(1ny) % (6.39)
Donde:
! A
y= —3 . . - e : (6.40)
) u :
L

Las tuberlas transparentes permitieron cbservar y clasificar tres pa-
trones de flujo, De acuerdo a esta clasificacidn se desarrolld el ma-
pa de patrones de flujo, mostrado en la Fig. (6.3), en funcidn de A
y del nfimero de Froude. El patrdn de flujo para cualguier condicidn

de flujo se puede determinar de este mapa o de la tabla siguiente:

Patrén de Flujo Condiciones

Segregado A4 0.01y NFR‘ Ll 6 A20.01y NFR L2
‘e <

Transicidn A 2001 y L2 < NE‘R < L3

6.15




Ndmero de Froude,Ngeg

| m —_— I
__,_——""_— Qk\ \
| \\\ I \
AN
0} \ N\ \
~——— Mapa revisado \ N\ \
Simbolo  Régimen de flujo \\ \\ \
I - Segregado Lo \ \LB ? \
- I Intermitente I \ .
m Distribuido \\
m T o o b
ransicion \ m \
\
o1 | | ] \
0.0001 0.001 0.01 ° 0.1

Colgamiento sin resbalamiento, X

Fig 6.3 Mapa de patrones de flujo de Beggs‘”

6.16
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-1}

Intermitente 0.01 < <= .
b A = 04YI‘3<NFR5 I‘l

- .
A_O.4va3<NRA L

F = 4
Distribuido AL 0.4 y NFRZ I‘l 4] ,120.4yNFR > I.4
En donde: )
2
N, = 12538 “m
FR — (6.41)

= 0.0009552 A~2-4684

o
(]
w
[~
o
-

[
[

-1.4516 -6.738
A A

El colgamiento se obtiene con la Ec. (5.2)

6.5.2. Procedimiento de Cilculo.-

S.- Calcule el colgamiento con la Ec. (5.1) y €m con la (5.9)

6.~ Determine el valor de con la Ec. (6.32). Si se consideran -
despreciables las.pérdidas de presidn por aceleracidn, haga
E,6 = 0.
K

| o .
7.- Con las Ecs. (6.34) a (6.37). determine (ftp/fn) y fn

8.- Calcule £, ,de £ = (£, /f) £,

P

9.- Obtenga (‘APAL) aplicando la Ec. (6.33) y con este valor la
AL correspondiente a la, Ap supuesta.

Ejemplo .= BAplicando el método de Beggs y Brill, calcu-
le el valor de la AL correspondiente a un decremento de presidn
Ap = 50 J.b/pgz, para las mismas condiciones del ejemplo anterior.

(1) P, = 1300 :l.b/pg2

(20 =p, - Ap/2 = 1300 - 50/2 = 1275 1b/pg>

6.17
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(3) Del ejemplo anterior se tiene:

R, = 460.42  pies’/bl
B0 = 1.1867 bl/bl
z = 0.7786
. 3,..3
Bg = 0.009316 pie”/pie
, By = 2.237 cp
g = 0.01396 cp
0 = 10.87 dinas/cm.

(4) (:’L = 45.763 ;bm/pie3

: . 3
Pg = 5.7407 1bm/p1e
wg = 4.7648 lbm/seg
woo= 22.412 lbm/seg
voo= Ve + ng ='1.9614 + 4.2271 = 6.1885 pies/seg N
A =-0.3172
.3
(°ns = 18.436 1b /pie
(5)
: . 3
N, = 0.15726° p  (1/ @, 0) 0.25
o 5 0-25
NL = (0.15726) (2.237) (1 / (45.763) (10.87)7)
NL = 0.022593 :
- " .0.25
N, o=loesyv, (@ /0
: o - 0.25
NLv =:(1.938) (1.9614) (45.763/10.87)
NLV = 5.4441
0.25
Ngv> = 1.938‘ vsg ( eL/U)

6.18
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| Ny, = (1.938) (4.2271) (45.763 / 10.87 %%
N = 11.7346
gu T 7
0.47569
H = exp | (- .38011 + (2.34323) (0.022503) %) L H-T3460)
T8 ( 5.4441) °
B = 0.4725

Com oty + on) €

}
\
)
- G

L}

(45.763) (0.4725) + (0.5275) (5.7407)

3

A24.65 1bm/p1e

(6) Con la Ec. (6.32) se obtiene:
(7.2557) (24.65) (22.412) (4.7648)

By = (18.436) (1275) (g3 (5.7407)
B, = 0.0001092
n ;
B = Mp At opg B4 )
hog = (2:237) (0.3172) + (0.01396) (0.6026)
!
Bas = 0.718  ¢p
(124) (6) (6.1885) (18.436) B
Nee ™ T 0.718 118222

De la Ec. (6.35) se obtiene:

£ £ 0.017393

n

y = g L2 8e3172 L g a202
H, 0.4726

El valor de S, segin la Ec. (6.39)‘es:

S = 0.36662

6.19
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03666 - _ ) 4428

= (0.017393) (1.4428) = 0.025095

(43.539) (0.025095) (22.412)2
(18.436) (6)° ( 1 - 0.0001092)

AL

_ﬁ{._.. = 0.003829 1b/pg’/pie

AL = (Ap/ Ap / AL) = 50/0.00382 = 13 058

" A continuacidn se presentan. los valores de Ap/ AL obtenidos median

te la aplicacidn de 1os tres métodos explicados, para el mismo proble
ma:

Método ' : Ap / AL

Bertuzzi, Tek y Poettmann 0.003179

Eaton, Andrews, Knowles y Brown . 0.0025

‘Beggs y Brill : 0.003829
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To= FLUJO MULTIFASICO VERTICAL
7.1.- Introduccidn.

Es evidente la importancia de la evaluacidn de las caidas de presidn -
en. la tuberia vertical, ya que la mayor proporcidn de la presidn ‘dis-
ponible para llevar los fluidos del vacimiento hasta los separadores
se consume en dicha tuberia. )

En la siguiente tabla se muestran las proporciones en que cae la pre-
sidén en el yacimiento, la tuberia vertical y la linea de descarga del
pozo, para cuatro valores de indice de productividad y gastos de acei-
te.

DISTRIBUCION DE PERDIDA DE PRESION EN FLUJO DE acerre W
. - . CARACTERISTICAS

J Q| % DE PERDIDA DEL POZ0O
(bl/dla/1b/pg’ (bl/afa) | Yacto.| T.v.| r.p.
2.5 2700 - 36 57 7 D = 10000 pi;s
5.0 3700 25 68 7 | b, = 3000 1m/pg®
} 10.0 4500 15 78 7 | &= = % pies>/bl
15.0 4800 11 82 7 9 pp= 31/2 pg
By, = 100 1b/992

Dada la magnitud de las pérdidas de presidn en las tuberias de produc-
cidn se hace indispensable su evaluacidn precisa, a fin de optimizar el

sistema de produccién de los pozos.

La determinacidn de las distribuciones de presidn en las tuberfas de -
produccidn permite: .

a) diseflar las tuberias de produccidén y lineas de descarga
b) Obtener el punto Sptimo de inyeccidn de gas en el bombeo neumdtico.

c) Proyectar aparejos de produccidn artificial. (neumdtico, mecanico,
eléctrico).

d) Obtener P.e sin necesidad de intervenciones en los pozos.

7.1.1.- Flujo multifdsico en tuberias verticales.

Cuando fluyen simultdneamente aceite y gas a través de una tuberfa ver-

tical a medida que se incrementa la proporcidn de gas en el flujo, las
" 'caldas de presidn tienden a disminuir, hasta alcanzar un minimo. A con

tinuacidn los aumentos en la cantidad de gas provocarén incrementos en

7.1
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las pérdidas de pre51on. Fig. 7.1 (a). Este fendmeno se ekplica de la -
manera siguiente:

a) Para volumenes pequenos de gas plevalece ‘la carga de liquido, misma
que va reduciéndose al aumentar dicho gas; ya que la densidad de la mez
cla gas-ligquido continuamente disminuye.

b) Después de que el volumen de gas alcanza cierta proporcidn, . las pér-
didas por friccidn debidas al flujo del propio gas aumentan notablemen=
te, compensando y sobre pasando la disminucién en la. carga hidrostatica.
El’ efecto resultante es el aumento en las caldas dé presidn.

Asimismo, manteniendo los gastos.de liquido y gas y variando el didme-
tro del conducto, se ha observado un comportamiento similar al descri-
to; conforme se aumenta el didmetro, primero disminuyen las pérdidas de
presidn hasta un minimo, y luego aumentan indefinidamente. Fig. 7.1 (b).
En este caso el mecanismo que prevalece después del minimo es el resba-
lamiento entre las fases; ésto es, que el gas viaje a una velocidad ma-
yor que .la del liguido, lo que implica un retraso de &ste respecto al
gas, resultando en mayor carga‘hidrostética. Para didmetros grandes de
tuberias, la velocidad del liguido es baja y el retraso entre las fases
es notable. Adl disminuir el dlametro aumenta la velocidad del liquido;
y aunque la del gas también aumenta, lo hace en menor proporcidn por su
compre31b11%dad, el resultado es una reduccidn en la carga hidrostitica.

El efecto del resbalamiento se visualiza mds ficilmente observando lo
que ocurre en un tanque cilindrico lleno de liguido, al que se le estd
burbujeando gas en el fondo. Evidentemente las burbujas de gas de segre
garén del liquido liberindose en la superficie. Supbngase ahora que se
va reduciendo €l didmetiro del tanque. Se alcanzarid un didmetro en que
el gas ya no resbale y empiece a arrastrar parte del liquido existente.

Por otra parteisi se mantiene fijo el gasto de gas en un conducto verti-
cal y se varia ‘el volumen de liquido se tendrd por efecto.del resbala-
miento el siguiente comportamiento:

a) Para bajos gastos de liquido el resbalamiento seri grande y la dife-
rencia de presiones entre dos puntos del conducto, se deberd principal-
mente a la carga de liquido.

b) Al aumentar el gasto de liquido tenderd a disminuir el resbalamiento,
lo que se traduc1ra en la disminucidn en la carga de liquldo Yy una re-
duccidn en las perdldas de presidn.

c) Para gastos grandes de ligquido las pérdidas por friccidn compensaran
la reduccidn de la carga hldrostatlca, incrementindose las caidas de pre
sidn. .

Los tres casos anteriores se ilustran en la Fig. 7.1 (c)-
Debido al resbalamiento no es posible calcular la relacidn gas-liquido

a condiciones de flujo a partir de las condiciones de entrada a la tube
ria. Dicha relacidn se obtiene a través de correlaciones, que han sido
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desarrolladas experimentalmente en base a la distribucidén de las fases
en la corriente. Por lo general, de las correlaciones citadas se deter-
mina el valor del colgamiento "HOLD-UP" y de &ste, fdcilmente pueden ob
tenerse los voliimenes de gas y liquido en el flujo.

7.2.- Patrones de flujo.

Ros N.C.J.(z) identificd seis patrones tipicos de flujo multifdsico en
tuberfas verticales que denomind: burbuja, tapdn, bache, espuma, tran-
sicidn y niebla; sin embargo en la mayorfa de las correlaciones estable
cidas no se consideran los regimenes de flujo tapdn y flujo de espuma.

Ros observd las siguientes condiciones de flujo:

a) Para bajos gastos de gas prevalece el flujo de burbuja, la fase 1I-
quida es contfnua y el gas esta disperso en burbujas pequefias.

b) A mayores gastos de gas, pero gastos bajos de 1fquido, conforme au-
menta el gas, el nimero y tamafio de las burbujas también aumenta,
tomando forma de bala (flujo tapdn). A continuacidn estas burbujas
coalescen formando baches que contienen principalmente gas y que al-
ternan con baches de liqudio (flujo de bache).

c) Para Vgg. > 50 pies/seg y vgr, =< 1.25 pies/seg el flujo cambia de ta
pdn a niebla.

4a

<~

Cuando vgy, alcanza valores superiores a 5.25 pies/seg ya no es facil
distinguir los varios patrones de flujo.

e) Para valores bajos de Vsg' ¥ Vgy, Se presenta el fendmeno conocido co-
mo cabeceo en el que el flujo varfia ciclicamente en pocos segundos.
El flujo es inestable y los gradientes de presidn son muy variables .
y dificiles de predecir.

El patrdn de flujo existente dentro de la tuberfa vertical se obtiene,
generalmente, en funcidn de los nlmeros adimensionales de velocidad del
gas y del liquido, o en funcidn de las velocidades superficiales. Los
autores gue optaron por estos enfoques desarrollaron mapas de patrones
de flujo en los que se delimitan las regiones en que ocurren los regi-
menes considerados.  En las Figs. 7.2 y 7.3 se presentan dos ejemplos de
mapas de~patron?s de flujo.

7.3.- Eﬂfoques en el desarrollo de las correlaciones.

Las diversas correlaciones existentes para el cdlculo de distribuciones
de presidn con flujo multifdsico, pueden clasificarse en tres tipos bien
definidos: .

Tipo I.- No se considera resbalamiento entre las fases. La densidad de
la mezcla se obtiene en funcidn de las propiedades de los fluidos, corre
gidas. por presidn y temperatura. Las pérdidas por friccidn y los efec-
tos del colgamiento se expresan por medio de un factor de friccidn co-
rrelacionado empiricamente. No se distinguen patrones de flujo. Dentro




100

Niebl

N

av

1000

Fig 7.3 Mapas de patrones de flujo de Chierici, Ciucci y

Sclocchi™




de

cher y Brown y Baxendell y Thomas.

Flujo Multifdsico Ventical

2 : . e 3 ’ {
este tipo estan. incluidos los meto?g§ de Poettmann y Carpenter‘3), Fan

Tipo II.~ Se toma en cuenta el resbalamiento entre las fases. La densi-
_dad de la mezcla se calcula utilizando el concepto de colgamiento. El

factor de friccidn se correlaciona con las propiedades combinadas del

gas y liquido. No se distinguen regfmenes de flujo. El método de Ha-

gedorn y Brown cae dentro de este tipo de correlaciones.

Tipo III.- Se considera resbalamiento entre las fases. La densidad de
la mezcla se determina mediante el colgamiento. El factor de friccidn

se

correlaciona con las propiedades del fluido en la fass continua. Se

distinguen diferentes patrones de flujo. Las'principales correlaciones

que cgen dentro de esta clasificacién
Azizl . Beggs y'Brill(g), Ch;e:ici‘

“7.4.- METODO DE POETTMANN Y.CARPENTER

ofon: Duns y Ros{l), orkiszewski(7),
10 Goula leek,(ll), etc.

§

(3)

7.4.1. Introduccidn.

Poettmann'y Carpenter publicaron en 1952 un procedimiento analitico para
determinar las caldas de presidn en tuberfa verticales con flujo multi-
fdsico. Su ecuacidn principal la desarrollaron a partir de un balance

de

energia entre dos puntos dentro de la tuberia de produccidn. Esta

ecuacidn es:

EL

2
ftp.(qo M)
ah .4 144 ns 2.979 x 10° P &

“4p . _L1 o,y ) (7.1)

factor de friccidn fue determinado a partir de datos medidos de pre-

siones de fondo en 49 pozos fluyentes y del bombeo neumdtico y aplican-

do

la ecuacidn anterior. Los valores de ft asi obtenidos se correlacio-

naron con el numerador del nimero de Reynogds, que expresado en las uni
dades practicas queda: E

-La
ra

g a
av P T 1.77 xl}O o M (7.2)
i e d
P . ‘ (13)
correlacidn asi obtenida fue' extendida por Baxendel y Thomas , pa

ser aplicable a pozos con altos gastos y flujo por. el espacio anular.
la Fig. 7.4 se muestran los resultados de ambas correlaciones.

P

siguiente eéuacién puede emplearse para obtener el valor de ft
ftp = 5.415 x 10;3'- 5.723 x 10-4 a +1.848 x 10-4 a2
+3.5843 x 10°° a° (7.3)

i
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Donde:
6
- d x 10 )
a= ——?i:ii——- . » (7.4)

7.4.2. Procedimiento de cdlculo.(Fig. 7.6)

1.- A partir de una p y h, dadas (condiciones en la cabeza o en el fon
do del pozo), fijar una Ap y obtener

P, =p, *Ap Y P= p; +(4ap/2)

2.- Calcular para las condiciones medias del intervalo 5,,5‘(ésta tempe
ratura generalmente estimada), los valores de Z, Bo, Rg ¥ Bg.

3.- Calcular p _a p con la Ec. (5.18)

4.- Determinar el valor de d v Pos
o con las Ecs. (7.3) vy (7.4).

y obtener ftp de la Fig. 7.4,

5.- Aplicando la Ec. (7.1), cuantificar Ah

6.~ Repetir el procedimiento hasta completar la profundidad total del
pozo. . : : :

Siguiendo el mismo enfoque de Poettmann y Carpenter, Fancher y Brown(4)
establecieron una correlacidn para determinar el factor de friccidn en
funcidn de la relacidn gas liquido producida. Fig. 7.5.

7.4.3.- Ejemplo.- Se desea calcular el gradiente de presién en un pozo
con flujo vertical bajo las siguientes condiciones:

q, = 943.5 bl/dfa d = 1.995 pg
R = 1122 piesa/bl p = 960 lb/pg2
T = 153°F o ¥y = 0.65
S . g
Vro = 0.85

2.- Obtener las propiedades de los fluidos a las condiciones de p:esién
y temperatura:

" Con la correlacién de @istein:

B, = 1.1002 R

o s = 212.19
De las otras correlaciones, se obtiene:
Z = 0.903 ~ By = 0.01628
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3.- De la Ec. (5.18):

16.825 lbm/pie3

Pps <
4.- De la Ec. (7.4)
a=5.,98
Con la Ec. (7.3)
ftp = 0.00938

5.- ApliCando la Ec. (7.1), se obtiene:

-.—;—‘1;——— = 0.1625  1b/pg’/pie

7.4.4.- Obtencidn del gastc Sptimo.

Seglin se 1nd1co, la cafida de presién en una tuberfa de produccidn, es mi
nima para un dasto determinado. Fig. 7.1 (c). Este gasto ha sido deflnl
do como el gasto Sptimo. Para gastos mayores la cafda de presidn aumenta
por el efecto de la friccidn. Para gastos menores el colgamiento del 11-
quido origina el incremento en la caida de presidn.

Para gastos bajos la acumulacidn de ligquido provoca un incremento consi-
derable en el peso de la columna de fluidos. Este aumento en la carga de
fluidos, reduce la velocidad del flujo, lo que a su vez causa un mayor
resbalamiento. El resultado de esta secuencia es la precipitacién del
flujo en un estado inestable, que produce rapidamente la suspencidn de
dicho flujo.

El gasto Gptimo puede obtensrse aplicando la correlacidn de Poettmann -
Carpenter - Baxendel - Thomas, de la manera siguiente:

Sustituyendo (7.4) y (7.3) en (7.1), se tiene:

. B ,
Ap_ _ _ 1 (%o m ) [ -3
an Ta4 ‘s ¥ 2975 x 105 p_ & 5.415 x 10
-4, axio® -4, ax1® 2
- 5.723 x 107 } +1.848 x 1070 ( X2,
q M qg M
0 o .
6  ax1°® 3
+3.5843 x 10 0 (XD ‘ (7.5)
9, M

Derivando con respecto a a4, M e igualando a cero:

[ 2x%5.415%x10 0 q M

op

4

1
d (g M) © 144 x 2.979 x 10° &5 Pos

7.0
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- (5.723 x 10-4) d x 106) - (3.5843 X lg)z)(d X 10 )

=0 (7.6)

Simplificando:

5 . o
(qop M) - 5.2844 x 104 d (qop M)z = 3.3096029 x 1014 d3 =0 (7.7)

Resolv1endo la .ecuacidn de 3er. grado anterior, para d = l 2, 3, 4v6
Pg., se obtiene:

Para: d =1 pg. é; M = 91970 ibm/dia
a=12 pg. ' a M = 183942
d =3 pg. a4 M ‘= 275913
d =4 pg. ' qo M = 367883
d=6 pg. q M = 551825

Los valores anteriores constituyen una recta, cuya ecuacidn ess

M= 91970 4 e

Sustituyendo M seglin la Ec. (5.16) y despejahdo‘qop, se tiene:

= . )Y, ) 5
qop 91970 d / (350.5 pro + 0.0764 R Vg + 350.5 ;w WOR)’ (7.5}

La ecuacidn anterlor porporciona un medlo sencillo y Gtil para dlagnostl .
car las condiciones de flujo en los pozos y para seleccionar las tube—
rias de produccidn. S

Ejemplo.~ Se desea diagnosticar las condiciones ‘de flujo actuales y se~-
leccionar la tuberia de produccidn Sptima para los pozos productores de un
campo,de los que se ha obtenido la siguiente informacidn: -y __ = 0.80;

= 2000; WOR = 0; J 0.75. La produccidn promedio de losrolpozos es de
250 blo/dia, fluyendogpor una T.P. con d = 2.441 pg.

a) Dlagnostlco.— Sustituyendo datos en la Ec. (7.9) se ebtlene el gasto
Sptimo para las condiciones de flujo actuales:

qop

qop

(91970) (2.441) /({350.5) (0.80)+(0.0764) (2000) (0.75))

568 blo/dia

Como el gasto real es mucho menor que el dptimo, se infiere que el flujo
es ineficiente, debido a un colgamlento excesivo que incrementa el gra-
diente de presidén.

b) Seleccidn de la tuberia 6§tima.- La misma Ec. (7.9) puede emplearse
para obtener el difmetro Sptimo,. suponiendo un gasto de 250 blo/dia

7.11
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=q M / 91970 = 1.073 pg_

Aunque el método es aprox1mado, permite en el caso analizado, con-
cluir la-conveniencia dé usar tuberfas de meror ‘difmetro, a fin de’
Prolongax la vida fluyente de los pozos.

7.5, METODG'DE BEGGS ¥- Brrrn.(?)

7.5.1.~ Introduccidn.

Estos autores establecleron, a partir de pruebas de laboratorio, una ‘co-
rrelacidn para calcular las. distribuciones de presidn en tuberfas con
flujo multifisico. El procedlmlento es apllcable-a flujO horlzontal, in-
clinado y vertical." B R : . i

La experlmentaclon fue reallzada en tubos transparentes de acrilico de
90 pies: de longitud. Estos tubos fueron dotados de un mecanismo que per
mitid variar su pos;c1on desde la horizontal a la vertical; ademis se
les incluyeron dlSpOSlthOS para medir gastos, caidas de pre51on, dngu-
los de inélinacidn: ¥ el colgamients. Los fluidos utilizados fueron aire
Yy agua. Las pruebas consistieron en médir' el colgamiento y la diferen-
cial de presidn en una seccidn de la tuberfa. En total se tomaron 584
datos de colgam_ento y caida de preslon.

chhas pruebas se realizaron para los 51gu1entes rangos~ 1) Gasto de gas:
0 a 300m ples3/d1a, 2) Gasto de llquldO 0 a 1030 bl/dia; 3) Presidn
media del sistema: 35 a 95 lb/pg. abs.; 4) Difmetro de 1 y 1.5 pg.;

5) Colgamiento de' 0 a .87 y 6) Angulo de inclinacidn: =-,90 a +.90°.

No obstante que. el método. fue desarrollado dentro de.rangos limitadoss
en trabajos posteriores se ha comprobado que permite predecir con bas-
tante exactltud las caidas de preslon, en tuberlas vertlcales con flujo

_slmultaneo de acelte, gas y agua.

Los mismos autores 1ntegraron un banco de datos con informacidén de mis
de 700 pozos, mismo con el ,que evaluaron. los resultados que se obtienen
calculando las caidas de presidn coh‘diversos métodos, incluido el de
ellos. '

A pesar’'de que un método se(ajuété mejor a los datos considerados, no es
posible seleccionar un método para aplicarlo en la generalidad de los ca
sos. Ante. esta 51tuaclon los datos de agruparon por -rangds. de: dlametro
de tuberia, densidad API, relacidn gas-liquido, relacidn agua-aceite, ve
locidad*superficial y se establecieron comparaciones entre los resulta-
dos calculados Y los medidos; pero tampoco fue factible determinar cual
método es el'mids adecuado para ciertas propledades.

La ecuacién general estableclda es: L 2
ie 7 ; ft Pns 'm
2o SRS Py YT R 362 a
_ 8 _ 1 9 :
dz 144 v v F3 (7.10)
—m__ 'S9 "m
1- —
9. P
7.12
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Cuando HL - 1, se reduce a la ecuacidn para la fase ligquida.
Cuando HL ->» 0, se reduce a la ecuacidn pa.ra la fase" gaseosa.
Cuando @ =0, se reduce a la ecuacidn para flujo horizontal. (Ec. 6.33)

Cuando 6 = - 90°, se reduce a la ecuaclon para flu)o vertical. Para es
te caso la ecuacidn anterior es: i

g P * 5.362 d _
. 2 S (7.11)
dh 144 v v = - .
m_sg- Py
l - -
9 P

En esta ecuacidn se identifican los gradientes por densidad y por fric
cidn, asi como el término de aceleracidn, o sea:

S o R
= - a2y

7.4.2. Procedimiento de c3lculo.
Después de los tres primeros pasos, se continua con:

4.~ Calcular v v y 1 , con laé Ecs. (5.3), (5.4), (5.5) y (5.6)

s’ Ysi, 'm

5.- Obtener el colgamiento, H_, con la Ec. (5.1)

L
6.~ Calcular pm con la Ec. (5.9) y Pus con la Ec. (5.18)

7.~ Determ.nag Bas con la Ec. (6.37)'y Nne con la (6.36)
8.- Calcular f con la Ec. (6.35), y £ _ con las Ecs. '(6.33). (6.39) y
(6.40). tp .

9.~ Obtener el término de aceleracidn Ek

10.~ Calcular el gradiente de presidn total con la Ec. (7.1} y el valor
de Ah.

11.- Repetir el procedm:l.ento hasta conpletar la profundldad total del
. pozo.

7.13




Ejemplo.- Calcule el gradiente de presidn para lasvmismas condiciones -
. de flujo del ejemplo anterior. Considere despreciable el efecto por -
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aceleracidn. El valor de fioy a T es de 10 cp.

3. Del ejemplo anterior y de otras correlaciones, se tiene:

Bo
Rs
i

kg

4. vgg

5.

6.

Ym

1.1002

2
3

0

7.

10

12.19
.075

.06848

4509

.5572

Obtencisn de H . (Ec. (5.1))
N, = 0.026256
N, = 8.3933
N_ = 20.132
gv - v
Sustituyendo:
H:IZ.

P, = (49.916)(0.43539) + (3.0495) (0.5646)

Pns

= exp[‘( - 0.38011 + 0.12988 -~ 0.11979 + (2.34323)(0.026256)2)

16.825

20.132
8.3933

0.47569
0.28866

4

sL

= 0.90

)

13.2

49.9

[}

i
[=}
13
O

= 0.43539

23.455

7. Sustituyendo datos en las Ecs. (6.37) y' (6.36)

I3

ns

= B2

+

1-A
ﬂg( )

= B .7 =
Bas A(3.075)(0.2942) + (0.06848) (0 QSS)

7.14

3

0.01628

1

16

3.0495

0.9530
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N = 124 d vy Ppg _ f124) (1.995) (10.557) (16.825)
Re Boas (0.9530)
NRe = 46 107

8. De la Ec. (6.35), se obtiene:

£ = 0.021293
n

El valor de y, segin la Ec. (6.40) es:

A
¢ = - 0.2942 = 1.55198

H (0.43539)2

De la Ec. (6.39) se obtiene:
S = 0.37298

De la Ec. (6.38):

0.37298
e

£ = 0.021293 = 0.030919

tp

10. Sustituyendo valores en la Ec. (7.11

2
1 (0.030919) (16.825) (10.5572)
Tag ( 23-455 ¢ (5.362) (1.995)

)

Bl

—gﬁ— = 0.20052 1b/pg’/pie

7.6.- FLUJO EN CONDUCTOS ANULARES.

Los métodos descritos anteriormente pueden aplicarse al flujo multifd-
sico.por el espacio anular. Para esto basta sustituir el didmetro de
la tuberia por el difmetro hidriulico (dh) y considerar el &rea anular
(Ap) en lugar de la de la tuberia, o sea:

4 3rea de la seccidn de tuberia

4, = perimetro mojado
2 2
g m x (doi T %e )
4

7.15
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Para un conducto anular:

- -
L@ -
4 = ] ci te «d -a
: n (dci + dte) ci te

Para flujo por el espacio anular se ha considerado que el concepto de -
didmetro hidriulico es valido cuando d ,d i <. 0.3

L (12 . '
Cornish ) obtuvo resultados muy satlsfactorios, al aplicar el método
de Poettmann - Baxendel, usando como rugosidad absoluta el t&rmino si-
guiente:

: 4
ci te
€ = € + €
ci [ dcl + dte l te dc1 + dte
Donde:
€oit rugosidad de la superficie interior de la T.R., »g.
(¢ci = 0.0018)
€re” rugosidad de la superficie extericr de la T.P., pg.
.

(€re = 0.006)
7.7 SELECCION Y AJUSTE DEL METODO DE CALCULO :

Es evidente que para calcular las caidas de presidn por las tuberias, -
se seleccionari el método que permita reproducir, con mayor aproxima=
cidn, los valores medidos en el campo, de dichas caidas de presidn.

Sin embargo generalmente es necesario realizar algunos ajustes para lo-
grar mayor precisidn en los resultados. Los valores de las propiedades
de los fluidos deben corregirse, segiin se indicd en el capitulo 1. Si
se observa una desviacidn sistemdtica en cierto sentido, entre los va-
lores calculados y los medidos, entonces el ajuste es sencillo. Basta-
r3 en este caso incluir un factor de eficiencia o modificar el valor

de ‘la rugosidad de la tuberia, hasta lograr la mejor aproximacidn.

7.8 FLUJO EN BACHES

En las tuberias verticales submarinas ("risers"), que descargan en las -
plataformas de produccidn, frecuentemente el flujc se presenta en forma
de baches. La presencia de &stos ocasiona que los separadores de gas y
aceite y las bombas operen de manera ineficiente. Este tipo de flujo pue
de eliminarse reduciendo el didmetro del "riser"; sin embargo se origi=-
na una contrapresién que provoca la disminucidn en la capacidad de pro-
duccidn del sistema.

5chmith(13) investigd la influencia del flujo, tanto en la tuberfa hori-
zontal de llegada como en el "riser", en la formacidn de los baches.
Observs que el flujo de baches en los "risers" ocurria cuando en la tu-
berfa horizontal de llegada el flujo era estratificado o en baches.
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Respecto a los patrones de flujo,determind que la correlacidn de Beggs
y Brill es aceptable para las tuberias horizontales. Los mapas propues-
tos por Duns y Ros(1) y Aziz 8), fueron los mejores para predecir el
tipo de flujo en los "risers". . N :

Para evitar los efectos indeseables del flujo en baches se ha sugerido
el empleo de un "riser" mltiple, constituido por varias tuberfas con
un drea equivalente a la de la tuberfa-sola. Tambidn sg ha propuesto
reinyectar el gas obtenido del separador, para romper el bache y cam-
biar el patrdn de flujo a tipo espuma.

7.17
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8.~ FLUJO MULTIFASICO A TRAVES DE ESTRANGULADORES ,
8.1l.~ Introduccién.

Se anticipa que la prediccidn del comportamiento del flujo de mezclas -
gas-liquido en orificios no es un problema que pueda considerarse re-
suelto. Existen numerosos estudios sobre este tema y se han encontrado
varias correlaciones de relacionan el gasto a través del orificio, la
presidn y temperatura antes del orificio y el 8rea de estrangulamiento,
cuando el flujo es critico. Algunas dé las correlaciones obtenidas es-
tan basadas en trabajos experimentales y se ajustan razonablemente a los
rangos probados; sin embargo se desconoce su precisidn fuera de esos 13-
mites.

En el desarrollo de sus correlaciones los autores han supuesto diversas
relaciones de presidn critica. Establecer un valor fijo para dicha rela-
cidn implica una simplificacién que indudablemente se reflejard en la
exactitud de las prediciones que se obtengan al aplicar las correlacio-
nes citadas. Por lo anterior es recomendable que al desarrollar una co-
rrelacidn se investiguen las fronteras del flujo critico y ademis que las
relaciones se cumplan para los casos extremos,o $ea: flujo 'sdlo de gas o
sélo de liquido.

(1-3)

8.2.- Correlaciones de Gilbert, Ros, Baxendell, Achong.

A partir de datos de produccidn, Gilbert desarrolld una expresidn apli-
cable al flujo simultdneo gas-liquido a través de estranguladores. En su
trabajo describe en forma detallada el papel del estrangulador en un po
zo y analiza cual es el efecto sobre la produccidén de cambios bruscos

en el didmetro del orificio.

Tomando como base la relacidn entre las presiones antes y después de un
orificio para flujo sénico de una fase, Gilbert recomendd para tener flu
jo sbénico, una relacidn de 0.588 o menor, entre la presidn promedio en
el sistema de recoleccidn (después del estrangulador) y la presidn en la
boca del pozo (antes de estrangulador).

Utilizando datos adicionales Baxendell actualizé la ecuacidn de Gllbert,
modificando los coeficientes.

Ros orientd su trabajo al flujo de mezclas con alta relacidn gas-aceite, -
en las que el gas fue la fase continua. En su desarrollo llegd a una ex-
presién similar a Gilbert; pero con coeficientes diferentes. Aparente-
mente su expresidn la comprobd con datos de campo.

Achong tambidn revisd la ecuacidn de Gilbert y establecid una expresién
que validd comparindola con mds de 100 pruebas de campo.

La forma general de las ecuaciones desarrolladas por los investigadores
citados es: s
i, R
(8.1)
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Pi.- Presidn corriente arriba, le/pgz)
q-- Produccién de lfquido, (bl/dial
a..- Didmetro del estrangulador, (64 avos de pgl
A,B,C.- Constantes que dependen de la correlacidn Yy que toman los va

lores siguientes:

|
| -
R.~ Relacidn gas libre liquido, (pies3/bl)

' Correlacidn A B o
Gilbert 10.0 0.546 1.82
Ros 17.40 0.500 2.00
‘ Baxendell 9.56 0.546 1.93
Achong- 3.82 0.850 1.84
(4)

8.3.- Correlacidn de Poettmann y Beck (P y B).

.E1 modelo de P y B fue establecido a partir del trabajo presentado por

1 Ros. La precisidn de los resultados obtenidos se comprobd comparindo-
los con 108 datos medidos. El método fue establecido a partir de un and
lisis tedrico del flujo simult3neo gas-liguido a velocidad sdnica a tra.
v8s de orificios y una correlacidn para el comportamiento p V T de lcs
fluidos. No se considerd produccidn de agua.

Para que exista flujo critieo se supuso que la presidn corriente abajo
debe ser al menos de 0.55 de la presidn en la boca del pozo. Bajo es-
tas condiciones el gasto en el estrangulador es sdlo funcidn de la pre-
sifn corriente arriba y de la.relacidn gas-aceite a condiciones dé flu-
Jo. B ’

La ecuacidn de Py B es:

1.549 dc2 / 92 73.6 P 0.4513 Vr + 0.766 8.2)

© 73,856 p + ¥V R v’ v.(1 + 0.5 m T ¥+ 0.5663
o Pt 1 L ’
Donde :
, . 0.00504 T; Zé (R - Rg) , (8.3)
| 1 e
1
m (8.4)
Lz Copy )
n , .
vy = . (8.5)
‘ 1 .
pO
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Siendo:
r = Relacién gas libre aceite a condiciones de flujo
V = Volumen especifico del liguido (pies3 de lig. / 1b de mezcla)

m = Masa de liquido por unidad de masa de mezcla

8.4.~ Ecuacibn de Ashford(s)

A partir ‘de un balance de energia y considerando que el fluido se expande
politropicamente al pasar por el estrangulador, Ashford derivd una ecua-
cién que describe el flujo multifdsico, bajo condiciones sénicas, a tra-
vés de un orificio.

.Para compensar la ecuacidn por las suposiciones incluidas en su desarro-
llo se introdujo en ella un coeficiente de descarga. Sin embargo al eva-
luarla, comparando sus resultados con datos medidos en 14 pozos, se en-
contrd que el coeficiente de descarga resultaba muy cercano a la unidad.

En su derivacién Ashford supuso una relacién de calores especificos
k = 1.04 y una relacidn de presiones, para obtener flujo sdnico en el -
orificio, de 0.544.

La ecuacidn propuesta por Ashford es:

» 0.5
’ R [{Tl +460) 2, (R-Rg) + 151 pl] ( Fpo * 0.000217 J_R_#IOR ,)
153 al e

q, =

0.5 - ‘
(By + WOR) [(Tl+460)zl (R-Rg) + 111 pl] ( p, ot 0.000217 ngs + WOR p_ )

(8.6)

Donde;

dc = Difimetro del estrangulador (64 avos de pg)

8.5.- Modelo de Ashford y Piercefex

Ashford y pierce establecieron una ecuacidn aplicable a la regién de flu
jo subcritico. La validez del modelo se verificd con pruebas de campo -
disefiadas especificamente. De estas pruebas se obtuvieron valores del -
coeficiente de descarga en funcidn del didmetro del orificio. Dichos re-
sultados son:

Didmetro del Coeficiente de’
orificic (pg) descarga.
14/64 1.1510
16/64 . 1.0564
20/64 0.9760
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La ecuacidn obtenida por los autores es:

2
q, =807L.5cd "ap _ (8.7)
a= (8, +wor)~ /2 (8.8)
5 kk‘ 1 0.5
0.00504 (=— )(T) + 460)Z, (R - R){ - X Y +P (1-x

2
(62.4 y,, +0.01353 y_ R+ 67 WOR)

(62.4 y,, +0.01353 y_Rg + 67 WOR )

B= (8.9)
T, + 460)2 -1 )
1+o.ooso4—(L—)L—(R_R)x 7x
P S
1
Donde:
X =
%/ S
X=P2/Pl
(7

8.6.~ Correlacidén de Omaiia R.

Omafia desarrolld una correlacidn (para flujo critico) entre el gasto, la pre
8idn corriente arriba del estrangulador, la relacidn gas liquido, la
densidad de los liquidos y el tamafio del orificio. Dicha correlacidn se
obtuvo ‘a partir de datos experimentales.- En vista de que estos datos estu
vieron dentro de rangos muy limitados, su aplicacidn sdlo se recomienda
para orificios hasta de 14/64 de pg. y gastos miximos de 800 bl/dia.

Las condiciones de flujo critico se fijaron para una relacidn de presio-
nes igual o menor de 0.546 y una relacidn gas-liquido mayor de 1.0.

La ecuacién establecida, mediante un andlisis de regresidn multiple, es:

Yg (8.10)
q, = .
L 1.84 ( p./o ) L5
. L g
Donde :
N_ = 0.263 N 49 (y)3-1° @297 (ny1-8 (8.11)
q P d
= .12
N /Py (8.12)
8.4

CE A
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P
N = 0.0174 Py

- 0.5
Ny =120.872 d (p /o)

La secuencia de cdlculo para aplicar la correlacidn de Omafia puede sinte-
tizarse en los pasos siguientes:

1.- Calcular p , P y o a la presidn y temperatura existentes antes
del estrangugador.

2.- Evaluar N , Np’ Q v Nd , a las condiciones prevalecientes corriente

arriba del estrangulador.

3.~ Obtener Nq con la Ec. (8.11) y q, con la (8.10)

Antes de usar la ecuacidn (8.10) es conveniente comprobar su validez y
ajustarla para las condiciones de flujo observadas en wun campo. El ajus
te se efectfia introduciendo una constante o coeficiente de descarga del.
orificio (C), definido por: ’

 C.= gasto medido /gasto calculado.
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9.~ COMPORTAMIENTO DE POZOS FLUYENTES
9.1.- Introduccidn.

Para analizar el comportamiento de un pozo fluyente es necesario consi-
derar, en forma integral, el sistema de flujo constituido por los si-
guientes elementos: a) El yacimiento; b) La tuberia de produccidn;

c) el estranoulador, d) La lfnea de descarga. (Fig. 9.1)

El anilisis del sistema de produccidn se puede efectuar calculando las
cafdas de presidn que ocurren en los elementos del sistema, a fin de de
terminar la distribucidn de presiones en los nodos. (Fig. 9.2)

El an&lisis nodal permite determinar la capacidad de produccidn de un
pozo; y el efecto del cambio de la T.P., de la linea de descarga, o del
estrangulador, sobre el gasto.

La distribucidn de presiones en el sistema depende del ritmo de pkodﬁc»
cidn; exceptuando la presibn estdtica del pozo (p ) y la:presidn de se-
paracidn (p ).

9.2.- Prediccidén del comportamiento de un pozo fluyente.

1 mdtodo que se verd mas adelante permite obtener las curvas de compor
tamiento del sistema constituido por el yacimiento, la tuberia vertical,
la tuberia horizontal y el estrangulador. Estas curvas (Fig. 9.3) repre-
sentan la variacidn de la presién en los nodos y la caida de presidn en
los elementos del sistema, con el gasto.

Se observa en esta figura que el gasto mdximo gue puede obtenerse corres
ponde al del flujo sin estrangulador (punto B). Se aprecia tambi&n que
al estrangular el pozo el gasto disminuye; sin embargo la presidn en
la boca decrece (en vez de continuar aumentando) a partir del punto A,
en el que se obtiene el gasto optlmo. También se nota el incremento con
siderable en la caida de presidn por la T.P., orovocado, como se indi-
c6, por el colgamiento del 1iquido.

Para calcular el comportamiento descrito de un pozo, se procede en for-
ma similar a la indicada para pozos productores de gas. Los pasos son:

a) Suponer un gasto de aceite.

b) Con la presidn estdtica y el gasto supuesto, obtener la presidn de .
fondo fluyendo. Para hacer esta determinacidn es necesario usar una
ecuacidn que represente el comportamiento del flujo en el yacimiento.
Esta ecuacidn §uede ser 1% del indice de productividad, la de Darcy,
la de Vogel u otra. Por ejemplo, se pueden usar las ecua-
ciones siguientes:

qL = qo + qw . (9-1)




Gas

- = Aceite

Nodo

@ Separador
@ Estrangulador

@ Boca del pozo
@‘Fondo del pozo
@ Radio de drene

NEEN

N

Fig 9.1. Sistema de flujo simplificado

Mo

= Pys~ Pyt = Pérdida en el yuc:maemo

Apz= Pwf~Pth = pérdida en T.P

Ap3=pyy Py = pérdida-en el estrangulador

Apg=pg =P, = pérdida en la linea de
descarga

T

Fig 9.2 Pérdidas de presidn en los elementos
del sistema de flujo
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q = J (pws - pwf) (1 + WOR) : (9.2)

El indice de productividad a cualquier presidn puede obtenerse en. fun-
cidn del Indice de productividad inicial - (p =-p ) con la siguiente
ecuacidn:
Kro Hoi Boi
e (9.3)
S u B
roi o o

Sustituyendo (9.3) en (9.2) y despejando Dog

9

K. B »
to Hoi Boi .
J. o o1l BOl (1 + WOR)

i K-,
roi Mo o

Es evidente que para resolver la Ec. (9.4) se requiere de la predlccxon
del comportamiento del yacimiento, ya.que los valores dé Kyo y de WOR -
son funcidn de la saturac10n de aceite y de la saturaclon de agua.

c) A partir de la presidn de fondo fluyendo obtenida se calcula, para el
gasto supuesto, la presidn en la boca del pozo. Este cidlculo’se rea-
liza apllcando el método seleccionado para determinar las pérdidas de -
presidn en la T.P. El valor de la presidn obtenido (Pyy) corresponde
al flujo corriente arriba del estrangulador. Para efectuar este calcu
lo, es necesario estimar previamente la relacidn gas oroduc1do-ace1te.
A continuacidn la secuencia de cilculo se reanuda a partir de la pre
sién de separacidn, para obtener la presidn en la boca del pozo co-
rriente abajo del estrangulador (p_ ), necesaria para transportar el
gasto supuesto a través de la linea de descarga.

Repetir el procedimiento suponiendo- diferentes gastos.

f) Graficar los valores de las presiones cbtenidas (PWf’ Peps p ) contra
los gastos, como se indica en la Fig. 9.3. .

En dicha figura se observa que cuando pth = p se tiene el gasto maxi-
mo, correspondiente al flujo sin estranculador. Los gastos inferiores se
pueden obtener usando estranguladores en el cabezal del pozo. El tamafio
del estrangulador se puede calcular mediante las ecuaciones presentadas
en el capitulo anterior.

En la Fig. 9.3 se aprecia también que al ir reduciendo ‘el didmetro de
los estranguladores, disminuye el gasto y aumenta la presidn en la boca
del pozo (py), hasta alcanzar un valor miximo, indicado por el punto
¢3. Estrangulamientos adicionales provocardn una reduccién en la pre-
sidn en la boca, al aumentar las perdldas de preslon por ‘la tuberia de
~ produccidn. .

Es evidente que la elaboracién de figuras como la anterior permite anti
cipar el efecto del cambio de un estrangulador sobre el gasto y la pre- .
sidn en la superficie. El manejo inapropiado de los estranguladores pue
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1b
P(—-j-ﬂ A
Pg
Pus
ow
Pe
Pg
qop . qmax qo(bl/dxa)

FIG. 9.3.- DISTRIBUCION DE PRESIONES EN UN SISTEMA DE FLUJO.

de ocasionar la "muerte del pozo". Por ejemplo, un estrangulamiento adi
cional al obtenido con el orificio correspondiente a @3 (cambio de @3 a
#2), originaria un incremento en el colgamiento del 1liquido y &ste, el
aumento en la carga hidrostitica, lo que provocaria una reduccidn adi~

' cional en la velocidad del flujo. El resultado de esta secuencia, como
ya se indicd, es la precipitacidn del flujo en un estado inestable (ca-
beceo) que generalmente conduce a la suspensidn de dicho flujo.

Al repetir el procedimiento de cilculo expuesto, considerando valores
decrecientes de la presidn estdtica del pozo, se obtienen las relacio-
nes existentes entre estas presiones y los gastos mdximos correspon-
dientes. (Fig. 9.4) .
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ws

Fig. 9.4.- GASTO MAXIMO OBTENIBLE EN FUNCION DE LA PRESION ESTATICA DEL
POZO.

9.3.~- Terminacidén del flujo natural.

Una aplicacidn adicional de los procedimientos de cdlculo sobre flujo -
multifisico vertical, es la deg?rminacién de la presidn estdtica a la
cual el pozo dejard de fluir. El procedimiento consiste en graficar
los valores de la pyf obtenidos a partir del comportamiento del flujo
en el yacimiento y del flujo por la T.P. (Fig. 9.5) El comportamiento
de afluencia que se muestra corresponde a las presiones estiticas de
1200 y 1300 lb/pgz. El pozo tiéne una T.P. de 3 1/2 pg. Con una pre-
sién en la boca de 100 lb/pgz, el pozo no flulra a una presidn estdti-’
ca menor de 1250 lb/pg2 A una Pye 1150 lh/pg el pozo estara muerto.
Se advierte que el gasto es de 100 blp/dia cuando el pozo deja de produ
cir. Esta situacién puede presentarse de un dfa para otro. En la misma
figura se observa que con una T.P. de menor didmetro (1.9 pg) el flujo
natural continuaria gor mayor tiempo, hasta que la presidn estdtica se
abatiera a 900 1b/pg

9.4.- Disefio de tuberfas de produccidn y lineas de descarga.(4)

El procedimiento enunciado anteriormente, permite analizar el efecto del
cambio de las tuberias de produccidn y de descarga sobre el gasto. La -
seleccidn de las tuberfas debe basarse en un andlisis econdmico, en el
que se comparen los incrementos en la produccidn, al instalar tuberias
de mayor o diferente didmetro, con la _inversidn adicional que es necesa-
rio realizar.




P4y, =100 1b/pg?®

Ptn =0 Ib/pg?

Compor'ramienfo de aflu—-;f"
encia (flujo en el yaci- :
- miento) ’

| ;
600 800
‘ qo(bl /dn'o) ]

Fig 9.5 Determnnacnqn de la presmn estdtica a la que el pozo
deJa de fluir ®
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De este modo pueden determinarse, para cada etapa de la vida fluyente de
un pozo, cuales son las tuberias necesarias para su explotacidn Sptima.

Al anilizar el efecto del cambio de las tubenas, sobre el gasto maximo
obtenible, generalmente se obtienen :esultados como los mostrados en las
Figs. 9.6 y 9.7.

La Fig. 9.6 muestra la variacidn del gasto mdximo al usar lineas de des-
carga de diferentes didmetros. Se observa que para una tuberia de produc
cidén dada, existe un difimetro de lfnea de descarga para el cual se ob-
tiene el miximo gasto. Incrementos adicionales en el diémetm de la 11-
nea de descarga ya no proporcmnan mayor producclon.

TRl consranTEs
‘pws
-

GASTO MAXIMO-

DIAMETRO DE L.D. .

FIG. 9.6.- RELACION ENTRE EL GASTO MAXIMO Y EL DIAMETRO DE LA LINEA DE
DESCARGA, PARA UNA T.P. Y UNA Py DADAS .
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La Fig. 9.7, muestra la variacidn del gasto miximo al utilizar tuberias
de. produccidn de diferentes difimetros. Se aprecia que el gasto aumenta
hasta alcanzar un valor miximo y posteriormente disminuye.

L.D.
CONSTANTES
pws :
o
Bt
g
g
E
a-
! L
| . - — .
GASTO MAXIMO

' FIG. 9.7.- RELACION ENTRE EL GASTO MAXIMO Y LA T.P.

‘ ’ La combinacidn mas adecuada de tuberia, se obtiene al analizar diferen-
c tes .alternativas y determinar la que permita prolongar al mdximo la eta
pa fluyente del pozo.

En relacidn a los procedl.mientos descritos para determinar la termina-
cidén del flujo natural y disefiar las tuberias de produccién, es nece-
sario indicar 1o siguiente:

1.- Al aplicar cualquier método de flujo multifisico (como los indica-
dos en las referencias 1 a 9 del: capitulo antenor) se obtiene un
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- gasto Sptimo de aceite, a partir del cual la presidon de fondo aumen-
ta al disminuir el gasto.

2.~ Todos los métodos indican que los gastos Sptimos decrecen al dis-

minuir el didmetro de la tuberia de produccidn.
5

3.- Los valores de los gastos dptimos son diferentes para cada corre-
lacién.

4.- S6lo el método de Orkiszewski muestra que la presidn de fondo -
correspondiente al gasto Sptimo, decrece al disminuir el didme-
tro de la T.P. Los otros métodos indican - la tendencia opuesta.

9.5.- Optimizacin de un sistema de produccidn.

Los procedimientos de cdlculo descritos, aplicados al andlisis de un
sistema de produccidn dado, permiten identificar los elementos que -
limitan la capacidad de flujo del sistema. Las principales restric--
ciones son:

a) Alta presidn de separacidn en la primera etapa. .

b) Valvulas y conexiones inapropiadas (muy chicas, a 90°, en exceso,
etc.)

c) Tuberia de produccidn inadecuada.

d) Linea de descarga demasiado larga o de dlametro pequefio.

e) Linea de descarga comun a varios pozos.

f) Linea de descarga en terreno montafioso.

g) Dafio a la formacidén en la vecindad del pozo*

En consecuencia el anilisis nodal se realiza para determinar el efec-
to que, sobre el gasto, tendrian las modificaciones siguientes:

a) Disminuir la presidn de separacién. . )

b) Eliminar o cambiar vdlvulas o conexiones lnapropladas. .

c) Colocar separadores a boca de pozo. En este caso se pueden anali-
zar dos opciones: ,

1.~ Separar a la preSLOn necesaria para transportar el acelte hasta—
la. central de recoleccidn.

2.- Separar a baja presién. (10-30 1b/pg2), y bombear el aceite (in--
crementando su preszon) hasta 'la central de recolecclon. g

*La identificacidn, prevenc1on y remocidn de este tipo de restriccidn
al flujo se trata en otras asignaturas. .




d) Cambiar la tuberfa de produccién. .
e) Cambiar la linea de descarga o instalar una linea adicional.
£) Instalar un sistema artificial de produccidn.

Es evidente la conveniencia de prever desde ‘el principio las restric-
ciones al flujo, para disefiar el sistema en forma apropiada. También-
es obvio que la seleccidn de las modificaciones a un sistema y el or-
den. de 'su.aplicacidn debe basarse en un andlisis econdmico, en el que
se comparen los incrementos en la produccidn, al efectuar algfin cam--
bio, con la inversidn adicional que es hecesario realizar.

9,10
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10.- ~CALCULO DE LA DISTRIBUCION DE LA TEMPERATURA EN TUBERIAS.

/10.1.- Introduccidn.

En este capitulo se présenta un conjunto de ecuaciones, para calcular el
perfil de la temperatura en una tuberia que transporta agua, aceite, gas

o una mezcla de dichos fluidos. 4

La temperatura es un parametro importante, ya que las propiedades de los
fluidos dependen de ella y, por consiguiente, las pérdidas de presidn en
las tuberias. Generalmente la variacidn de la temperatura en -las tube-
rias se supone; sin embargo en muchos casos es conveniente calcularia,

a fin de asequrar resultados mas precisos.’ Algunos ejemplos son: a) Di-
sefio de oleoductos que transportan aceite viscoso; b) Disefio de tuberias
submarinas; c¢) Cdlculo de caidas de presidn en pozos productores de acei
te vol&atil o de gas y condensado; d) Cdlculo'del cambio en-la longitud
de una tuberia de produccidn y en sus esfuerzos, al realizar un trata-
miento de estimulacibn, o al producir el pozo.con gastos altos.

10.2. Perfil de temperatura estable en una tuberfa .con flujo hofizontal
monofasico.

Sea un tubo.de longitud L, del que se considera una seccidn dx, en la
que ocurre un cambio de temperatura 4T. (Fig. 1071) :
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FIG. 10.1.- ILUSTRACION DE LA TRANSFERENCIA DE CALOR DE
UN FLUIDO.
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Al llegar el fluido al punto x, tiene una cantidad de calor Q; pero al -
pasar a la posicién x + dx, pierde cierta cantidad de calor dQ, a través
de las pargdes del tubo. Esta puede ser expresada de la manera siguiente:

x dUdx (T - Ta)
12

ndg = (10.1)
En donde:
Q.- Flujo ‘de calor, Btu / dia
. d.= Difmetro de la tuberia, pg
U.~ Coeficiente de transmisién a calor, Btu/dia-pie2 °F
T.- Temperatura del ‘fluido, °F ) ' i
Ta.=- Temperatura del medio ambiente que rodea a la tuberia, °F
Cx.- Longitud, pies S )
Ianwbién puede expresarse dQ de la manera siguiente: L

dg = -w.c. dar ‘ , (10.2)

Que es la pérdida‘d'e calor del fluido al pasar de (x) a (x + dx); donde:

W.~- Gasto misico, lbm/dia
Ceem Calor especifico del: fluido, Btu/lb-°F

Igualando la Ec. (10.2) con la (10.1)

- W, dr = n dUdx (T - Ta)/12

Agrupando:
ar . : o
e . : : 10.3
T -~ Ta = & ax ( )
Donde:
. ’ .4
a= mdu/12W.C | (10.4)
a= 0261840 /W_cC, : (10.5)
Integrando: |
T, -T
In a

171 -Ta
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Despejando Tx, gqueda:

Tx = Ta + (T, - Ta) ‘exp (-ax) (10.7)

Esta ecuacién pemite,calqular la temperatura estable en un oleoducto. El1
problema para aplicarla es’'la determinacidén del valor del coeficiente de
transmisidn de calor. Para oleoductos enterrados se ha encontrado experi-

aceite varia entre 0.35 y 0.60.

_ mentalmente que el valor de U varia entre 4.8 y l4. El valor de Cg para el

Para calcular la distribucidn de la temperatura ern un gasoducto, ‘hay que :
considerar el efecto del cambic en la temperatura, resultante.por la ex-
pansidn de el gas, al abatirse su presidn a lo largo de la tuberia. Este
efecto se conoce como efecto Joule - Thompson. : PoeyoTn

(1)

La ecuacién para un gasoducto és:
T -_-trl - (T, * (M/a) (dp/dxi_ )] exp (-ax)
+ (T, + (n/a) (dp/ax) )

Donde :

N.- Coeficiente de Joule - Thompson, definido por: (4T / .,:.dp)i_. Su valor
puede obtenerse de la Fig. 10.2, derivada de la refez;enc}a 12.

ca 2, .
dp/dx.- Gradiente de presidn, lb/pg” /pie

‘Para resolver la Ec. (10.8 es necesaric previamerte calcular el valor de

dp/dx, segln se vid en el capitulo 4. SO

Ejemplo.- Se desea calcular la temperatura del gas, en un gasoducto ente-
rrado, del que se tiene la sigu';ente informacidn: S

x = 30 millas = 158310 pies i
d= 12pg ’ EERERE :
Cgg = 0.8 Btu/lb - °F :

45 x 106 pie§3 a c.s./dia
- 0.698 - :
150°F (Temperatura inicial, a x =" 0)
70°F
9.6 Btu/dia pie’ °F .
-'8.5276 x'10~4 1b/pg?/pie.

0.1 °F/1):>/pg2

10.3



Coeficlente Joule Thompson [°F/1b/pg?]

0.36
0.32
0.28
0.24
0.20

0.16

0.04

—

B e

—
‘—\l

-0.04

- Fig 10.2 Valores de m para gases de diferente peso molecular,
a presiones variables

m—

Peso molecular (M)
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Solucidn.-

\ a) Cilculo de W.-

.3 ' 3,
w 1b .S. i .
(@ )= q  Blefa 2os (b/Ries o764 (1/pied),
~ _ dia | (lb/pie’), -
W = 0.0764
% Vg
w = (0.0764) (45 x 106).603698)
W= 6

2.4 x 10 lbm/dia

b) Cdlculo de a; segfin la Ec. (10,5) :
£

2 =(0.2618) (12)(9.6) / (2.4 x 10%) (0.8)

. a=1.5708 x 107°

c) . Otros factores de la Ec (10.8) son:

exp ( -ax) = exp ((- 1.5708 x 10°°) (158310)) = 0.08318

(M/a) (dp/dx) = (0.1/1.5708 x 10°°) (-8.5276 x 10" %) = - 5.4288

d) = Sustituyendo en la Ec. (10.8):

T
X

(150 - (70 - 5.4288)) 0.08318 + (70 - 5.4288))

| - T
\ . X

71.68°F

La solucidn rigurosa de la Ec. (10.8) comprende la determinacidn previa

~de 15, de acuerdo con: : SH
L : ( ) ;
- (8T, .. EETT ‘
n = ( T )a ( T ) B (10.9)
: ' 8T P

Donde H es la entalpia especifica, cuyos valores se calculan mediante la
aplicacidn de una ecuacidn de estado, a diferentes presiones y tempera-

‘ turas. Las derivadas de la entalpia con la presién y con la temperatura

se obtienen del cdlculo anterior. Como H y eh consecuencia 7 dependen de
la composicidn del fluido,. la presidn y la temperatura, para resolver

la Ec. (10.8) es necesario utilizar un proceso iterativo, ya que

dp/dx depende también de' la temperatura. El proceso iterativo consiste en:

19.5
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A partir de un punto de presidn y temperatura conocidos (P;, T.),
considerar un incremento de longitud Ax y suponer una caida ée -
presidn y una caida de temperatura.

- Determinar: la presidn media y la temperatura media del tramo de tu-
beria considerado, y calcular las propiedades del fluido a: pl,'.l‘l;
pyy T, vy P, T. :

Calcular p, con la Ec. (4.16) y dp/dx

Obtener 7 con la Ec. (10.9) y T, con la (10.8)

Repetir el procedimiento hasta que los valores de p y T2 coincidan
con los supuestos. .

10.3.- Perfil de temperaturas en flujo horizontal multifisico.

La siguiente ecuacidn puede emplearse para calcular la temperatura cuan-
do se tiene flujo multifdsico:

Tx = Ta + (Tl - Ta) exp (-ax)

a‘=0.261'8[!d/(Wg cfg + Wo cfo + Ww wa) (IO.JTO)

En esta ecuacidn Cfgr Cgy ¥ Cg,r SOM los calores especificos del gas, -
del aceite y del agua. Los gastos mdsicos pueden obtenerse con:

L N (R - Rg ) Bg » (10.11)

5.615 Py Bo : (10.12)

5.615 p_ q B, " (10.13)

La dificultad obvia en resolver estas ecuaciones ha conducido’al uso d/e,
valores de Wy, Wo y Wy a condiciones superficiales, asi como al empleo’ de
valores tipicos de Cgg = 0.8, Cgo = 0.4 y de Cgy = 1.0 Btu /lby °F

El valor de Cfq puede obtenerse de la Fig. 10.3

10.4.- Perfil de temperaturas en tuberias de produccién.

La temperatura a lo largo del pozo puede determinarse, en forma senci- )
lla y precisa, mediante el procedimiento propuesto por Romero Judrez.

En el cdlculo se emplea la ecuacidn de Ramey: @

T(Z, £) = g2+ Teg = g, A+ (Tegt GA - Tes) exp (-2/A) (10.14)




Calor especifico (BTU/1b-°F)

0.40—L

L | [ | | N
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Fig 10.3 Calor epecifico del gas natural con densidad relativa de
0.6 a 0.7 :
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Donde :

‘ Ce (K + rg;  UO£(6))
A= (10.15)

- 2y Ry

Lo, Fee%
v " h

Xan
s han

(10.16)

La funcidn del tiempo f(t) puede calcularse, para tiempos menores de, 400 .
dias, con: 1 ’

i
log * £(t) = 0.31333 log .Y - 0.06 (log Y)2 + 0.006666 (log Y)f‘3 (1E}.l7)

Donde :

B 5 ’ . ‘
=552t/ dce L E } ~(10.18)

La Ec. (10.15) puede escrib‘irse,i para un pozo inyector:
©

A=Fi _ P (10.19)
Donde’:

Q- C . » " .
o _lfE 1+Bt(F) R (10.20)

2 e B

B= r, U/K,_ ’ : (10.21)

La nomenclatura usada en estas ecuaciones es;:

A= funcidn definida por la Ec. (10.15), pies’
B = cantidad definida por la Ec. (10.21)
C_. = calor espec1f1co del fluido, Btu/lbm

= didmetro exterior de la T.R., pg

dci = didmetro interno de la T.R., pg
dte = didmetro externo de la T.P., pg

dyj = difmetro interno de la T.P., pg
F = factor definido por la Ec. (10.20)
£(t)= funcidn del tiempo de la conduccién de calor
ge = gradiente geotérmico, °F/pie
h = coef1c1ente de transferencia de calor de la pelicula interior,

Btu/dia - pie? - °F

10.8
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i = gasto de inyeccidn, bl/dia

Khan - conductividad térmica en el espacib anular, Btu/dia-pie -‘°F
ng = conductividad t&rmica de la tierra, Btu/dia - pie - °F

Khs. = conductividad térmica del acero, Btu/dia - pie -~ °F

r, . = radio interior de la T.P., pies §

t = tiempo, dias

Tbh = temperatura en el fondo del pozo, °F
Tes = temperatura del terrenc en la superficie, °F
Tfs = temperatura del fluido en la superficie, °F
U . = coeficiente de transferencia de calor total, Btu/d;a—pie2-°F
Wf = gasto masico, lby/dia
.xan = amplitud del espacio anular, pies
xc = espesor de la T.R., pies
xt = espesor de la T.P., pies
Qf = densidad del fluido lbgy/bl

10.4.1.- Temperaturas en un pozo inyector de agua.

Usando valores tipicos de ¢ = 350 lb/bl, C¢ = 1 Bey/lb - °F,

Khe = 33.6 Btu/dia-pie - °F, Kug = 600 Btu/dia - pie - °F vy

Khan = 9.432 Btu/dia-pie-°F (suponiendo el espacio anular lleno de agua),
las ecuaciones (10.20) y (10721) se convierten en:

F=1.658 (L+Bf (t) )/B (10.22)
= . 10.23
B dtiu/aoewa ' ( )
El valor de U, despreciando la resistencia al flujo de calor de los dos
primeros términos de la Ec. (10.16), ya que son pequeifios comparados con
la resistencia al flujo de calor del espacio anular, queda: :
U = 226.4 / (degj - dgg) (10.24)
Sustituyendo en la Ec. (10.21)

B =0.28L dpj / (dg; = dp ) (10.25)
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Para pozos inyectores a través de la T.R, (SinkT.P.), dpg = dgyr por lo
que:

A=1.658 i f£(t) (10.26)

Cuando el espacio anular contiene aceite con:
th 1.896, Vr°'= 0.8y pf =053 c.p., el valor de B, es:

B = 0.0564 dti/(dci = dgg) B - (10.27)
Ejemplo: Se desea calcular la temperatura de un pozo -inyector de agua,
a 14 000 pies, para un gasto de 2 400 bl/dia, después de 50 dias de in-
yeccién. El gradiente geot8rmico es de 0.019 °F/pie. Otros datos 'son:
Tgg = 60°F, Tgg = 70°F, dgy = 5.675 pg., dge = 6. 625 pg.

Solucidn:

¥ = (552). (50) / (6.625)% = 628.8359
£(t)= 3.5732
De la Ec. (10.26)
A = (1.658) (2400) (3.5732) = 14218
Sustituyendo en la Ec. (10.14)
T (Z, t) = (0.019) (14000) + 70 - (0.019) (14218)
"+ ( (80) + (0.019) (14218) - (70) ) exp. (-14000/14218)

-

T = 163°F

10.4.2.- Temperaturas en un pozo productor de aceite y gas.(S)

Los pozos productores con gastos altos pueden sufrlr elonga01ones consi

derables en sus T.P, También es importante. estimar 14 temperatura en la
boca del pozo para definir el procesamiento de .los fluidos producidos.

La Ec. (10.14), para un pozo productor, se convierte en:

T (Z, £) = Ty, + g (A (L -exp (-2/A) ) - Z) (10.28)

“ El valor de A se calcula con la Ec. (10.15), donde:

We=Wosq M : o , (10.29)

Para usar la Ec. (10.15) es necesario determinar previamente el valor de
Cg, que puede obtenerse ponderando los calores especificos de cada fase
con sus respectivos gastos mdsicos.

G = (Wg cfg W, Cp + v, wa) /Wy (10.30)

10.10
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Cuando el espacio anular contiene aceite, el valor de U puede aproximar-
con:

U.=45.50 / (dci - dte) {10.31)

En esta ecuacidn se considera que la conductlvldad térmica del aceite
es de 1.896 Btu/dia-pie~°F

Ejemplo: Calcular la temperatura en la boca de un pozo que produce
15 000 blo/dia, al cabo de 30 dias; si ppo = 0.835, V_ = 0.75,

R'= 2000 pies3 /bl. El yacimiento estd a 9031 pies de profundidad y
Tbh es de 212°F. El gradiente geotérmico es de 0.019 °F/pie. Los didme
tros de las tuberias son: dee = 9.626 pg. dej = 8.535 pg. dyji = 6.094 pg
¥y dte = 7.000 pg. EL espacio anular contiene aceite. El calor especi-
fico de los fluidos producidos es de 0.55 Btu/lb -°F. La produccidn de
agua es nula.-

Solucidn:

Sustituyendo en la Ec. (10.15), los siguientes términos:

U = 45.50/(dei - dga)
a
rgy o e
ti= =3 .

1.896

*han

Se tiene:

g MC_(d,; -d. ) (33.6 +1.806d., £(t)/ (d, -d.))

£ (10.32)

A=

400,27 dti

‘El valor de f£(t) de acuerdo con las Ecs. (10.17) y (10.18), para t = 30
dias y dge = 9.626 pg, resulta: .

£(t) = 3.0025
El valor de M, segln la Ec. (5.16), es:

M = 350.5 Vro + 0.0764 R yg

.. M = 407.27 lbm / blo a c.s.
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‘Sustituyendo valores en la Ec. (10.32):

- {15 000) (407. 27) (0.55) ((33.6)+(1.896) (6.094) (3. 0025)/(1 535) )
(400. 24) (6. 094) /- (1.535)

A = 118834.7
Sustituyendo en la Ec. (10.28):

T, = 212+ 0.019 (118835 (1 - exp(-9031/118835)) - 9031)

T, = 205.6 °F

El mismo ejemplo, para q, = 1000 blo/dia,
da:

= o
Tth 142.8 °F

10.4.3.- Efecto Joule - Thompson en flujo multifdsico.

Este efecto se presenta sdlo cuando la presidn es menor que la de satu-
racidn. Cuando el gas se libera en cantidades apreciables, su efecto de
be ser: considerado en la caida de la temperatura. El abatimiento en la
tempera%;fa, debido a la liberacién y expan316n del gas, puede calcular
se con:

AT = k' (Z = Z) : (10.33)

~Donde:

k' = constante de abatimiento de la temperatura por el efecto Joule—
Thompson, °F/pie

2%, = Longitud a la que se tieneé la presién de saturacidh del aceite, pies,

Para considerar el efecto descrito en los cdlculos, basta 1ntroduc1r
ATy, en las ecuaciones (10.10) y (10.28).

El valor de k', para pozos productores en Arabia con una relac1on gas-

aceite de 540 p1es3/bl, resultd de 0.0015 °F/pie; sin embargo para al-

tas relaciones gas aceite puede ser mayor dicho valor.

10.4.4.- Abatimiento de la temperatura en las tuberias conductoras ver-

ticales (risers) utilizadas en los sistemas de produccién sub-
marinos. :

El ritmo de transferencia de calor en las tuberfas siubmarinas es gene-

10.12
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| ralmente mayor. que el existente en tuberias subterrineas. Esto se-debe a
las: corrientes de conveccidén del agua, que disipan el calor mas rapida-

l mente gue en la conduccidn para tuberfasenterradas o la conveccién forza-
da de aire sobre una tuberia superficial.

’; Las tuberias conductoras verticales generalmente estin descubiertas, -
mientras que las lineas de recoleccidn submarinas estin recubiertas con

y conicreto, para compensar el efecto de flotacidn. El efecto aislante de
calor, del concreto, debe incluirse en los c8lculos del abatimiento en
la temperatura.

El perfil de la temperatura se calcula con la Ec. (10.10), cuando se tie
ne flujo multifdsico. El problema para aplicar. esta ecuacidn es el cdlcu
lo de U, que estd dado por:

1 Xr X 1

1
T T Th + -E;;_ + fE;; + -;i: (10.34)
Donde:
Xr = espesor del recubrimiento de concreto, pies
xt = espesor de la tuberia, pies
th = conductividad térmica del recubrimiento de concreto o del mate-
} rial aislante, Btu/dia - pie - °F.
ho = coeficiente térmiqo‘de la pelicula exterior, Btu/dia - pié{°F

|
Generalmente h puede despreciarse. Cuando el recubrimiento de concreto
es mayor de 4 pg., también son despreciables Kng y hp. La conductividad
térmica del concreto puede variar substancialmente con el contenido de
humedad y su integridad estructural. La conductividad térmica de la pe-
1icula exterior es funcidn de la velocidad del fluido ambiental, normal
a la tuberia.

El valor de hy puede obtenerse mediante la aplicacidn de diversas co-
rrelaciones. Aqui se verd solamente la establecida por Fand, que es: 7) /

Ng = ( 0235 + 0.56 Re O'°%) py 073 (10.35)

En donde todas las propiedadeé se determinan a la media aritmética de
las temperaturas del flujo libre y de la pared. '

En esta ecuacifn:

N, = nfimero de Nusselt de la pelicula exterior. ) |
R, = niimero de Reynolds de la pelicula exterior.
P = niimero de Prandtl de la pelicula exterior.
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Distrnibucibn de La Temperatura en Tuberfas

Los valores de estos nﬁmeros adlmen51onales se pueden obtener con las -
slguientes ecuaciones:

B o4
Nu = 5K (10.36)
£ .
. P, S ' o «
C ’ .
P =58.06 —E FE (10.38)
r Kf

Ejemplo: Calcule el valor de U para una tuberia conductora vertical des
cubierta,. de 10 pg de difdmetro exterior, sobre la cual se tiene una co-

rriente de agua con una velocidad dé un pie/seg. La temperatura del agua
-es. de 50°F. El espesor de la tuberia es de 0.02604 pies. La temperatura

del fluido transportado en el interior de la tuberfa es de 190 °F.

Solucidn: . o
La temperatura media del -fluido es:

1]
¥ o 591—;—50-— 120°F

Las propiedades del agua a esta temperatura, son::

= =1 -
M 0.65 c.p. o Cf 1 Btu/lbm F
K = 8.4 Btu/dia - pie - °F p. = 61l.5 lb
\ £ ; -3
pie

El nfimero de Reynolds es:
- (124) (10) (1) (61.5)

Re 065 = 117323
El nimero de Pr;ndtl es:
> - (58.06) (é%«)x) (0.65)  _ 4 4927
Sustituyendo valores en la Ec. (10.35)
N, = le%%w-‘ = ( (0.35) + (0.56) (117323)°:5%) (4.4927)0'3
o ho - (380.756)({3?) (8.4) = 3838
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Sustituyendo en la Ec. (10.34), en la que se considera un valor de Khs =
600, se tiene:

S | + X

v ho Ehs
Sustituyendo:

1 - 1 __ ., 0.02604

U ~ 3838 600

U = 3290 Btu/dia - pie® - °F

10.5.~ Coeficiente de transferencia de calor.

Seglin se indicd,el cidlculo del coeficiente de transferencia de calor
es en si un problema importante en la detérminacidn del perfil de la
temperatura en una tuberia. Debido a la variedad de materiales que ro
dean a las tuberias, puede existir una mezcla compleja de pérdidas de
calor. Por ejemplo, el espacio anular de un pozo revestido puede con-
tener cemento, gas, agua, lodo o aceite. El valor del coeficiente de
transferencia de calor puede modificarse ademds por la presencia de
parafina, incrustaciones, recubrimientos anticorrosivos, etc. El tér-
mino h es extremadamente complejo en flujo multifisico, ya que depen-
de del patrdn de flujo, ademds de los par@metros normalmente acepta-
dos en flujo de una fase.

El valor de h' puede estlmarse usando la siguiente ecuaclon estableci
da por McAdams.

.8 _o. »
Ny = 229 = 0,023 rO® B0 (10.39)

e

Donde los valores de Ny, Re y Pr, corresponden al del flujo en el inte
rior de la tuberia.

La ecuacidn anterior, ‘expresada en unidades pricticas, es:

‘ 0.8 . Ce B 0.4
Bd g pn (2ave & (-28.06 5 TE (10.40)
12 Kng " K o

El coeficiente de transferencia de calor cuando se tiene una tuberia
enterrada puede obtenerse con la siguiente ecuacién:

L. L < + e, Lo (482/d) (10.41)

v p e “ns 24 K /e

Donde :
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xr = espesor del recubrimiento, pies

Z = distancia entre la superficie del terreno y el centro de la
tuberia, pies.

Khe conductividad térmica del suelo, Btu/dia-pie °F
d = didmetro interno de la tuberia, pé.
En la Tabla 10.1 se muestran los valores de Kpe de acuerdo con las ca-
racteristicas &l terreno. '

TABLA 10.1 = VALORES DE Kh. (10

Tipo de suelo Grado de humedad : Khe

(Btu/dia pie °F)

Arenoso Seco i 10 - 20
Arenoso . Himedo : 22 - 29
Arenoso. Saturado 53 - 63
Arcilloso Seco ’ 9 = 14
Arcilloso Humedo ‘ 19 - 24

Arcilloso : Saturado ) 44

. . P (1)
Otros valores tipicos de materiales usados como recubrimiento, son:

Espuma de uretano 0.22 Btu/dia pie °F
Poliestireno 0.54 "

Concreto 24.00
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NOMENCLATURA :

Las unidades expuestas aqui corresponden a las de las ecuaciones que se
usan en el texto para la resolucidn de problemas pricticos. Las ecua-
ciones bAsicas est3n en unidades consistentes.

- 2
area, pg
2 2
area anular, pg

factor de volumen, pie3/pie3

‘coefieiente de descarga del estrangulador, adimensional.

compresibilidad, pg?/lb

calor especifico del fluido, Btu/lbm °oF
didmetro, interno de la tuberia,pg
diémetgo del estrangulador, 64 avos de pg
difmetro exterior de la T. R., Dg
difmetro interior de la T. R., pg
didmetro hidrdulico, pg

didmetro exterior de la T.P., pg
didmetro interior de T.P., pg
profundidad, pies

energia por unidad de masa, lb -pie/lbm

£
factor de eficiencia, adimensional

pérdidas de presidn por aceleracidn, lbf/pg2
factor de friccidn

factor de friccidn del diagrama de Moody para tuberias lisas
factor de friccidn para dos fases

rélacién aceite-liquido a c. esc.

relacidn agua-liquido a c. esc.

funcién del tiempo en la conduccidn del calor en régimen variable

= [ 2
aceleracidn de la gravedad, pies/seg




“ L. D. .

<lna

log

factor de conversidn en. la 2a.: ley de Newton,'lbm--pie/lbf-seq2

gradiente geotérmico, °F/pie

elevacidn, pies

: cﬁefiqignte:térmicobde la.peliculavintqgior( Btu/dia;pie%-°F
coeficiente térﬁico de_lg‘peliculé exterior, Btu/diafpie2-°F

eﬁtalﬁia eSpecifica,,Btu/lb

fracclon del volumen de la tuberia ocupada por llquldo
("colgamiento"),

gasto de inyeccidn, bl/dia

‘indice de inyectividad, bl/dia/lbf/pg2

indice de productiviaad, bl/dia/ibf/sz

relacidn de calores especificos

conductividad térmiéa §ﬁ1el:espacio anular; Btu/dia~pie °F
conductividad térmica del recubrimiento del ﬁaterial
conductividad térmica del‘suelb, Btu/dia-pie °F
conductividad térmica del fluido, Bfu/dia—pié ;F‘
conductividad térmica del acero, Btu/dia-pie °F

constante de abatimiento de 1a temperatura por el efecto Joule-
Theripson,. °F/pie.

longitud, millas

linea de descafgg

longitud equivélente, millas
logaritmo natural

logaritmc decimal

masa, lb
m

.pesé,molecular.'lbm/mole-lb

' masa asociada a un barril de aceite, lbm/blo a.c.s

. nlimero de moles, mole=lb




NReg

NReL

ti

nfimero de la viscosidad del liquido, adimensional

niimero de Nusselt de la pelicula de fluido, adimensional
nimero de la velocidad del gas, adimensional.

niimero de la velocidad del liquido, adimensional

niimero de Froude, adimensional

niimero de Reynolds, adimensional

niimero de Reynolds del gas, adimensional

nimero de Reynolds del ligquido, adimensional

’ presidn, lb/pg2

presidn de burbujeo, 1b/pg2

presidn corriente abajo del estrangulador, 1b/P92

présién de bombeo, lb/992

nimero de Prandtl de la pelfcula de fluido, adimensional
presidn de separacidn, lb/pg2
presidén a las condiciones estdndar lb/qu
presidn pseudocritica, lb/992

presidn pseudoreducida

presidn en la boca del pozo, lb/pg2
presidn de fondo inyectando, lb/pg2
presién de fondo fluyendo, lb/pg2

presidn estdtica (de fondo cerrado). 1b/pgz

" gasto de produccidn a c. esc. bl/diab

gasto, bl/dia

gasto dptimo, bl/dia

flujo de calor, Btu/dia
relacidn gas libre-aceite a c;e.

radio interior de la T.P., pies




radio de drene, pies

radio del pozo, pies

constante de los gases reales, (lb/pgz—pie3) (°R mole-1lb)

relacidn gas-aceite, pies3/bl
niimero de Reynolds de la pelicula de flufdo, adimensional
radio hidr&ulico, pg

relacidn de solubilidad, pie3/bl

relacidn de solubilidad cérregido, pié3/b1

relacidn de solubilidgd app, pie3/bl

relacidn de solubilidad real, pie>/bl.

relacidn de solubilidad obtenida del labcratorio, pie3/b1
felacién de solubilidad del gas en el agua, pies3/b1
tiempo, dias v '
temperatura, °F

tewPeratura de separacidn, °F

temperatura a las condiciénes estdndar, °F

temperatura en el fondo del pozo, °F

temperatura de la roca en la superficie, °F

temperatura del fluido én la superficie, °F

temperatura pseudocritica, °F

temperatura pseudoreducida, °F

- tuberia de produccidn

tuberia de revestimiento

coeficiente de conductividad térmica, Btu/dia—-pie2 °F
velocidad, pie/seg

velocidad de la mezcla, pies/seg

velocidad real del liquido, pies/seg




SL

\4
sg

velocidad real del gas, pies/seg

velocidad superficial del liquido, pies/seg

velocidad superficial del gas, pies/seg

volumen,

.3
pies

volumen especifico, pie3/lbm

volumen de la mezcla a. c. de esc. por barril de aceite

producido a.c.s., pies3/bl

gasto mésico, lbm/dia

gasto m&sico, lbm/seg

relacidn

amplitud

- it .S.
agua-aceite a c.s blw/blo

del espacio anular, pies

espesor de la T.R., pies

espesor de la T.P., pies

factor de compresibilidad del gas

profundidad bajo el nivel de la superficie, pies

gradiente de presidn, lbf/sz/Pie

densidad

densidad

densidad

densidad

densidad

densidad

densidad

densidad

relativa del gas (aire=1.00)

relativa del agua

del aceite, °API

relativa del gas disuelto (aire=1.000)
relativa del gas libre (aire=1.000)
relativa del gas a una p, = 100 lb/pg2 man.
relativa del gas a P, Y T

s

relativa del aceite producido (agua=1.000)

rugosidad, pg

2
coeficiente de Joule-Thompson, °F/1bf/pg

relacidn

de gastos mésicos (wg/wL)

@ngulo de la tuberfa con la horizontal, grados




n

Qg

Ah

AL

densidad del gas, lbm/pie3

densidad del aceite, lbm/pie3

densidad del agqua, lbm/pie3

densidad del aceite a pb,lbm/pie3

densidad de la mezcla, lbm/pie3

densidad de la mezcla sin resbalamiento, lbm/pie3

densidad del ligquido, lbm/pie3

colgamiento' sin resbalamiento

viscosidad del aceite, cp

viscosidad del gas, cp

viscosidad del aceite a p

viscosidad del aceite muerto, cp

b’ cp

viscosidad del ‘liguido, cp

viscosidad de la mezcla, cp

viscosidad de la mezcla sin resbalamiento,
tensidn superficial del aceite, dinas/cm
tensidn superficial de la mezcla, dinas/cm

coeficiente de Joule-Thompson. °F/lb/pg2

densidad del fluido, lbm/bl

incremento  finito

incremento de elevacidn, pries

incremento de longitud, pies

caida de presidn, lb/pq2

incremento de velocidad, pies/seg

pérdida de energia, 1lb

vi

£

-ple/lbm

[o}

P




SUBINDICES

c.esc

cs

aire

burbujeo

condiciones de escurrimiento
condiéiongs atmosféricas
friccidn

gas

1liquido

masa

mezcla

sin resbalamiento

aceite
separacién
agua

corriente arriba del estrangulador

corriente abajo del ‘estrangulador




CONSTANTES Y FACTORES DE CONVERSION

Constantes

| Condiciones base (c.s.) . . . e e . 1407 lb/pg2 y 60°r

F Temperatura absoluta, ”orresnondlente a 0°F:. 460°R

! Peso molecular del aire seco . . . . . . .'i. 28.97 lb/mole-lb

! Volumen de 1 mole - lb de gas a Cc.S.. . . . . 379.4 pies3

b Densidad del agua a c.S. . . . . « . . . ... 62.428 1lb/pie

I Densidad del aire a c.s. . . . . . . +w. 0.0764 lb/pie
Carga hidrostdtica de 1 pie de agua a c.s. 0.433 1b/pg
Rov v v e v e e v e e e coe o Win 10073 (lb/og -pie )/(°R mole-1b)
G e e e e . ... ... . .. 32017 b pie / 1b

c . : ; m - £ S

Conversiones

longitud - : Densidad
E 1 pg =2.54 cm
: o ) . _ _l4l.s
v 1l pie = 30.48 cm ko = T131.5 + °APT

-

milla = 5277 pies

Presién Y—°API Wl s

o

1 atm = 1.033 kg/crv\2
1 kq/cm2 = 14.223 113/?'?12 )
1 atm = 14.696 1b/pg’ abs 1 gr/cm’ = 62.428 1b/pie’
) i gr/cm3 = 350.63 1lb/bl
1 lb/pie’ = 5.6166 1b/bl

Temperatura .
Transferencia de calor

°F = 1.8 °C + 32
°C = 5/9 (°F - 32)
°R = °F + 460

1 Btu = 1.055 x 10 3 joules
1 watt = 3.4121 Btu/hr
1 watt/m = 1.0403 Btu/hr nie

1 watt/m? °C = 0.1761 Btu/br pie’°F"
1bl =42 gal 3
5.6146 pie

1bl =
1md = 6.289 bl
1 m3 = 35.314 pie
1 bl = 158.987 1t

1 1b = 453.59 gr
1 kg = 2.2046 1b

viscosidad

lcp = 6.7197 x 10-4 'me/ pie-seg Loep = 0.04031 lbm/ple—mn\






