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INTRODUCCION.

El mayor porcentaje de las caidas de presion en el sistema de produccion se producen a lo
largo de la tuberia de produccion; es por esta razon que se debe optimizar el flujo a traves de

ella a fin de aprovechar de la mejor manera la energia del yacimiento.

Esta tesis esta enfocada a revisar las componentes principales de las caidas de presion en las
tuberias de produccion de manera que se obtenga la mayor produccion de hidrocarburos en la
superficie con la menor caida de presion en la cabeza del pozo, siendo la primera

componente, la caida provocada por el colgamiento del liquido y la segunda, por la friccion.

La identificacion que esta causando en mayor grado la caida de presion en la tuberia de
produccion permitira al ingeniero de produccion proponer modificaciones que redunden en el

beneficio del pozo y de la produccion de hidrocarburos.

La presencia del flujo multifasico en las tuberias complica el célculo de las caidas de presion.
por lo que se deben de entender los parametros que intervienen en ella con la finalidad de

minimizar su efecto en el transporte de los hidrocarburos.

El balance de energia considerando un sistema en estado estatico puede ser representado de

la siguiente manera:

i . )3 7 .
+q _'_'FI;] :L"TE +p2.{/,2 4 an n mg 2

2g. g 2g. g.

mvi mgZ,

U +pV, +

Donde:

U = energia interna.

pV = energia por expansion o compresion.

-

mv-

2g,

= energia cinética.
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mgl

g.

= energia potencial.

q = energia calorifica.

W, = el trabajo hecho en el fluido.

Toda ecuacion de flujo de fluido involucra la densidad, ésta se encuentra en la evaluacion del
cambio de energia total, en la energia potencial y en la energia cinética; la densidad de una
mezcla de agua-aceite puede ser calculada a partir de las densidades del agua y del aceite por

separado, y con el gasto sin desprendimiento entre las mismas fases, es decir:

)OE. = )Oofo + p\r.f\r
Donde:

9. T4,
fo=1-1,

Cabe senalar que para calcular la densidad de la mezcla gas-liquido se necesita conocer el

dato del colgamiento, del que se hablara en el Capitulo 1.

En la industria petrolera se toman decisiones a partir del analisis que se hace en el sistema
integral de produccion, en el cual el balance de energia ocurre en todo momento, como en el
cambio de direccion de flujo, en cambio de diametro y a lo largo de la tuberia vertical u
horizontal, por tal razon es importante optimizar la tuberia de produccion, ya que al
transportar fluidos del yacimiento a la superficie, la energia es liberada lo que provoca caidas
de presion y lo que se busca con esta tesis es aprovechar la energia de los fluidos y ayudarlos

a fluir a superficie.
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Caritvro 1. COLGAMIENTO.

1.1. DEFINICION DE COLGAMIENTO.

El colgamiento se define como la relacion del volumen de liquido existente en una seccion de
tuberia a las condiciones de flujo, y el volumen de la seccion aludida. Esta relacion de
volumenes depende de la cantidad de liquido y gas que fluyen simultaneamente en la tuberia.
Expresado como:

v

L _segmento det uberia

o, =

dh

\\ A.
/

r

tuberia

Cuando el valor del colgamiento de liquido es 1igual a cero significa que se tiene un flujo total
de gas, e inversamente, si el valor es igual a uno se tiene un flujo total de liquido;
entendiéndose asi, que el colgamiento varia en un rango entre 0 y 1. El método mas comun
para medir el colgamiento del liquido es aislar una seccion de la tuberia con valvulas que
abren y cierran, las cuales atraparan al liquido cuando se forma el colgamiento y asi tomar el

dato fisicamente del liquido, atrapado en esa seccion.




Universidad Nacional Auténoma de México Facultad de Ingenieria Capitulo 1. Colgamiento

1.2. RESBALAMIENTO. >

El resbalamiento es un fenomeno natural del flujo que se genera por el cambio de velocidad
de una de las dos fases. Las causas de este fenomeno pueden ser diversas ya que depende de
la resistencia al flujo por friccion que es menor en la fase gaseosa que en la fase liquida;
también, las compresibilidades interfieren en el resbalamiento debido a la diferencia de éstas,
haciendo que el gas en expansion viaje a mayor velocidad que el liquido, este incremento es
proporcional a la diferencia de densidades de los fluidos. Como consecuencia, cuando el
flujo es ascendente o descendente, actua la segregacion gravitacional lo que ocasiona que el
liquido viaje a menor velocidad que el gas, para el primer caso, y a mayor velocidad para el

segundo.

1.2.1. COLGAMIENTO SIN RESBALAMIENTO.

El colgamiento sin resbalamiento es definido como la relacion de volumen de liquido en una
seccion de tuberia dividido por el volumen de la seccion de la tuberia que deberia existir si el
gas y el liquido viajaran a la misma velocidad (sin resbalamiento). Esto puede ser calculado
directamente de los gastos de liquido v gas conocidos.
g, =2 (1.1)
qr t4,
Donde ¢, y g, son los gastos de liquido y gas in-situ, respectivamente. Por el contrario, el

colgamiento de gas sin resbalamiento o la fraccion de gas es definida como:

9e

A, =1-J, =—%
QL—’_gg

o
£

(1.2)

Es obvio que la diferencia entre el colgamiento del liquido y el colgamiento sin

resbalamiento, es la medida del grado de resbalamiento entre la fase de gas y la de liquido. *

1.2 Bibliografia al final del documento.

(4]
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1.3. FACTORES QUE INFLUYEN EN EL COLGAMIENTO.

Entre los diversos parametros que pueden afectar el flujo de los fluidos del yacimiento y
producen el colgamiento, se encuentra la diferencia de velocidades y la variacion de

densidades de los mismos, que a su vez generan el tipo de patron de flujo que existe en la

tuberia de produccion.

Otros factores que contribuyen a la presencia del fenomeno de colgamiento son la segregacion
gravitacional y la viscosidad de los fluidos que junto con el cambio de velocidades, provocan
la acumulacion de liquido en la tuberia debido a que la presion del gas no es la suficiente para

elevar el liquido a la superficie.

Uno de los parametros que depende de la existencia de colgamiento en la tuberia, es la
densidad de la mezcla gas-liquido. Para calcular esta densidad hay tres ecuaciones que
pueden ser usadas para el flujo de dos fases. La ecuacion 1.3 se usa para determinar el
gradiente de presion por cambio de elevacion, la ecuacion 1.4 es para calcular la densidad que
existe en la mezcla cuando no se considera resbalamiento y la ecuacion 1.5 es usada para

definir la densidad de la mezcla usando los términos de las pérdidas por friccion y el numero

de Reynolds.
p,=p H, +p,H, (1.3)
Py = PriL+ P, (1.4)
e - i}_’J’H_} (L5)
donde

ps : densidad con colgamiento

Pn : densidad sin resbalamiento

px : densidad con pérdidas de friccion
p; : densidad del gas

pr : densidad del liquido

[3]
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H, : colgamiento del gas
Hi : colgamiento del liquido
Ag : colgamiento sin resbalamiento del gas

AL : colgamiento sin resbalamiento del liquido

La velocidad superficial es un parametro que es utilizado para observar el comportamiento de
los fluidos y que también tiene efectos en el colgamiento, esta determinada de la siguiente

manera:

q,
Vv, = j’ (1.6)

Otra ecuacion utilizada es la de velocidad real del gas. que es calculada como:

gG’
ry = — (1.7)
¢ 4H,

Donde AH, es el area real entre los flujos de gas que estan reducidos por la presencia del

liquido, A es el area de la tuberia y g, gasto de gas.

Ahora bien, las velocidades superficial y real del liquido pueden ser calculadas similarmente

COINo:
q
v, Zj (1.8)
qr
=L 1.9
77 (1.9)

Al observar las ecuaciones se puede deducir que las velocidades reales son mayores que las

velocidades superficiales debido a que H ; y Hr, son menores a uno.

Es importante mencionar que la viscosidad de la mezcla es otro parametro que al igual que la
densidad, depende de la existencia del colgamiento, y los investigadores utilizan las

ecuaciones siguientes para obtener la viscosidad.

M, = M A+ H A, (1.10)

p, = X (L.11)

[6]



Universidad Nacional Auténoma de México Facultad de Ingenieria Capitulo 1. Colgamiento
I —————————————————

donde

W, : viscosidad del gas

ur : viscosidad del liquido

W, : viscosidad sin resbalamiento

I : viscosidad con colgamiento

1.4. DISENOS PARA LA OBTENCION DEL COLGAMIENTO.>

Mediante un analisis dinamico, Dukler desarrollo una correlacion para el colgamiento en el
flujo horizontal de 2 fases, en ella, el colgamiento requiere de un calculo iterativo para poder
predecir el valor del colgamiento del liquido. En la figura 1.1 se muestra la grafica que
obtuvo Dukler para su correlacion de colgamiento, en la cual no toma en cuenta el

resbalamiento para flujo horizontal.

1.0
= =
0 1 ______,_.j
— T o st _—
- ot —
— ' 0 e /
/ 2 s 7 / =
H 1 /{;o //
L 0.1 7 10 | 2 1
T
= ~ 50 8~ /J"/
//‘ | 100 // Re e
__ 00 0O
4 Y -
0.01 e
0.001 0.01 0.1 10

A

Fig. 1.1. Correlacion de colgamiento de Dukler.’

Otros investigadores como Beggs y Brill desarrollaron una correlacion con datos obtenidos

de un sistema de flujo aire-agua con tuberias de 1 y 1 % pulgadas de diametro; ellos
consideraron angulos entre 0° a ~ 90° de inclinacion para encontrar el comportamiento de los

patrones de flujo y estudiaron como se modifica el colgamiento. Se encontro que el

colgamiento del liquido de Beggs y Brill fue hecho para flujo ascendente e inclinado, y se

sugiere apropiado para obtener los factores de dicho fenomeno.

[7]
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Otro experimento fue desarrollado por Hughmark y Pressburg, que se baso en los datos
obtenidos con una tuberia vertical de 1 pulgada de diametro para flujo ascendente de aire,
agua y aceite de diferentes viscosidades; su investigacion culmind con una correlacion
general para colgamiento con flujo gas-liquido que cubre la mayoria de las propiedades

fisicas y diametros de tuberia.

Bonnecaze realizo un analisis con el fin de encontrar una ecuacion que manejara el factor de
friccion; ¢l desarrollé un modelo para tuberia inclinada con flujo bache que se basa en el
balance de masa y de fuerzas que interactian alrededor de una unidad de bache. Con una
correlacion de colgamiento, se obtuvieron las caidas de presion que son causadas por el
resbalamiento de la burbuja de gas en la pelicula del liquido debido a la diferencias de
velocidades entre las fases. Cabe mencionar que la ecuacion de colgamiento y la correlacion
del factor de friccion fueron comparadas con datos obtenidos en el campo con una tuberia de
6 pulgadas de diametro y 10,000 pies de longitud, y cuyos resultados mostraron una

o

desviacion maxima de 5%.

Con un mecanismo similar Singh y Griffith propusieron un modelo para tuberia inclinada en
donde se manejo el patron de flujo bache, muchos de los parametros de este modelo fueron
determinados experimentalmente usando 5 diferentes diametros de tuberia de cobre a 5°, 10°
y 15° de inclinacion con un sistema agua-aire. Con los datos obtenidos del experimento
desarrollaron la correlacion tomando en cuenta el didmetro de la tuberia y el angulo de
inclinacion. Ellos también sugirieron un meétodo para calcular el colgamiento del liquido

para flujo niebla, aunque éste es iterativo y complicado.

1.4.1. EXPERIMENTO DE MUKHERJEE Y BRILL.!”

Mukherjee y Brill disenaron y construyeron una instalacion de produccion experimental para
obtener datos que les ayudarian a conocer el comportamiento de los fluidos, que se muestra
en la figura 1.2. Se tiene una seccion en donde se observa el comportamiento del fluido que
consiste en un tubo en forma de U invertida en donde la tuberia es de metal de 1.5 pulgadas

de diametro interno y cuya seccion se levanta o se baja para formar angulos de 0° a ~90° con

respecto a la horizontal; cada pierna de la U tiene 56 pies de longitud. Cada seccion de

[8]
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prueba puede ser aislada de la tuberia por valvulas de bola las cuales actian neumaticamente;
y se abren o se cierran simultaneamente cuando los sensores identifican la presencia de
colgamiento. Con una tuberia transparente LEXAN de 7 pies de largo se aprecia el
comportamiento del flujo de las dos fases, observandose a traves de la tuberia el patron de
flujo; y con los dos sensores colocados en la tuberia que caracterizan fisicamente el
colgamiento, se mide el gasto e identifica la presencia de colgamiento en ciertos intervalos de
tiempo por medio de un voltimetro digital, en el que se registra un cambio de voltaje que
posteriormente es convertido a una fraccion del colgamiento de liquido usando una
interpolacion lineal sobre los mismos cambios de voltaje cuando la tuberia contiene 0% y

100% de aceite.”

Torre im
Recolector l-'-

— —~ o |02 1)1 ——=
’m. WINCH |H} [‘—@'R-U-:J—D 4 - 3
TAP Seccidn de prusbha A wr 1 1
k-

—_— Seccion de prusba

.ﬂ Para transductor C
———

Yalvula de

b}
desfogue "_M'@
& Tangue de calibracion
Leyvendas ] -
I

—pa- valvula Gate T f $
3 §

= M aElvula Check

-@-‘v’élvula de bola

“{3— Walvula de motor
.@. Rotametro
-@ Placa de orificio

-3l Fittro de aceite

._D_ Turbina

L Sensor de colgamierto i

Separador ——

1.

Filtro de aceite

1.5em
S.lem
2.%cm

l

S.lem RUN

[ Tangue de
aceite

Dy, Dg Presién enla parte baja @ X
Uy, Up Presion en la parte alta
@ Medidor de presion Entrada de aire

.D.D.Elomba centrifugs
-m-Enlaze de operacion

Fig. 1.2 Diagrama de flujo de una instalacion de produccion experimental.

La mezcla de las fases aceite y gas (aire), que fueron medidas antes de mezclarse, fluyen por
la tuberia de prueba y por un separador horizontal; el gas tuvo salida a la atmosfera y el

liquido pasa por un filtro y se dirige a un tanque estacionario.

[9]
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Se utilizo Keroseno y aceite como las fases liquidas y se midieron algunas propiedades de
ambos, la tension superficial, la densidad y la viscosidad del keroseno a 60 ° F (15.56 ° C)
fueron 26 dinas/cm. (26 mN/m), 51 Ilbm/cu ft (816.9 Kgfmg)_._ y 2 cp (0.002 Pa s)
respectivamente; para el aceite; los valores correspondientes fueron 35 dinas/cm. (35 mN/m).
53 Ibm/cu ft (849 Kg/m®), y 29 cp. (0.029 Pa s). La temperatura a la cual se encontrd las

mejores mediciones de la prueba fueron entre 18 y 132 ° F (-7.8 a 55.56 ° C).

Conocer y comprender el comportamiento del flujo de dos fases en una tuberia inclinada es
de gran importancia debido a que con ello es posible controlar las perdidas de presion
provocadas en la misma; en cuanto al gas, puede complicarse un poco el calculo de su

fraccion, ya que éste esta en funcion de la calidad y propiedades fisicas de los fluidos.

Un fenomeno natural generado por el cambio de velocidades entre las fases es el conocido
como resbalamiento, que es usado para describir a una fase que pasa resbalando la pared de
la tuberia en un flujo de dos fases. La causa principal para el resbalamiento en un flujo
bifasico es la resistencia al flujo, la cual es menor en el gas que en el liquido, provocando que
la fase de gas sea mas fluida que la fase liquida; incluso en la ausencia de los efectos de la
fuerza de flotacion, que pueden ser muy pronunciados en algun régimen de flujo segregado
como en el caso del flujo estratificado. La diferencia entre las fuerzas de flotacion que actian
en las fases también provoca resbalamiento; en un medio de liquido estatico, el gas es menos

denso y tiende a elevarse con una velocidad proporcional a la diferencia de densidades.

Zukoski estudio el efecto del angulo de inclinacion en la tuberia con la velocidad ascendente
de una burbuja en un tanque de liquido. El concluyé que dependiendo del didmetro de la
tuberia, la tension superficial y la viscosidad del fluido, se puede apreciar el efecto de la
velocidad ascendente de la burbuja. Sus resultados mostraron que, para ciertas condiciones,
un angulo de inclinacion pequeiio, aproximadamente 1° respecto a la horizontal, puede
causar que la velocidad ascendente de la burbuja sea mas de 1.5 veces el valor obtenido en la
prueba de la tuberia horizontal y establece que el esfuerzo depende del angulo de inclinacion
y la fase de resbalamiento; aunque también debe de considerarse que, mientras el flotamiento
siempre causa que la fase de gas levante relativamente la fase liquida, la gravedad siempre

. - . . , oo. 2
tiende a causar que el liquido caiga mas rapido que el gas.
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Para el flujo homogeneo, la presencia del resbalamiento entre las fases es inevitable cuando
la tuberia tiene algun angulo de inclinacion. El comportamiento de la fase liquida es continuo
y es capaz de mantenerse asi hasta que se produce el resbalamiento debido a la fuerza de
flotacion y a la velocidad ascendente de la burbuja. Cuando se presenta una transicion de
flujo de bache a transitorio, es decir, donde la longitud del bache aumenta [mayora 1.5 a 3
ft. (0.5 a 1 m)], la fase se vuelve discontinua; durante este flujo, los baches de liquido

chocan con la tuberia y éstos se regresan en direccion contraria al flujo ascendente.

En el flujo estratificado, la velocidad que alcanza el liquido in-situ es el resultado de la
aceleracion gravitacional que causa un pequeno colgamiento del liquido. En la figura 1.3 se
aprecia este fenomeno, teniéndose una velocidad superficial de 0.363 ft/seg (0.11 m/s) en el
flujo estratificado. Cabe mencionar que la expansion de gas a volimenes pequenos provoca

que el liquido alcance velocidades muy altas en el flujo burbuja o bache.

Ahora bien el analisis del flujo ascendente nos muestra el resbalamiento de gas que resulta de
la acumulacion neta del liquido en el canal o en la tuberia e incrementa la fraccion de liquido
in-situ la cual es comunmente [lamada “fenomeno de colgamiento™. Cuando se tiene un flujo
descendente, el resbalamiento de cada fase causa el aumento de la velocidad del liquido in-
situ y produce una disminucion en el colgamiento de liquido, generandose a la vez los
patrones de flujo que se observan a lo largo de una tuberia, ya que por los cambios de
diametro de la tuberia el comportamiento de los fluidos varia, pero el patron de flujo es
independiente del angulo de inclinacion. De este modo, se pueden considerar a la longitud de
la tuberia y a la direccion del flujo variables que sirven para caracterizar el patron de flujo y

el colgamiento del liquido para un flujo inclinado."**

[11]



Universidad Nacional Auténoma de México Facultad de Ingenieria Capitulo 1. Colgamiento

e T Y

-
o <o
<

I 0.8

= 6.

i 3

w

L]

=

<

= G.&

=]

8 B VSL= 12.041 pies’s (3.7 m/s)

b
P O WSL= 3.51 pies’s (1.19 m/s)

®VSL= 0.383 pies’/s (0.11 m/s)

0.9 X J " e, i . 1

] . 20 48 &J BC ige 130

VYelocidad superfical del gas (piesfiseqg) :+r——p=

Fig.1.3. V,, a diferentes valores de Vg a angulo -30° Vs Fraccion de gas.

La expresion analitica 1.12 para el colgamiento del liquido se obtuvo con base en el
comportamiento del flujo bache en una tuberia vertical, con angulos pequeiios de inclinacion
en el rango de 0° a 15°. En cada angulo de flujo ascendente y descendente, la fraccion de gas
se grafico en funcion de la velocidad superficial del gas contra la velocidad superficial
ajustada del liquido. Las graficas se aprecian en las figuras 1.4 hasta la 1.6 en donde se
observa que las curvas generadas son casi asintoticas con el 100% de fraccion de gas, es

decir, con 0% de colgamiento de liquido; estas curvas se representan con la siguiente

ecuacion:

J €3

H, =exp|(c, +c,sinf+c,sin’ 8 +c,] ’L)M—i .............. (1.12)
N

Los coeficientes de regresion que se expresan en la ecuacion fueron obtenidos de los

.y - - o 2
programas de regresion no lineal por métodos estadisticos y se encuentran en la tabla 1.”

? Referencia al final del documento.
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Tabla 1. Coeficientes para la ecuacién del colgamiento de liquido.’

Direccion del | Patrén de

flujo flujo C1 cz2 C3 C4 Ch5 C6
Flujo

ascendente Todos -0.380113 | 0.129875 | -0.119788 | 2.343227 | 0.475686 | 0.288657
Flujo

descendente | Estratificado | -1.330282 | 4.808139 | 4.171584 | 56.262268 | 0.079951 | 0.504887

Otros -0.516644 | 0.789805 | 0.551627 | 16.519214 | 0.371771 | 0.393952

La velocidad superficial de la fase junto con los angulos de inclinacion son variables
independientes que definen a los patrones de flujo. El uso de los nimeros adimensionales no
afectan las formas de las curvas para un aceite al convertir la velocidad superficial en forma

adimensional, la cual se obtiene multiplicandola por una cantidad constante. Por lo tanto,

[14]
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todas las variables que se manejan en esta ecuacion hacen que implicitamente la correlacion

de colgamiento dependa del patron de flujo.

El polinomio de segundo grado de la forma ci+cosinf+cssin’®  se obtiene graficando el
colgamiento del liquido a diferentes angulos de inclinacion de la tuberia; éste se utilizo para
observar el comportamiento del liquido a diferentes velocidades de gas. La ecuacion también
es consistente con lo descubierto por Beggs y Brill, sobre el colgamiento del liquido,
utilizando angulos maximos y minimos de aproximadamente +50° y -50°, respectivamente.
La ecuacion (I1.12) muestra que el colgamiento del liquido podria aumentar cuando
incremente el angulo de inclinacion ascendente, lo que se demuestra graficamente
comparando los valores del colgamiento del liquido que se obtienen de las graficas de las
figuras 1.7 y 1.8, en donde se representa la fraccion de gas para un tipo de aceite con tres
diferentes velocidades superficiales, utilizando una tuberia con angulo de inclinacion

ascendente de 30°,

1.0

I 0.8 -
a 0.8 -
T VSL
8 (piesiseq)
o 04 4 0.094 (0.03 W/8) 4
'g © 0.383 (0.11 M/S)
] ® 1.9 (110 M/S)
o .
g 0.2 x 7.3 (2.23 M/S) |
= W 12.0 (3.66 M/2)

0.0 . - 1 o | r 1

0 20 40 60 ] 100 170 .

Velocidad superficial del gas (piesiseg) ————=

Fig.1.7. Velocidad superficial de gas combinado con la velocidad superficial del liquido en

flujo horizontal Vs Fraccion de gas.
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Fig.1.8. Velocidad superficial del gas combinado con la velocidad superficial del liquido con

flujo ascendente y angulo de 30° Vs Fraccion de gas.

Por el otro lado, al incrementar la viscosidad del liquido puede aumentar la viscosidad de la
porcion y por consiguiente, causar el aumento del colgamiento del liquido en diferentes
angulos de inclinacion; también, la fuerza que crea arrastre en alguna fase contra la direccion
del flujo tiende a aumentar la fraccion de la fase in-situ, o mejor dicho, el arrastre del liquido
viscoso siempre tiende a incrementar el colgamiento del liquido. aunque no se considere la
inclinacion del angulo. Ademas, la fuerza de gravedad que actua en las fases muy densas
tiende a aumentar el colgamiento en el flujo ascendente y disminuirlo para flujo descendente;
contrariamente, la fuerza de flotacion tiende a reducir la fraccion de gas para un flujo

corriente arriba.

Es importante mencionar que para calcular las pérdidas de presion por elevacion (carga
hidrostatica), es necesario predecir en que caso el colgamiento provoca resbalamiento entre

las dos fases.
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1.5. EXPERIMENTO DE BEGGS Y BRiLL.>***!

En este apartado se analizara como Beggs y Brill desarrollaron sus ecuaciones para predecir
el comportamiento del flujo en la tuberia, para lo cual llevaron a cabo un experimento en el
que utilizaron aire y agua para observar los cambios fisicos del liquido mezclado con el gas.
Se realizaron 584 pruebas para el flujo bifasico en las cuales el colgamiento y la caida de
presion del liquido fueron medidos en angulos de ~ 90°, 85°, 75°, 55°, 35°, 20°, 15°, 5°y 0°
respecto a la horizontal; y ademas para cada intervalo de la tuberia el gasto del liquido y el
gas se variaron de modo que todos los patrones de flujo se observaran. El liquido se
almacend en un tanque de cien pies cubicos equipado con calefaccion variable, éste fue
bombeado con una bomba centrifuga con una capacidad de salida de 60 gal/min a 95 psiy su
gasto fue controlado por una valvula de estrangulacion, y después de pasar el flujo por el
sistema y el separador, el liquido fue regresado al tanque y recirculado; en cuanto al gas, este
también se hizo pasar a través de una calefaccion para nivelar la temperatura del liquido, se
comprimio, se midio y controldo empleando un programa de computo y una valvula de

estrangulacion de calefaccion.

El colgamiento del liquido fue medido con ayuda de una bomba neumatica usando valvulas
de rapida accion de cierre, con lo cual se podia medir el volumen de liquido que era atrapado
cuando se cerraban las valvulas. Se colocaron 2 valvulas en un nivel ascendente, 2 en
descendente y una quinta en la linea de paso, las valvulas se abrian y cerraban por medio de

un switch tnico que las controlaba al mismo tiempo.

Se utilizaron manometros para medir las caidas de presion que se obtuvieron con las
mediciones promedio, también se variaron los angulos de la tuberia y se tomaron de nuevo
los datos de caida de presion y colgamiento; de igual modo, el gasto de liquido se vario para
poder observar los mismos fenomenos. Cada prueba tomo aproximadamente 45 minutos,

tiempo que se requirio para alcanzar el estado constante, primeramente, se hicieron fluir por

3.2021 Bibliografia al final del documento.
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con una tuberia de 1 pulgada de diametro y posteriormente se cambio a 1.5 pulgadas de

diametro.

Trazando la grafica del colgamiento del liquido contra el angulo de inclinacion para los datos
de flujo constantes, se descubrio que el colgamiento depende definitivamente del angulo,
como puede verse en la figura 1.10. Este fenomeno puede explicarse considerando los
efectos de la gravedad y de la viscosidad en la fase liquida.

En la figura 1.11., se grafica el factor de inclinacion contra el angulo de la tuberia horizontal,

lo cual nos refleja que el colgamiento en -50° es el minimo valor de colgamiento que se

puede tener, mientras que en +50° se presenta el maximo valor.

Se obtuvo la siguiente expresion por medio de las graficas:

H,(0)=42°N." (1.13)

Sin embargo. esta ecuacion no se considera patron de flujo por lo cual se tienen que

determinar expresiones para tomarlo en cuenta.

Y =1+C(seng— Y sen’ ) (1.14)

Donde la C es una variable que depende de la inclinacion.
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Para flujo ascendente, C se calcula de la siguiente forma:

C, =W —DLS (1.15)

Y para flujo descendente es:

C =Yy ~DLS (1.16)

Como también es importante conocer el patron de flujo el cual se puede determinar

calculando el numero de Froude.

" dg (1.17)

Donde:

g — acelaracion de la gravedad

V.. — velocidad de la mezcla

d — diametro

1.6. NUMERO DE FROUDE.

El numero de Froude (Ngr) es un numero adimensional que relaciona el efecto de las fuerzas

de inercia y gravitacional que actian sobre un fluido.

Las fuerzas de inercia, en base al segundo principio de la dinamica, se define como el
producto entre la masa (m) y la aceleracion (a), pero como nos referimos a un fluido

- - - 2
escribiremos la masa como densidad por volumen.*®
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El patron de flujo en un tramo particular de una corriente natural se clasifica en funcion del
Numero de Froude, Ngg, el cual es una relacion adimensional entre fuerzas de inercia y de

gravedad.

En el régimen supercritico (Ngg > 1) el flujo es de alta velocidad, equivalente a cauces o flujo
de gran pendiente o rios de montana; en el flujo subcritico (Ngr <1) corresponde a un
régimen laminar de baja velocidad y el flujo critico (Ngg = 1) es un estado tedrico en
corrientes naturales y representa el punto de transicion entre los regimenes subcritico y

supercritico.

También se puede determinar el patron de flujo con las siguientes condiciones

1.- si Ngr<L1, el patron de flujo es segregado.

2.- si Ngg>L1 y >L2, el patron de flujo es distribuido

3.- s1 L1 <Nggr =L2, el patron de flujo es intermitente.

Para: .1 y 1.2

L =exp(—4.62-3.757X - 0.481X* -0.0207.X"

L, =exp(1.061-4.602.X —1.609.X> —0.179.X" +(0.635%107 X*)

X =In(A)

[22]
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Tabla 1.2. Formulas para el flujo con el numero de Froude.

Paggﬁ;oengij © Cgé%le;ﬁ:lto Flujo ascendente C+ Flujo descendente C-
Segregado B@= D_E:'?;;a;:g ct=(1- ﬁ}hl% fr=l1- f:"f“l_;_: .-:::r:;»J
Intermitente H,(0)= D—;Eé;t €+=0(1-n 2'56‘;_::;':‘:“”] Igual que el segregado
Distributivo Hy (0= %ET C+=0 Igual que el segregado

1.7. LA BURBUJA DE TAYLOR.®

Taylor llevo a cabo un experimento, en el cual demostraba que la velocidad final de las
burbujas pequenas depende de las propiedades del fluido pero son independientes del
diametro de la tuberia. En este experimento, €l calculaba la velocidad de la burbuja en la

tuberia con la siguiente expresion:

(1.18)

Vo, = 0.35\]gd(“’1 B ’O% ~0.35,/gd
L

donde v.res la velocidad de la burbuja de Taylor.

Cuando v..r > v (velocidad de las burbujas pequenas del flujo), la cima de la burbuja de
Taylor arrastra a las burbujas mas pequeias delante de ésta; sin embargo, si Vot < Vi, que es

posible en las tuberias mas pequenas, las burbujas crecientes se acercan a la burbuja de

[23]
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Taylor por atras de la misma. colapsan con ella, incrementan su tamano, y por ultimo. causan
una transicion en el flujo bache. Bajo esta ultima condicion, el flujo burbuja no existe,
excepto en flujos de gas muy pequefios que no permiten la formacion de la burbuja de
Taylor. Para sistemas aire-agua a condiciones estandar, la velocidad de la burbuja pequena
puede ser igual a la velocidad de la burbuja de Taylor cuando el diametro de la tuberia es

cercano a 1.8 pulgadas (4.6 cm.).

En el flujo bache, la burbuja de Taylor, que se forma por la aglomeracion de burbujas mas
pequenas, ocupa la mayor parte de la seccion transversal de la tuberia; las burbujas de Taylor
son axialmente separadas por el bache de liquido en las cuales las burbujas pequefias son
dispersas. El liquido confinado por la burbuja de Taylor y los flujos en la pared del tubo caen
alrededor de la pelicula de la burbuja; la interaccion entre esta pelicula y la burbuja de Taylor

ascendente, aumenta con el incremento del gasto del flujo.

1.8. METODO DE TURNER.

En los afios sesentas, Turner investigo el flujo critico en el que reportd un modelo teorico y
pruebas de campo, y desarrolld una expresion para estimar el dato de flujo de gas critico para

los liquidos que ascienden de un pozo:

Mr (1.19)

v, :1‘912{ :

La ecuacion .19 incluye el 20% de tolerancia ascendente para ajustar los datos de campo
sugeridos por Turner, la expresion es referida ampliamente para la estimacion del gasto de

flujo critico para el liquido ascendente continuo.

Entonces, se puede utilizar la siguiente expresion para la velocidad critica:

N

v, = 1593{@} (1.20)
Pa
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Turner también propuso un metodo basado en dos modelos fisicos para realizar predicciones
en pozos de gas, en los que la pelicula de liquido se mueve a lo largo de la tuberia y entra en
forma de gotas de liquido a un equipo de gas. El modelo de las gotas de liquido esta basado
en una particula ligera en un gas que alcanzara una velocidad final, esta velocidad final
depende del tamano de la particula, de la tension interfacial, de la densidad del liquido, de la

densidad media del fluido, viscosidad y de la forma de la particula.

En un pozo de gas, si la velocidad ascendente del gas es menor que la velocidad final, el
liquido empezara a acumularse provocando eventualmente que el pozo se acumule liquido y
muera. Aplicando la ecuacion 1.21 utilizando la velocidad final para condiciones de fondo de
pozo y condiciones estandar, se obtiene el minimo gasto de gas. q. para remover

continuamente los liquidos del fondo del pozo.

3.06Pv, 4 (121)
q. = TZ .
Donde:
1
v, =562 (67 -0.0031P): (122)

(0.0031P):

vy : Velocidad del gas
P : Presion a condiciones estandar
A : Area

T, : Temperatura a condiciones estandar
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Turner demostro que controlando las condiciones de flujo en la cabeza del pozo contrarresta
la carga del liquido, su trabajo demuestra que la relacion liquido-gas entre 1 y 130
BL/MMPCD no influye en la velocidad minima de elevacion; la validacion del metodo de
Turner se probd para presiones tanto altas como bajas del flujo en la cabeza del pozo. El
sugirio un factor de seguridad del 20% que se utilizara para determinar la velocidad critica;
para presiones altas del flujo en la cabeza del pozo (=500 psig) el 20% del factor de
seguridad podria emplearse también; sin embargo, para presiones bajas en la cabeza del

pozo (<500 psi) no se requiere este factor.

[26]
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carrturo 2. FRICCION.

Desde los primeros tiempos el hombre conoci6 la friccion, por ejemplo: para hacer fuego,
frotaba dos palos secos aprovechando el calor producido por el roce entre €stos; cuando
caminamos estamos haciendo uso de la friccion, ya que ésta impide el deslizamiento de los
pies, otros casos pueden ser clavar un clavo, arrastrar una plancha, frotarse las manos, etc.
Asi que la friccion puede definirse como la resistencia al movimiento entre dos superficies
cualesquiera en contacto directo: ahora bien, aplicando este concepto a la ingenieria
petrolera, se presenta este fenomeno cuando tenemos en estudio un fluido que pasa a traves
de un tubo y entre estas dos superficies actua una resistencia al flujo, lo que provoca una

perdida de energia en el flujo.

El componente de friccion es diferente para cada tipo de flujo y para cada angulo de

inclinacion. Esta variable siempre causa una pérdida de presion en la direccion del flujo.

En el flujo laminar la friccion es linealmente proporcional a la velocidad del fluido y en el

flujo turbulento la friccion es proporcional a v". donde n es el parametro de turbulencia que

tiene unrango de 1.7 < n < 2 y la v es la velocidad superficial.

El término (i—i] representa la pérdida de presion por friccion cuando el flujo de gas y
. f

liquido es simultaneo en las tuberias, este término no es analiticamente predecible excepto
para el caso de flujo laminar de una sola fase; aunque es posible determinarlo
experimentalmente. Las ecuaciones siguientes nos muestran como definir el factor de

friccion en el flujo bifasico:

{d_p] vyt 2.1)
dL f 2gcd
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(f@) _SeP (2.2)
dI‘ f 2gcd
(@J:%@% ................................... (2.3)
dL I zgcd

En general, el metodo para el factor de friccion de dos fases se determina y se examina en el
comportamiento de un patron de flujo. La ecuacion 2.1. que es para el patron de flujo
burbuja, se basa y usa datos del liquido; la ecuacion 2.2, que es para el patron de flujo niebla,
se basa y se usa normalmente para gas; y en la ecuacion 2.3, que es para la mezcla, la

p;(densidad del fluido) puede variar dependiendo del investigador o de la discusion

- 112
previa. -

Para solucionar los problemas que se ocasionan en el flujo de las tuberias, se aplica el
principio de la energia, la ecuacion de continuidad y los principios y ecuaciones de la

resistencia de fluidos al flujo.

La resistencia de fluidos al flujo en las tuberias, no tan so6lo se genera en los tramos largos,
sino también en los accesorios de tuberias tales como codos y valvulas que disipan energia al

. . - 2
producir turbulencias relativamente grandes.”

La ecuacion de la energia o de Bernoulli para el movimiento de fluidos incompresibles en

tubos es:

2

P Ve P vy
—+ +Z,=——+—
prg 2*g prg 2xg

+Z,+h; (2.4)

El término de la elevacion, Z, esta relacionado con la energia potencial de la particula y se
denomina carga de altura, el término de la presion P/(pg) se conoce como carga de presion y
representa la altura de una columna de fluido necesaria para producir la presion P; el término
de la velocidad V/(2g). es la carga de velocidad (altura dinamica) y representa la distancia
vertical necesaria para que el fluido caiga libremente (sin considerar la friccion), si alcanza

una velocidad V partiendo del reposo; y por ultimo, el término hs representa las pérdidas de

[28]
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presion por friccion. Cada uno de los términos de esta ecuacion tiene unidades de energia, de

peso o de longitud y representan cierto tipo de carga.”
En la ecuacion de la energia, hy es la pérdida de presion por friccion.

Cabe mencionar que los efectos de la friccion no son tan favorables, ya que destruye la
efectividad de la tuberia debido al desgaste, al calor y a la demanda de mayor energia para el

fluido que se maneja en la tuberia.

Hay dos caracteristicas que son independientes entre si, pero en la pérdida de presion por
friccion intervienen en forma directa, ya que uno depende de las propiedades fisicas del
fluido que es numero de Reynolds y la rugosidad que depende de la heterogeneidad de la

superficie en donde viaja el fluido.

2.1. NUMERO DE REYNoLDs.

El numero de Reynolds es un nimero adimensional utilizado en mecanica de fluidos, en el
diseno de reactores y en la caracterizacion de los fenomenos de transporte en los fluidos. Este
numero es la relacion entre las fuerzas inerciales y las fuerzas viscosas: y también, indica el
grado de turbulencia de un fluido, es decir, un numero de Reynolds critico distingue entre los
diferentes regimenes de flujo, tales como laminar (si es menor a 2100), o turbulento (si es

mayor a 3200), en tuberias, en la capa limite, o alrededor de objetos sumergidos.

El nimero de Reynolds se expresa de la siguiente forma:
Y cd (2.5)

Donde D es el diametro del tubo, p la densidad del fluido, y & la viscosidad, v v su

velocidad.
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El numero de Reynolds también permite caracterizar la naturaleza del escurrimiento, ademas
de indicar la importancia de la tendencia relativa del flujo hacia un régimen turbulento
respecto a uno laminar y la posicion relativa de este estado del fluido en determinada

longitud.

2.2. RUGOSIDAD.

La rugosidad de una tuberia es una caracteristica de su superficie, la cual esta constituida por
pliegues o crestas unidas formando una superficie homogéneamente distribuida; esta

propiedad depende del tipo de material que se emplee en la construccion.

Para obtener la ecuacion de la rugosidad se relacionara en forma directa la variacion de la

longitud con la rugosidad por medio de la siguiente expresion.

i Api
i=1

E=—"— (2.6)

n. . ﬁ .
g A[ yr )Lz

Donde:

"

> Api=P. -P, 2.7)

il

Donde P, es la presion estatica y P presion superficial. Actualmente se admite que la

rugosidad (&) puede expresarse por la altura media de dichos pliegues al considerar las

caracteristicas de flujo.
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Los valores mas comunmente empleados en la industria son:

Tuberia Rugosidad[E(pg)]
Estriada 0.00006
Produccion o
) 3 0.0006
perforacion
Escurrimiento 0.0007
Galvanizada 0.0006

2.3. FACTOR DE FRICCION. %

El factor o coeficiente de friccion f; que es adimensional, puede deducirse matematicamente
en el caso de régimen laminar, pero en el caso de flujo turbulento no se dispone de relaciones
matematicas sencillas para obtener la variacion del factor de friccion con el numero de
Reynolds. Ademas, algunos investigadores han demostrado que la rugosidad relativa del
diametro de la tuberia (relacion de la altura de las imperfecciones superficiales interior de la

tuberia) también influye en el valor del factor de friccion.

La perdida de presion debida a la friccion del fluido contra la superficie interna de los
sistemas de tuberia, puede hacer dificil que se alcancen las expectativas del gasto segun las

caracteristicas del fluido.

La mayor parte de los ductos por los cuales pasa un fluido, y que han estado en servicio
durante varios anos, sufren alguna reduccion en su capacidad de conduccion debido a las
mcrustaciones o al revestimiento de limo que tiende a depositarse sobre la superficie interna
o paredes de la tuberia. El indice de deterioro depende de la constitucion quimica del fluido y
del material de la tuberia; por lo tanto, cuando se planea construir un ducto, es prudente tener
en cuenta todo tipo de factores que pudieran presentarse y las condiciones en las que se

encontrara despues de un periodo de anos de servicio.
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Colebrook y White, mediante una simple aplicacion de su Ley de Transicion, demostraron
que si la rugosidad aumentaba desde K = 0.01 pulgadas en una tuberia de 20 pulgadas la
capacidad de conduccion se reducia en un 25%; sin embargo, la reduccion correspondiente a
el area de la seccion seria solo un 2% aproximadamente. Entonces, se confirma la solidez de
la hipotesis en donde la reduccion de la capacidad de conduccion se debe enteramente al

aumento de la rugosidad con la edad de la tuberia.

Analizando los datos de los ensayos sobre tuberias de fundicion, Colebrook y White,
dedujeron que la rugosidad aumenta uniformemente con la edad. y por tanto. puede

expresarse correctamente mediante la formula empirica:
K=Ko+at (2.8)

Donde, Ko es la rugosidad efectiva inicial, K es la rugosidad efectiva después de t afios y a es

el indice de aumento anual de la rugosidad.

La rugosidad natural de las tuberias comerciales (Hierro fundido, hormigon, etc.) es
naturalmente irregular, sin embargo, la rugosidad absoluta de una tuberia comercial se puede
caracterizar también por un valor K que es igual al diametro de los granitos de arena de una
tuberia de rugosidad artificial que diera el mismo valor del factor de friccion para un numero

de Reynolds suficientemente elevado.

Colebrook ideo una formula empirica para la transicion entre el flujo en tubos lisos y la zona

de completa turbulencia en tubos comerciales, tal ecuacion se muestra a continuacion:

PO RIS
J7 37D Re.[f (2.9)

En donde,

f = factor tedrico de pérdidas de carga.
D = diametro interno de la tuberia.

¢ = Rugosidad del material de la tuberia.

Re = numero de Reynolds.
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La relacion (¢/D), se conoce como la rugosidad relativa del material y se utilizo para

construir el diagrama de Moody.

2.3.1. CORRELACION PARA EL FACTOR DE FrRiccIon. 4726

Los valores para el factor de friccion de dos fases, fueron obtenidos a partir de la solucion de

la ecuacion del gradiente de presion.

Uvﬂil;sc . 2\3 (?1
fy = dpfy Pe¥nVs - £ singp, |5 (2.10)
dz g.p g, G,v

m-m

El factor de friccion se normalizo para dividirse entre factor de volumen sin

resbalamiento £, _, el cual debe predecir la velocidad del flujo del fluido. El factor de friccion

L

sin resbalamiento es obtenido del diagrama de Moody a partir de:

~

) N -2
fos =| 2log] — @.11)
4.5223log N, —3.8215
Donde
A+ p - 2),d 2.12)
Rens ,UL).,Jrﬂg(l*/?.)
0
G, d
Rens > (213)

A (1= 2)

Este numero de Reynolds se aproxima al numero de Reynolds para el liquido o gas, como A

se aproxima a 1 0 0 respectivamente.

Se encontro que el factor de friccion normalizado es funcion del contenido del liquido 4.y

del colgamiento del liquido H, (). Un analisis de regresion indica que el factor de friccion,
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el A y el H,(0) son tanto variables dependientes como variables independientes,

demostrandose en la siguiente relacion.

fo A
RS (2.14)
7 {[wﬂ-}

La ecuacion para factor de friccion es:

-fm 5
—=e (2.15)
-f:‘?.f
Donde:
_ [h‘l(‘l') //
5= l { 0.0523 +3.1821n(y) - 0.8725[In(y)[" + 0.01853[In(»)[} } (2.16)
y
y=rt (2.17)

Si el valor de “y” se encuentra en un rango entre 1 y 1.2, la funcion S se calcula como:

S=In(22y-1.2) (2.18)

Como el flujo se aproxima al 100% de gas:

A—=05-0,y f,>f.—>/,

Y como el flujo se aproxima al 100% de liquido:

A
2 _>l-.S_>03 y ‘f’{p_)f;is%-fjp
L
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Las correlaciones de colgamiento y de factor de friccion se desarrollaron utilizando variables
adimensionales; ambas correlaciones no pueden emplearse con el flujo de una sola fase, ya

que este flujo es solo de liquido o de gas.

2.4. DIAGRAMA DE Moobpy.”’

El diagrama de Moody es la representacion grafica en escala doble logaritmo del factor de

friccion en funcion del numero de Reynolds y la rugosidad relativa de una tuberia.

En la ecuacion de Darcy-Weisbach aparece el término A que representa el factor de friccion
de Darcy, conocido también como coeficiente de friccion; el calculo de este coeficiente no es

inmediato y no existe una unica formula para obtenerlo en todas las situaciones posibles.

2

LV~

.
A= z,»__,{ “"’D} (2.19)

En donde:

hs= Pérdida de carga a lo largo de la tuberia de longitud L
L = Longitud de la tuberia, expresada en m.

D = Diametro interno de la tuberia, expresada en m.

V = Velocidad promedio del fluido en la tuberia, expresada en m/s.

Se pueden distinguir dos situaciones diferentes:

a) Flujo laminar: En este caso se utiliza una de las expresiones de la ecuacion de

Poiseuille y el factor de friccion depende unicamente del nimero de Reynolds

(f= 64/Ng.).

b) Flujo turbulento: Para este tipo de flujo se emplea la ecuacion de Colebrook-White y

el factor de friccion depende tanto del numero de Reynolds como de la rugosidad

*7 Bibliografia al final del documento.




Universidad Nacional Autonoma de México

En la figura 2.1 se puede observar el diagrama de Moody, en el eje de las abscisas se
encuentra el numero de Reynolds (Nr.) v en los ejes de las ordenas se presentan dos

parametros, teniendose en el lado izquierdo el coeficiente de friccion (A) v la rugosidad

relativa de la tuberia; por tal razon. en este caso se hace uso de una familia de curvas,
una para cada valor del parametro (& / D), donde k es el valor de la rugosidad

absoluta, que es la longitud (habitualmente en milimetros) de la rugosidad medida

Facultad de Ingenieria

directamente de la tuberia.

relativa (K/d) en el eje derecho.
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Fig. 2.1. Diagrama de Moody.'
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Carituro 3. PATRONES DE FLUJO.

El patron de flujo es la configuracion de la estructura de las fases en la tuberia y esta

determinada por la forma de la superficie, conocida como interfaz. que separa una fase de

otra. ?

Los patrones de flujo son muy importantes en el comportamiento de las caidas de presion en
la tuberia, ya que son causantes de los efectos del fenomeno de colgamiento que provocan los

abatimientos de presion.

Es importante identificar tanto la fase que esta en contacto con la pared de la tuberia o lineas
de flujo como los efectos que son provocados debido al comportamiento de los fluidos y a las

condiciones de operacion en las instalaciones de proceso.

3.1. TIPOS DE PATRON DE FLUJO.* %7

Los tipos de patron de flujo pueden ser experimentales o teoricos y cada uno de ellos tiene
bases y restricciones. Para los experimentales se menciona que sus condiciones de operacion
son parecidas a los datos experimentales, por lo tanto, no es necesario hacer algin ajuste;
pero su restriccion es que la construccion de un modelo experimental es muy costoso y su
elaboracion presenta dificultad, ademas de que su aplicacion solo se asegura en el rango de

los datos del experimento.
Para el tipo teorico se abarca un rango grande de parametros y de propiedades de los fluidos

(diametros, densidades, etc.), pero eéstos deben ser validados mediante un modelo

experimental.
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El problema mas frecuente en la prediccion de caidas de presion en los pozos fluyendo y en
bombeo neumatico, se presentan cuando los fluidos comienzan a ascender debido a que sus
propiedades cambian a lo largo de la tuberia, por tal razon no es posible aceptar facilmente
una sola solucion. Para estos casos de flujo de dos fases las soluciones son complejas y su

analisis se dificulta cuando se estudian las condiciones de frontera.

Bajo las condiciones de flujo ascendente el gas tiene una velocidad superior a la del liquido;
como resultado, la densidad de la mezcla gas-liquido de fondo fluyendo es mayor que la
densidad correspondiente que puede ser calculada de la relacion gas-liquido producido a las
condiciones de presion y temperatura de fondo. Otra consecuencia que se llega a presentar
debido a la diferencia que existe entre las velocidades, son las diferentes configuraciones o
regimenes de flujo, en las que se tienen: flujo tipo burbuja, tipo bache, (bache-anular)
transitorio y niebla (Figura 3.1); estas geometrias de flujo en un sistema bifasico influyen

fuertemente en las caidas de presion.

niebla
Fig. 3.1. Configuracion geométrica del flujo vertical.
3.1.1. FLuJO BURBUJA.?
En este régimen de flujo el liquido es la fase continua y ocupa la mayor parte de la tuberia,
mientras que la fase dispersa de gas libre, que es pequena, se presenta en pequenas burbujas

distribuidas al azar y de diametros variables, las cuales se mueven a diferentes velocidades

debido a sus respectivos diametros.
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Durante el flujo burbuja se puede llegar a presenciar un flujo homogeneo cuando el gasto de
gas es bajo, ya que el liquido es el que ocupa el volumen de la tuberia, y algo similar ocurre
cuando la velocidad de la fase de gas es muy alta, porque la caida de presion por friccion es

muy pequena en el gas y por tal razon no es considerable.

3.1.2. FLuJO BACHE.}

En esta configuracion de flujo, la fase de gas tiene un volumen mayor, aunque la fase liquida
todavia es continua; las burbujas de gas se colapsan formando burbujas mas grandes que son
separadas por los tapones de liquido, los cuales son aproximadamente del mismo diametro y
forma de la tuberia. La velocidad de la burbuja de gas es mayor que la del liquido, si se
compara con la velocidad del bache del liquido, siendo que esta ultima no es constante. ya
que el movimiento del liquido depende de la velocidad ascendente del gas, que provocara no
solamente pequenias fricciones, sino tambieén el colgamiento de liquido que influira en la
densidad del fluido; ademas. existe una pelicula de liquido alrededor de la burbuja. que puede
moverse hacia arriba o hacia abajo pero posiblemente a una velocidad muy baja. Cabe
mencionar que cuando se presentan velocidades mas altas, el liquido puede estar disperso en
las burbujas de gas; y también, el efecto que pueden generar ambas fases de gas y liquido en

el gradiente de presion puede llegar a ser significativo.

3.1.3. FLUJO TRANSITORIO.?

En este tipo de flujo, ocurre el cambio de la fase de liquido continua a la fase de gas
continua; el bache de liquido que esta entre las burbujas dispersas y el volumen mayor de
liquido llega a entrar en la fase de gas. Los efectos del liquido no afectan el comportamiento

de este régimen y la fase de gas es predominante.

3.1.4. FLUJO NIEBLA.?

Aqui, la fase de gas, que es continua, controla el comportamiento de flujo y el volumen de

liquido es arrastrado y transportado por el gas mediante una pelicula de liquido; también. una

pelicula de liquido moja la pared de la tuberia pero sus efectos son secundarios.
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3.2. EFECTOS DE LOS PATRONES DE FLUJO, "'

Una de las principales razones por las que la mayoria de los modelos para flujo vertical
tienen dificultades. es porque a lo largo de la tuberia se presentan varios patrones de flujo a
condiciones de operacion. De hecho, si uno observa el comportamiento del flujo de aceite
desde el fondo del pozo y a lo largo de la tuberia, se pudiera describir el siguiente
comportamiento: flujo de liquido como la tunica fase, flujo burbuja, flujo bache (tapon),

transitorio, y finalmente flujo niebla.

En la correlacion de Orkiszewki se detalla cada patron de flujo, por lo que es apropiada para
describir el comportamiento del flujo a lo largo de la tuberia. Se puede encontrar en cada

patron de flujo que existe en el punto en el que se requiere el analisis el valor de la p

densidad de la mezclay el 7, gradiente de friccion.

En la figura 3.2 se muestra el mapa de patrones de flujo que se utiliza para analizar los
cambios de flujo en la tuberia, en la cual las lineas representan el lugar de transicion de un
régimen a otro. El mapa es una composicion del trabajo de Wallis en el flujo burbuja y en el

flujo bache; y el trabajo de Ros en el flujo transitorio y el flujo niebla.’

= 100 -~
— ot
b
e g i ¢
~—— Burbuja
- Espuma
. 10~ Bstiier {Homogeneo)
a” o bache
F
2 Ve
g /s
- 3L Bache
=2 B Ly
=
@
g i
% . Tapon Niebla
T 01 1
E 0.1 1 10 100 1000

P 1/4
Velocidad superficial del gas VSG (—g—':;-—)

Figura 3.2. Mapa de los patrones de flujo vertical de dos fases usado para el modelo de

r . 3
caidas de presion.”
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Para graficar las fronteras de los patrones de flujo, Ros utilizo coordenadas adimensionales:

Numero de la velocidad del gas, N, = vsc( pl/gg )H (3.1)
S/
r . . . )0 / %
Numero de la velocidad del liquido, N; = vSL( /L/gO'J (3.2)

Evaluando con N, =1.0, y con varios valores de N, entre 0.1 a 1000, se observo que se

cruza el mapa horizontalmente y por consecuencia las regiones de los regimenes de flujo que

SOn:

1. Burbuja a Bache (Wallis).
2. Bache a transitorio (Ros).

3. Transitorio a Niebla (Ros).

Primero, se definieron las fronteras de los regimenes de flujo en el estado de flujo vertical de

dos fases:

1. Burbuja a Bache (Wallis).

9/ = 3.3
a, " Ls (3.3)
L, =1.071-0.2281 (qz’;‘”’l), con L, >0.13 (3.4)

2. Bache a Transitorio (Ros).

N, =L, (3.5)

L, = 50+30N, (3.6)

3. Transitorio a Niebla (Ros).
N, =L, (3.7)

L, =75+84N, (3.8)
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La correlacion para la densidad de la mezcla y la pérdida de friccion en el flujo burbuja. Este
regimen corresponde a la clasificacion de la fase liquida continua. Wallis contribuye el flujo
de transicion de las fases. Jgr. que representa el flujo que tienen las particulas de un
componente de una zona de alta concentracion a una de baja concentracion de gas, a una
velocidad que se le llamara velocidad volumetrica promedio, vr. Esto es en terminos de la

velocidad relativa entre las fases, v, se obtendra:

Jo =vgall-a) (3.9)
Donde o es la fraccion volumetrica de gas, o=1-gr.

En términos individuales de cada componente del flujo.

Jo =(l—a)J,—al, =(l-a)vg —avg (3.10)

Donde v, y vy son las velocidades superficiales del gas y del liquido, en un sistema
multifasico. La ecuacion 3.9 y la 3.10 pueden ser generalizadas a las formas:

Jg =a(l-a)'vg, (3.11)

Jog =(—a)vg—all-a) vy (3.12)

Donde v, es la velocidad relativa o de resbalamiento de una de las fases con respecto a la

otra.

En el flujo vertical de dos fases en una tuberia, las burbujas pequenas se colapsan durante el
flujo y las burbujas grandes tienden a provocar la turbulencia. Harmathy presento una
correlacion que describe este proceso:

v, = 0.79 M

Pr

Donde: v, es la velocidad ascendente de la burbuja, o, es la tension superficial.
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Para un sistema aire-agua,v_ = O.SIPAZO , se usa la ecuacion 3.11 y varios valores de n se

L

presentan en un diagrama de flujo de difusion en la figura 3.3.

0.5F -

& 0.5 2

L —

o =
. 04r 0.4 >
= n=0.5 o
= 0.3' 0.3 h=.
S g
@ n=L0 T
e 0.2 . 0.z s
& S
® g n=20 'E
Y - 0.1 b
£ 3
‘g 0 1 ] L M U .%
£ 0 0.2 0.4 0.6 0.8 L0 g
8 Fraccion de volumen del gas , @
a 4-0.1
)
m .

4-0.2

Figura 3.3. Diagrama del flujo de difusion usado por Harmathy para v...

El valor de n es funcion del sistema utilizado y también representa el grado de turbulencia en
el flujo de dos fases; Zuber presento una ecuacion para flujo turbulento que considera las

ecuaciones 3.11 y 3.12 con el valor de n=0,

p
V5o = Covy t v, (3.14)

Donde la constante Cy esta en funcion de las propiedades fisicas v del patron de flujo, en el
flujo burbuja el valor de Cy es aproximadamente de 1.2, Zuber reportd que el valor de n
puede llegar hasta 2 para condiciones de flujo ascendente de la burbuja. La ecuacion 3.14 se
utilizara para calcular el colgamiento del gas necesario para evaluar la densidad promedio de

la mezcla. Sustituyendo la ecuacion 3.11 y 3.12 con un valor de n=1, obtenemos:

o= % {1 + ‘;f - Vv v, ) —dvg /v, } (3.15)
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La figura 3.4 muestra la curva de flujo de transicion de fases para n=I1, en donde el flujo
burbuja se grafico para cada combinacion de vy, y v, usando la ecuacion 3.15 y la

ecuacion 3.12 para un sistema aire-agua a 100 lb/pg” en una tuberia de 4 pulgadas de

diametro interno.

0.7k5" | Ja ;
Wallis) 1
vei=g ! Disminucion del
~ad liquido
0.6 N los
i 8
g i Pay = 100 psia =
] - AV N
s 05 : d'=4.00in. s =
3 \ Vg = 0.085 ft/sec. >
. A ! -0~ Cilculo del modelo d =
§ 0.4 \ c:i;:sod:pz:iéio ) 710.4 f
& _ -
g ! \ .  Flujo bache g
g O N JLEI
‘% 0.2 Flujo burbuja ' .E
a - 5
% "??a(;‘.,y ‘10. 2 é _
: %, ;
g o % .1 o
= =l
equadon 7 \ 2
% @2 04 06 O 9\. 00
Fraccion de volumen de gas
0.1

Figura 3.4. Diagrama de flujo de difusion de las fases para las caidas de presion del modelo

donde se muestra el cambio de régimen de flujo.

Al desarrollar las ecuaciones 3.14 y 3.15 para colgamiento de gas, podemos escribir las

ecuaciones para p,, la densidad de la mezcla y 7, el gradiente de friccion, en el régimen

burbuja:

P =0-a)p, +ap, (3.16)
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7, = JnPars (3.17)
’ 2¢.d

La correlacion para la densidad de la mezcla y la perdida de presion en el flujo bache. Este
regimen corresponde a la clasificacion de fase dispersa, y puede ser el mas complicado para
analizarlo con una correlacion, ya que se manejan varias variables y tiene una gran
sensibilidad. En el flujo burbuja, el gradiente de colgamiento es mas predominante que el
gradiente de friccion; en cambio, en el flujo bache, el gradiente de friccion afecta mas que el
gradiente de colgamiento; tambien depende de las condiciones de flujo ya que tiene altas
velocidades y presiones bajas, porque el cambio de gradiente de aceleracion y del gradiente

total de presion se pueden aproximar a las condiciones de flujo sonico.

La correlacion de Orkiszewski se ajusto para poder caracterizar este regimen de flujo bache,
por lo que se limitaron ciertas condiciones, introdujo un nuevo parametro que es I', llamada
la funcion de distribucion del liquido; empezo a relacionar este parametro con la velocidad
del fluido y la viscosidad del liquido, y después se anadio la velocidad del liquido, la relacion

gas-aceite y la tension superficial.

La correlacion de Orkiszewski para la densidad de la mezcla p,, y el gradiente de friccion

.

T, ,Scexpresa.

W, )
o, =TrtPA b (3.18)
qr +v,;4
r, = InPrr | GtV (3.19)
. 2g5d g{ +v5‘4

En las ecuaciones anteriores, v, es la velocidad ascendente de la burbuja como en la
correlacion de Graffith y Wallis:
v, =C,C, [gd (3.20)

Donde C; y C; estan en funcion de la burbuja y del nimero de Reynolds del liquido. La

.

funcion de distribucion del liquido esta limitada por:
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T >-0.065v, (3.21)
y
e (1— Py ] para v,)10 (3.22)
qgr +v,A4 P

Desde que se manejan dos liquidos en los datos de campo hay una correlacion de distribucion

del liquido para cada uno:

1-. Agua.
. 0013
Si v, <10, =" 001(;2510 ML _0.681+023200g,, v, —0428log, d  (3.23)
Si v, 210, = 0‘0431[2%;0 ML 0.709-0.162l0g,, v, —0.888log,, d (3.24)
2-. Aceite.
_ 0.01271 1
Si v, <10.I' = ;ilg(“ﬂ 1) 0.28440.167log,, v, +0.113log,, d  (3.25)
Si vy >10,T = 0'02?41;?;3% 1) 0.161+0.56910g,, d-
0.0110g,, (1, +1
log,, v, ;;g?(;“ﬂ ) +0397+0.63log,, d} (3.26)

Las restricciones que existen en las ecuaciones de I' son para eliminar los gradientes de

presion que son discontinuos o que varian mucho entre los regimenes de flujo.

La correlacion de la densidad de la mezcla y la pérdida de friccion en el flujo niebla. Este
régimen corresponde a la clasificacion de la fase de gas continua, que resulta muy importante
en los procesos industriales donde se presenta la transferencia de calor y de masa en el flujo

de dos fases.
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Para la correlacion de colgamiento en este régimen, Ros sugirio que virtualmente no hay
resbalamiento en el flujo niebla y esta caracteristica se puede dar como:

co=a=—16 (3.27)
q; +4g

La ecuacion 3.27 puede ser cuestionada porque cuando las condiciones del flujo se acercan a
flujo transitorio, podria ocasionarse que la fraccion de gas en el flujo sea menor que la

obtenida por la ecuacion 3.27, en esto se basa la relacion de Turner. Wallis modifico como se

muestra:
o — J1 =1.0 (3.28)
1-3.1¢; 3.1¢
Donde,
_ -1
* Pg ’
J. =y | —rc (3.29)
¢ SG_gd(pL _pc)_
_ 1
« Pr :
J, =v, | — (3.30
- Sl_gd(pg - pG )_ )

Resolviendo la ecuacion 3.28 para el colgamiento ;. se calcula la densidad de la mezcla
promedio:

P =pré+psl-¢&,) (3.31)

La relacion de colgamiento (ecuacion 3.28), solo es valida para el patron de flujo transitorio
con un 20% en la caida de arrastre; para el gradiente de friccion que se presenta en el flujo
niebla, Ros sugirio que la velocidad superficial del gas junto con el factor de friccion como

componente de la velocidad, puede usarse para determinar empiricamente la razon de

rugosidad relativa % :

f;mocv;cr G.
2g.d

%]
J
[§]
—

Tj(‘:
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La relacion de rugosidad relativa se basa en numeros adimensionales:

N, =452 xlo*(MJ Pe (3.33)

o ol

) Mo

Si N, <0.005,8/,= ——— (3.34)

7 /d PcVsed

_ 17486V

Si N,y 20.005.8/, = 178 8Ny (3.35)

PcVsed

Con 0.001 < gd <0.5

En la fase de gas continua se presenta el gradiente de friccion, excepto donde la presion es
baja v la velocidad es alta. Bajo estas condiciones, el flujo sonico y el gradiente de presion

hacen su aparicion.

La correlacion para la densidad de la mezcla y la pérdida de friccion en el flujo transitorio.
Este régimen puede clasificarse como la transicion entre la fase dispersa y la fase de gas
continua; tiene solamente un cambio en los datos de campo disponibles durante este régimen,
el cual no se toma en cuenta y los resultados tienden a ser correctos. Orkiszewski menciono
que la pérdida de friccion mas pronunciada se obtendra si el gradiente de friccion es

calculado con la velocidad del gas. Las siguientes ecuaciones estan en términos de la p

densidad de la mezclay el 7, gradiente de friccion:

(L_U B ‘NTG )!OAT I bache +(NG B LS )foA]V I niebla

, = 3.36
Pa (L_l-f B Ls ) ( :
- (LU - NG )Tf i bache +(NG - LS )Tf $ niebla Q3 27)
’ (L —Ls) -

Donde Ng esta relacionado al peso promedio descrito en la ecuacion 3.1; Ls y Ly estan
relacionados a las fronteras de los patrones de flujo bache y niebla como se muestra en las

ecuaciones 3.6 y 3.8 respectivamente.
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3.3. MODELO DE TAITEL Y DUKLER.?

Taitel y Dukler desarrollaron un modelo tedrico para determinar la relacion que hay entre las
variables del régimen de flujo transitorio, como lo es el gasto de masa del gas, el gasto de
masa del liquido, las propiedades de los fluidos, el diametro de la tuberia y el angulo de
inclinacion de la tuberia con respecto a la horizontal; ellos consideraron 5 patrones de flujo

basicos que se incluyen en las siguientes ecuaciones para hacer un analisis:

1o | =

(dP/ax)L* |
X=|i——— 3.38
(@ )G | (339
1
(@p/de)rs | |2
T- (3.39)

(Pr —Pglgcosa

7:(pl_pG)gSina (340)
(dP/dx)G* |
U .
o G (3.41)

Pr — P JDgcosa
DU .
K=F 2
VL

Todas estas ecuaciones pueden determinarse a condiciones de operacion, mientras que las

b | =

= F[Re,. ] (3.42)

velocidades y los gradientes de presion se calculan a condiciones superficiales. Los cambios

de flujo son controlados particularmente en los siguientes grupos:
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Estratificado a Anular XFY

Estratificado a Intermitente X EFY

Intermitente a Burbuja disperso X TY
Niebla a Ondulado XKY

Liquido anular disperso a XY

Intermitente y a Burbuja

Las variables que se manejan para caracterizar los patrones de flujo estan sefialadas en la
figura 3.5, en donde estan todos los cambios de flujo promedio. (Taitel y Dukler, 1976, A

Model for Predicting Flow Regimen Transitions in Horizontal and Near Horizontal Gas-

Liquid Flow)
. - " - - o'
- Liguide Arnular Disperso é -
(AD)
- \ loo
ot 1 esiratificado o T
ondulado 107 on
"
w'} 10
)
e
10° i disn (53 o
w0 10'
x
CURVA AG B c D
COORDEHADA F vz X Kwvs X Tws X
b
tapraxt | 7y v
X = Fe
(dpsex), (- pg)/Ducosa
. ’ - s
[ fuapranf] 17 ol PoYg UL %
LIS =
LU )0 cosa [(FL-%E itima

Figura 3.5. Mapa de patrones de flujo para flujo horizontal de dos fases.

(Taitel and Dukler, January 1976, Alche Journal)
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CarituLo 4. CORRELACIONES PARA FLUJO VERTICAL.

4.1. FLUJO MULTIFASICO VERTICAL."

El flujo multifasico vertical se presenta en la tuberia de produccion; es indispensable conocer
las caidas de presion que se producen en este flujo para disefiar y seleccionar el arreglo de la

tuberia para predecir el gasto y proponer la instalacion del sistema artificial.

El gradiente de presion del flujo multifasico vertical es la suma de tres factores:

- El gradiente de presion por elevacion.
- El gradiente de presion por friccion.

- El gradiente de presion por aceleracion.

Los tres factores anteriores provocan la disminucion de la energia del fluido y por lo tanto
cambian las propiedades fisicas, por consecuencia se desarrollan diferentes correlaciones en

las que se describe el comportamiento en cada patron de flujo.

A continuacion se presentara las contribuciones de las correlaciones mas adecuadas para el

flujo vertical.

4.2. CLASIFICACION DE LAS CORRELACIONES.

Basado en la similitud de los conceptos tedricos, anteriormente los métodos eran divididos en
tres categorias; en cada categoria se seleccionaban ciertos metodos, es decir, los métodos

eran originales o Unicos.
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Las diversas correlaciones existentes para el calculo de distribuciones de presion con flujo
multifasico en tuberias, pueden clasificarse en tres grupos con base en el criterio utilizado en

su desarrollo. En la tabla 4.1 se muestran los tres grupos y los criterios desarrollados.”

Grupo I

Grupo I1

Grupo II1

Resbalamiento

entre las fases

No se considera

Si se considera

S1 se considera

Densidad de la

mezcla (P mw)

Se calcula en
funcion de las
propiedades de los
fluidos

Se calcula
considerando el
efecto del

colgamiento

Se calcula
considerando el
efecto del

colgamiento

Factor de friccion

(H

Se determina

empiricamente

Se correlaciona con
las propiedades
combinadas del gas

y el liquido

Se correlaciona con
las propiedades del
fluido en la fase

confinua

Patrones de flujo

No se distinguen

No se distinguen

Si se distinguen

Métodos o

Correlaciones

Poettmann y

Carpenter, Fancher y

Brown y Baxendell

y Thomas

Hagedorn y Brown

Duns y Ros,
Orkiszewski, Aziz,
Beggs y Brill.
Chierici, Gould y

Tek entre otras

Tabla 4.1. Criterios en el desarrollo de las correlaciones.

4.3. LAS CORRELACIONES MAS APROPIADAS PARA EL FLUJO VERTICAL.

Las correlaciones son un conjunto de datos experimentales obtenidos mediante parametros de
campo o de laboratorio, a los que se le ajusta una ecuacion o un conjunto de ecuaciones

empiricas o experimentales, (fambién se pueden presentar en forma grafica) la cual
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representara un determinado fenomeno; dichas correlaciones se aplican para obtener una
aproximacion de las propiedades de los fluidos sin tener que realizar un analisis PVT o

mediciones directas.

Debido a que el flujo multifasico es complejo y se dificulta su analisis, incluso para ciertas
correlaciones, genera un gran problema para predecir con precision las caidas de presion en
la tuberia de produccion, por lo que ha llevado a tener muchas soluciones especializadas con

condiciones limitadas.

Al pasar los fluidos provenientes del yacimiento a través de la tuberia de produccion, se
consume la mayor parte de presion disponible para que éstos sean llevados desde el fondo del
pozo hasta las baterias de separacion: por tal razon, es de gran importancia realizar una
evaluacion precisa de la distribucion de la presion a lo largo de dicha tuberia, que al hacerla
conjuntamente con un analisis integral del sistema de produccion, es posible disenar las
tuberias de produccion y lineas de descarga. proyectar aparejos de produccion artificial
(neumatico, mecanico, etc.), obtener la presion de fondo fluyendo (sin intervenir los pozos),
deducir el efecto de los estranguladores sobre el gasto, determinar la vida fluyente de los

pozos y corroborar los datos obtenidos con las correlaciones para su ajuste.

Cuando el flujo es vertical, las caidas de presion por aceleracion son muy pequenas, y por

consiguiente, su gradiente de presion se desprecia, quedando la ecuacion de la siguiente

forma:
SIRERS
AL ). \AL), (AL J;
Donde,
4 Caida de presion total.
M T
A Caida de presion por elevacion.
AL,
ﬁ =Caida de presion por friccion.

J
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Existen varias correlaciones que proporcionan excelentes resultados dependiendo a las
diferentes condiciones de flujo. De acuerdo a las comparaciones realizadas por Lawson y
Brill, los métodos tratados en este capitulo se encuentran entre las correlaciones mas
apropiadas para flujo vertical, debido a que manejan parametros como dimension de las

tuberias, propiedades de los fluidos y gastos de flujo. Estas correlaciones son las siguientes:

e Poettmann y Carpenter (1952)
e Duns y Ros (1963)

e Hagedorn y Brown (1965)

e Orkiszewski (1967)

e Beggs y Brill (1973)

4.3.1. POETTMANN Y CARPENTER.”

Poettmann y Carpenter desarrollaron un metodo semi-empirico utilizando diametros de
tuberia de produccion de 2, 2 % y 3 pulgadas, en €l incorporaron la ecuacion general de
energia junto con datos de 34 pozos fluyentes de aceite y 15 con bombeo neumatico; el
aceite, gas y agua se consideraron como una sola fase, y no se determino la correlacion de
colgamiento. Toda la pérdida de energia, en la cual se incluyo el resbalamiento y liquidos de
emergencia, se introdujo en un factor de pérdida de energia que se considero constante en
toda la longitud de la tuberia; ademas, se supuso el flujo vertical de aceite, gas y agua como

turbulento, y no se tomaron en cuenta los patrones de flujo.

La correlacion de Poettmann y Carpenter fue desarrollada bajo las siguientes condiciones:

e Tuberias de 2, 2% y 3 pulgadas.
e Viscosidades menores a 5 cp.

e RGL menores a 1500 pies®/bl.
e Gastos mayores a 400 bpd.
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La correlacion fue analizada con las condiciones senaladas y fue modificada por Fancher y
Brown, con una tuberias de 2 pulgadas de diametro interno, que se ajusta con mayor
precision que la correlacion de Poettmann y Carpenter para gastos bajos y altas RGL.

El procedimiento a seguir es el siguiente:

1. Se deben tener u obtener p;., p2. T1, Ta, R, Y, Yo. V> Qo» Qw. h, d asi como B, y Rs a p;

Y P2

2. Graficar h vs p.

3. Determinar la masa de aceite, gas y agua por barril de aceite.

M=350y,+0.0764v, R+350y, WOR (4.1)

4. Calcular el gasto masico de la mezcla wy, en Iby/dia.

5. Suponer una presion inicial en la TP.

6. Calcular el volumen de la mezcla Vr a la presion y temperatura establecida:

_ s 61 (W _r )T TN Z
V. =5.61B, +5.61(WOR)+(R RS)[ 5 .](520}[1] (4.2)

7. Determinar la densidad a la presion supuesta:

Il
—_
=
%)
S—

piﬂ

<
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8. De la figura 4.1, determinar el gradiente de presion fluyendo para el gasto masico y la
densidad, calculadas en los pasos 4 y 7 respectivamente.

9. Suponer una segunda presion en la TP para una mayor profundidad y repetir los pasos
6,7y8.

10. De los dos gradientes obtenidos, determinar un gradiente de presion promedio.

11. De la diferencia de presiones entre p; y p. determinar la distancia entre estas dos
presiones con:

Pmp by (4.4)

) o)
dh- prom dh prom

12. Repetir el procedimiento hasta completar la profundidad del pozo.

13. Para obtener el gradiente de presion incluyendo las pérdidas por friccion se tiene:

_14737x107 w,
d/12

dvp (4.5)

Donde wy, es el calculado en el paso 4, en Ib,/dia

14. De la figura 4.2 determinar el valor del factor de friccion £, con el valor obtenido en el
paso 13.

15. Calcular el gradiente de presion total con:

(&) P e @56)
dh ). 144 7.413x10° p, (d/12)°
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Donde:

5 = Pm*Pm
Pm 5

16. Por ultimo calculamos la profundidad total con:

Gasto masico, Ibm/dia

PPy _ dp _

SO

Densidad del fluido p, Thm/pie’

(4.7)

(4.8)

ciboon 10 20 P 5 40 50 60 70
400, H ; &5 E:__ T SEsEaize: HEH
) = H an e ESiZ ]
: HEEET Sz i i ‘
300/
200000+ EEg HEmmsmad
= - %M:—: HH - . gi g]: } E
i el SHi i e 1 HHH
100! =
ao‘ml = z HHEH i E SESissscec H ==
60,000; -
50{ : : sacaE
&QOOG = EE _‘ ; £ = “: E :g' £ : =
20.000: £ = £5 S o = 'i:": == =assa==
500 =020 040 » 0.50 060

iﬁ- psifpie
dh

Figura 4.1. Correlacion de la densidad del fluido (Poettmann).’
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Figura 4.2. Correlacion de datos de campo en pozos fluyentes y de Bombeo Neumatico.
(Poettmann)
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4.3.2. DuNsYRos.

El método de Duns y Ros es el resultado de una investigacion detallada de laboratorio en la
que se realizaron modificaciones y ajustes usando datos de campo; ellos seleccionaron una
aproximacion un poco diferente a la mayoria de los investigadores, definieron
arbitrariamente el gradiente de presion estatica como el peso del volumen por la densidad in-
situ y desarrollaron correlaciones para la friccion en la pared de la tuberia a partir de sus

datos de laboratorio para cada una de las tres regiones de flujo.

El gradiente total incluye un gradiente estatico, un gradiente de friccion y un gradiente por
aceleracion; los efectos de resbalamiento entre el gas y el liquido son incorporados en el

gradiente estatico.

Aunque Duns y Ros utilizaron un balance de presion en un punto especifico en lugar de un
balance de energia, sus ecuaciones son un balance de energia termodinamico. Ellos separaron
el flujo dentro de tres tipos de regiones y prepararon correlaciones independientes para el

resbalamiento y friccion en tales regiones; éstas son:

e Regién I. La fase liquida es continua y el flujo burbuja, flujo tapon y parte

del flujo burbuja existe en este régimen.

e Region II: En esta region las fases de liquido y gas se alternan. La region

cubre el patron de flujo bache y el resto del flujo burbuja.

e Region IIT : En esta region el gas es la fase continua por lo que en esta region

se encuentra el flujo neblina.

[59]



Universidad Nacional Auténoma de México Facultad de Ingenieria Capitulo 4. Correlaciones para flujo vertical

Procedimiento de calculo:

1. Calcular la densidad relativa del aceite:

141.5
Vo= o (4.9)
131.5+ °API
2. Calcular la masa asociada con un barril de liquido a condiciones estandar:
' W
m=y, (350{ éj +v., (350{&} +(0.0764)-R -y, (4.10)
1+ WOR 1+ WOR -
Donde WOR es la relacion agua-aceite.
3. Calcular la densidad de la fase liquida:
P =62.428 70(¥J+y“_[&] (4.11)
1+ WOR 1+ WOR
4, Calcular la presion promedio:
p=PitP (4.12)
2
5. Calcular la temperatura promedio:
T, +T,
T=- (4.13)
2
6. Calcular Z.
7. Calcular la densidad promedio de la fase de gas:
520 p 1
=7v,.-00.0764) = — |l = 4.14
Pe=Te ( {T+460](14.?]{ZJ (4.14)
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8. Calcular la viscosidad promedio del aceite.
9. Calcular la viscosidad promedio del agua.
10. Calcular la viscosidad de la mezcla del liquido:

WOR ] (4.15)

L=l |
He 1"[_1+WQR} l “(1+WOR
11. Calcular la tension superficial de la mezcla de liquido:

WOR ] (4.16)

O-L :Go(ij—i—gw(i

1+ WOR 1+ WOR
12. CalcularRia py T.
13. Calcular B,a py T.

14. Calcular el area transversal de la tuberia.

15. Calcular el nimero de viscosidad del liquido:

0.25
N, 20.15?26'ML{ 1 3} (4.17)
' PO

16. Calcular la velocidad superficial del liquido v (suponiendo By = 1.0)

‘,SL:(5.6142)(144)q{BD[ 1 J+BW[IWOR H “1s)

80.400- A, I+ WOR + WOR

17. Calcular la nimero de velocidad del liquido:

0.25
N, :1.938-vi[pL ] (4.19)
GL
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18. Calcular la velocidad superficial del gas:

144‘q{R—R;[ 1

ey

N 86.400-A, 520 )1

19. Calcular el nimero de velocidad del gas:
025
N, :1.938-V;g[&] 4.21)

Oy

20. Calcular el numero de diametro de la tuberia:

0.5

7.

N, = 120.872-d| p; (4.22)
12 G

21. Seleccionar el régimen de flujo adecuado de la figura 4.3.

A, T T T T T
10}
i Froth
= REGION I
— REGION II
= " Flujo burbuja
v 1.0}
Z:_F-] —
) ) Flujo bache
Flujo tapon
.21 -
10 1
107! 1 10 10° 10°
Ngy = Vog (P /90)7

Figura 4.3. Regiones para la correlacién de Duns y Ros.!
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22. Determinar el factor de resbalamiento dependiendo de la region de flujo obtenida en

el paso 21.
a) Para la Region I

El resbalamiento se obtiene de la siguiente ecuacion:

~ 2

( Ng. Y
S=F+F, N, +F| — & 4.23)
1 2 Lv 3{1+NL‘_ ] (

Donde F; y F; se obtienen de la figura 4.4.

. F
F=F-—* (4.24)
Ny
Para flujo anular Ny se basa en el perimetro mojado, por lo tanto:
d=(d, +d,) (4.25)
ik ; 4 100
\’.‘] o
4 20
2 { 80
4 70
2_
- 60
= 4 50
= 440
o .]r—
s =1 SR
= 0.8 T
Lo 20
0.6} 410
025} 4
0.4F
—-10
P —--20
' +4-30
Gl 2 { | R B ! I 1 L L Il i L L
230 @ B 556 78% - S R 5
10 1072 107

Figure 4.4. F, F,, F3, y F4 vs Numero de la viscosidad Ny, (por Ros).l
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Los limites de la Region I son:

0<N, <(L,+L,-N.,)

Donde L; v L se obtienen de la figura 4.5.

I T ] U [ I LI I T I I 1 I I
L]
[’.U =3
1P = =1
S5
1500) -
5 //Tq
I [ 2 =
O L 1 < L 1 L 1 Il 1 ]
g 102 i

d

Figura 4.5. Factores L; y L, vs el Numero de diametro de la tuberia (por Ros).!

b) Para la Region II:

_ 0.982 P
S=(1+F, )(E‘)—+6 (4.26)
‘ (1+P? 'NLv)_

Fs, F¢ v F7 se obtienen de la figura 4.6 y donde:

F,=0.029-N, +F, (4.27)
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~ 1

g 5.]} 9
i . 0% — D
0.03 1.0
0.07 do.8

0.06
). 05 4 0.6
0.04 5 LG
40.2

0.03

Figura 4.6. Fs, Fs, y F7 vs Numero de viscosidad del liquido N, (por Ros).!

Los limites de la Region I son:
(L,+L, N, )<N, <(50+36-N_,)

c) Para la Region III:

Por lo tanto:

H=—" 4.28
Folsvo iy ( )

sg sL
El limite de la Region III es:
N, > (75+84.N,°7)

23. Determinar la velocidad de resbalamiento si el flujo se encuentra dentro de la region I

oll:

S

v, = -
©1.938(p, /0, )77

(4.29)
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24, Calcular el colgamiento de liquido:

5

i
_ Vs _ng - VSL + |:(V5 - ng _VSL) + 4 Vs 'VSLF

H, = (4.30)
2V,
25. Calcular el numero de Reynolds para el liquido:
1488 p, -v_ -d
Ni. = 2300 PL Vg o4 (4.31)
- 12-p,
26. Calcular el gradiente de friccion de acuerdo a la region de flujo.
a) Para la Region Iy II:
NLV (NL\' + Nu’\]
G, =21, S (4.32)
Nd
Donde:
f,
f, =(f,) (4.33)
£,
y:

f se obtiene de la figura 4.7.

f> se obtiene de la figura 4.8., y para obtenerla se debe determinar la

abscisa f; -R-(Nd): ’
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Figura 4.7. F; vs Ng. (por Ros).!
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o]
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i ~J00
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=
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§

13

o
5]
i

e Lt it | e L ] O I o] o R 2 B | |i11|||!~\. {7 A T
167 107 107! | 10 10°
2/3
1 ng Nd
Vs

.F

Figura 4.8. Correccion de la Friccion de Burbuja (por Ros).!

Donde:
V o
R=-*% (4.34)
Va
f:=1+f (R/50)*° (4.39)

El factor de friccion fy; es valido para la region I y II. Es bueno para N =0y

arriba del limite dado por N,, = (50 + 36 Np,).
b) Para la Region III:

En el flujo niebla donde N, >75+84- NTS

G, =2f N (N, f (4.36)
fr W el N

Donde:
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En la Region III f,; se toma como f; y podria obtenerse de la figura 4.4. Para € > 0.05d

el valor de fj es calculado por la ecuacion:

! —+0.067 (g/d)"" (4.37)

£ =
" [4-10g(0.027-£/d)

Para &€ > 0.05d, el valor de d —e podria sustituirse por d durante el calculo gradiente

de friccion, y también esta sustitucion puede ser hecha por:

v, -d
: (4.38)

27. Calcular el gradiente estatico:

G, :HL+(1—HL)NP (4.39)
Donde:
ISP
PL
28. Calcular el gradiente de presion total:
a) Para las Regiones I y II:
G=G,+G, (4.40)
b) Para la Region III (tomando en cuenta la aceleracion)
Gy Gs (4.41)

G = .
1=(py vy +p, v Nv.e/p)
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29. Convertir el gradiente a lb/pg” / pie:

dp _Gapo (4.42)
dh, 144
dp _Gsopo (4.43)
dh, 144

0:
dh 144

total

30. Calcular la longitud para esa caida de presion:

Ap
dp
dh

Ah = (4.45)

total

4.3.3. HAGEDORN Y BROWN.!

En un esfuerzo hecho por Hagedorn y Brown para realizar una correlacion general que
incluyera practicamente todos los rangos de flujo. un amplio rango de gas-liquido, todos los
tamafos de tuberias usados ordinariamente y los efectos de las caracteristicas de los liquidos

que fueron tomados entre 1 pulgada a 2 1/2 pulgadas de diametro de tuberia.

El término de energia cinética fue incorporado en la ecuacion de energia porque se considerd
significativo en tuberias de didmetro pequeio en la regidn cerca a la superficie donde el

fluido tiene baja densidad. Se encontraron 2 ajustes para mejorar esta correlacion, los cuales
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se encuentran en la correlacion de Griffith que fue usada para cuando exista flujo burbuja y

colgamiento que exceda el colgamiento sin resbalamiento.

Procedimiento de calculo:

Se inicia con una presion conocida pl, y se asume el valor para p2, calculando el incremento
de profundidad.

1. Calcular la presion media entre los dos puntos de la presion, Ib/pg”.

P, +Pp

p= +14.7 (4.46)

Dependiendo de los datos superficiales del problema, se calculara el aumento o la caida
de presion de un punto de presion en la tuberia, de un punto (1) a otro punto (2), con el

objetivo de determinar la presion de fondo fluyendo suficiente para que haya flujo.

2. Calcular el peso especifico del aceite y, .

141.5

=7 4.47
7o T 13154 9API (447)

3. Calcular la masa total asociada con un barril de liquido a condiciones de tanque.

m=1y, -(350 v, -(350)- [ﬂ} +(0.0764)-(RGL)-(y,) ~ (4.47)

||+
) {_1+W'OR] 1+ WOR

4. Calcular el flujo masico.

W=q-m (4.48)
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5. Calcular R alapyT.

R=7

T o

&

o \PIOSS 12255
{ o7 Py (4.49)

6. Calcular la densidad de la fase liquida.

R, v, -(0.0764
. (62.4)+ X Yo 00764)

) = 5.614 ( 1 ){Y\\_,(@A)‘(ﬂﬂ (4.50)

B, 1+ WOR 1+ WOR

7. Calcular Z .

8. Calcular la densidad media de la fase gaseosa.

Egzyg-(o.mm)( P J-[SEO]-[E] (4.51)

14.7 T Z

9. Calcular la viscosidad media del aceite con la correlacion apropiada.
10. Calcular la viscosidad media del agua.
11. Calcular la viscosidad del liquido de la mezcla.

- WOR
L=+ ————— |+ | ————— 4.52)
e =Ho (1+WOR) H (\1+WORJ (
Esto puede ser solamente una aproximacion, puesto que la viscosidad de dos liquidos

mmiscibles es absolutamente compleja.

12. Si se supone que la tension superficial es constante en cada punto de presion, calcular

la tension superficial de la mezcla liquida.
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H
O'L:O'O{ }4-0'“.'[ WOR ] (4.52)
1+ WOR 1+ WOR
Esto representa solo una aproximacion de la tension superficial de la fase liquida.
13. Calcular el nimero de viscosidad del liquido Ny.
1
N, =0.15726- u, - 5 (4.53)
P 0;
14. Determinar CNy de la figura 4.9.
05 T BEEE R T o I E R ey O ERY
BliE= //-’?"‘ —
o =
=1 b { t
= r / =
(& :F =
il - / ; |
- ¢ =
| . '
001} {84 [E [ R [l ' Rl b MR ' R 0 I R
Q0! Ol A0 1.0

Ny

Figura 4.9. Correlacion para el coeficiente C del nimero de viscosidad (por Hagedorn).’

15. Calcular el area de la Tp.

A = (4.54)

16. Calcular B,a pyT.

(4.55)
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17. Si se supone que B, =1.0, calcular la velocidad superficial del liquido v . pie
seg
35.61-
v, = 61-q; Bo‘( 1 }"'Bw‘( WOR J (4.56)
86400-A 1+ WOR 1+ WOR
18. Calcular el nimero de velocidad del liquido Niv,.
1
o )
N, =1.938-V, -| “& (4.57)
O-L
19. Calcular la velocidad superficial del gas, vsg.
' 1
qp - RGL—RS-(i} . _ _
1+ WOR 14.7 T Z
V., = e L = (4.58)
= 860400 A, p 520 1
20. Calcular el nimero de velocidad del gas, Ngx.
) 1
Pl
N, =1.938-v_ | == (4.59)
o,

21. Revisar el régimen de flujo para determinar si se confinua con la correlacion de

Hagedorn y Brown o se procede con la correlacion de Griffith para el flujo burbuja.

El numero ““A” se calcula con la siguiente formula:

10.2218 (v, +v., ]

A=1.071- (4.60)

Si A =0.13 entonces utiliza el valor obtenido o calculado, y, si es menora 0.13 usa A =0.13
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El nimero “B” se calcula con la siguiente formula:

sz
B=_ % (4.61)

Vg +V,
Si(B-A) es positivo o cero, se continua con la correlacion Hagedorn y Brown.

Si (B-A) es negativo, sigue con la correlacion de Griffith, cuyo procedimiento se encuentra

en el método de Orkiszewski.

Nota: este procedimiento sigue de cerca los incrementos de presion. Es posible que el

procedimiento del calculo cambie de un régimen a otro y cualquier presion.

22. Calcular el nimero de diametro de la tuberia, Nj.

|
N, =120872.d- | (4.62)
| OL

23. Calcular el colgamiento en funcion de @

N b 010/ N
p=| Nu ]( } [ L] (4.63)
{Nm__ 147 N,

24. Obtener de la grafica, Lo mostrada en la figura 4.10.



Universidad Nacional Auténoma de México Facultad de Ingenieria Capitulo 4. Correlaciones para flujo vertical

.}II-;‘.I i T I||IIIE H T ;|.:i-[ T III-I:; T 0 O I

CORRELATICN BASED ON:

=
A e TUBING SIZES: I IN. - 2 IN <
s VISCOSITIES « 0.86 ¢cp — 110 ¢cp
- 61— =
-
L
S .4f— 2]
3
-
2
x | L —
o (TS 1k | I sl I o Y By I a e i L R T 1S S A
1G5 Ci e Fae jar o= o=
2 1w Hie75 2a
:“15 [[\1*\15“_150" 'L:f.;'gﬁ)a“j S A T
Qa6 = = 3
t A50 S EsTRT 30y = ' vl-575
d 9 e = !_;LF? =R fW’[J
. - . - 1
Figura 4.10. Correlacion para el factor de colgamiento (por Hagedorn).
25. Calcular la segunda correccion en funcion de @
~ NL‘_.NS.BSD
¢_ 214 (4.64)

Ny

26. Obtener v de la grafica mostrada en la figura 4.11.

| ] f ] | |
03 08« 15 - 38 o (08 .99 10

{ NngLSBO]/NDE']q

Figura 4.11. Correlacion para la segunda correccién (por Hagedorn).'
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27. Calcular el valor de H;.
H
Ho= (v) (4.65)

Para bajas viscosidades no habra correccion y y=1.00

28. Calcular el valor para dos fases del numero de Reynolds, (Nge)re.

22x107°w

(d)- (g )- (i)

Ne)p = (4.66)

29. Calcular el valor para % .

Si el valor para ¢ no es conocido, un buen valor para usar es 0.00015 pies, el cual es un

valor promedio dado para el acero comercial.

30. Obtener el factor de friccion de la figura 4.12.

Ii | I.I'lli A B TTIT

|| P

03

.02
.015

€
)

.0l
.008

008
004

.I[|Ii||| LR AL

002

001
0008
008

=1 .0004
4 .0002
0001
000,05

RUGOSIDAD RELATIVA

o
wn
T | LILI

TUBERIAS LISAS

FACTOR DE FRICCION DE LAS DOS FASES
"_
5
T

ool R L R S DR ET RN Tt 000,01
13 2 3 486 84 2 3 456 85 2 3 456 806 2 3456 87 2 4 56 8p8
- a M ~~—__——.000,005
NUMERO DE REYNOLDS DOS FASES [ Ng,lrp = 22 x 0% H?L— ——.000,00!

Duy “AS

Figura 4.12. Correlacion del factor de friccion (por Hagedorn).!

[77]



Universidad Nacional Auténoma de México Facultad de Ingenieria Capitulo 4. Correlaciones para flujo vertical

31. Calcular la densidad media de la mezcla p .
(a) Utilizando el valor de Hy del paso 27, calcula p como sigue:
pn=p.-H +p, -(1-Hp) (4.67)
32. Con los pasos 5, 7, 16, 17, y 19, calcular p; y p>.

33. Calcular la velocidad de la mezcla en dos fases para p; y p».

le = Vs\LL + ngl

(4.68)

Vmi = VSLE + ngl
34. Calcular el valor para A(vzm)

Az )= Vi - vi] (4.69)
35. Calcular Ah correspondiente a Ap=p, -p,.

VZ
144-Ap—p_, A{ 2‘“ }
Ah= — (4.70)
f-w-
p??i

+ —
2.9652x10".d° - p,,

36. Comenzando con p», y la profundidad conocida a la p,. suponer otro punto de presion
y repetir el procedimiento hasta alcanzar la profundidad total o hasta alcanzar la

superficie.
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4.3.4. ORKISZEWSKI.!

La correlacion de Orkiszewski fue resultado de un analisis de muchos de los métodos
publicados para determinar y/o predecir con precision la caida de presion para una amplia

gama de condiciones del pozo.

Orkiszewski enfatizo que el colgamiento de liquido se derivaba del fenomeno fisico
observado y que el gradiente de presion se relacionaba a la distribucion geométrica de la fase
de liquido y gas. por lo que determino que la densidad de la mezcla se determinaria mediante
el colgamiento, considerando en ella el resbalamiento entre las fases, y el factor de friccion

se correlaciono con las propiedades del fluido en la fase continua.

El reconocio cuatro tipos de patrones de flujo e hizo correlaciones separadas para establecer
la velocidad de resbalamiento y friccion para cada uno de los patrones. Los patrones son

burbuja, bache, transicion (bache-niebla) y niebla.

Considerando similitudes en conceptos teoricos y diferentes categorias, Orkiszewski
comparo cinco metodos y determino la magnitud de desviacion entre las caidas de presion
medidas y predichas. Orkiszewski observd que los mejores resultados, bajo ciertas
condiciones de flujo, se obtenian con los métodos de Griffith y Wallis, y Duns y Ros; por lo
que tomo estas correlaciones como base para desarrollar su meétodo, combinandolas para los

diferentes patrones de flujo considerados.

Procedimiento de calculo:

1. Seleccionar el punto donde se va a comenzar, ya sea en la cabeza del pozo o en el

fondo del pozo.

2. Determinar el gradiente de temperatura del pozo.

! Referencia al final del documento.
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Fijar una Ap que pueda corresponder a la superficie o al fondo y encontrar la p de ese

incremento.

Suponer un incremento de profundidad Ah, y determinar la profundidad promedio h

del incremento.

Del gradiente de temperatura, determinar la T .

Determinar las propiedades de los fluidos a p y T. asi como

JOL‘- pg?vsL‘-ngBVm.‘ “L‘-“gBNg\"-NL\"

Determinar Lg, Ls y Ly para poder obtener el tipo de régimen de flujo de la siguiente

tabla:

Limites Régimen de Flujo
ng <L, Burbuja
:;Sg >Lg, N, <L Bache
Ly>N, >L; Transicion bache-niebla
N, >Ly Niebla

Donde Lg, Ls, v Ly son los limites adimensionales de burbuja-bache, bache-
transicion y transicion-niebla respectivamente, y N,, se calcula con la ecuacion de la

region III de Duns y Ros.

Donde:

h

L; =1.071—{2.6616VL] (4.71)
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Con el limite L; = 0.13
y:
dy, = diametro hidraulico de la tuberia = area transversal/perimetro mojado, pg.
L,=50+36-N,, (4.72)

L,=75+84.N_"" (4.73)

8. Basandose en el régimen de flujo obtenido en el paso 7 determinar el gradiente de

elevacion y de friccion:

a) Régimen burbuja

Ap 1
— ‘H 1-H 474
(All 144(/9L L+pg( L)) ( )

Donde Hy, se calcula con:

C,-C,
H, =1--—L 2 (4.75)
2
y:
c —(CE—iV ] (4.76)
2 08 ¢ '
C =1+ m (4.77)
! 0.8 '
El gradiente de friccion se calcula con:
/ 27.f. v 2
{Apj _ L (12 fp v (4.73)
AL ), 144( 2.g.d,
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Donde:
g = gravedad = 32.174 pies/seg’

El factor de friccion se calcula utilizando un proceso iterativo, segun sea el
caso y con:
_ 124'dh ‘VL ‘JO]_

N:..
) Ly

(4.79)

b) Régimen de flujo bache

El gradiente de elevacion se obtiene de acuerdo al procedimiento delineado por

Griffith y Wallis:
Ap 1 C, -
— | = ——4p, 5 4.80
(ALJE 144{vm+vb Pr ] (4.80)
Donde:
Cy=p (Ve +Vy )+ p, v, (4.81)

El término & se conoce como el coeficiente de distribucion del liquido, el cual

considera los siguientes fenomenos fisicos:

1) El liquido esta distribuido en tres espacios: el bache, la pelicula alrededor
de la burbuja de gas y dentro de la misma como gotas atrapadas. Un

cambio en su distribucion cambiara las perdidas netas por friccion.

2) Las pérdidas por friccion estan constituidas esencialmente por dos
componentes, una corresponde al bache liquido y la otra a la pelicula del

mismo.

3) La velocidad de elevacion de la burbuja se aproxima a cero conforme el

flujo tiende al tipo burbuja
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El coeficiente de distribucion de liquido (d) se calcula como se indica en la

siguiente tabla:

Tabla 4.2. Relacion de la ecuacion a aplicar, con la velocidad de la mezcla y la

fase continua.’

ECUACION A
FASE CONTINUA Vm
APLICAR
Agua <10 4.82
fw>0.75 >10 4.83
Aceite <10 4.84
f, >0.25 >10 4.85
Las ecuaciones para obtener 6 son:
d -1.38 d
5 :—0.681+0.013(1—;J logp, +0.232-logv —0.428-10g[ﬁ} (4.82)
—0.79% d
5:—0.709+0.0451(l;} logp, —0.162-log v, —0.888-log{1;] (4.83)

—1.415
d
5= —0.284+0.0127(ﬁ] log(u, +1)+0.167 log v, +0.113-10g(é} (4.84)

dy

-1371
5= —0‘161+0.02?4[ > J log(n, +1)+0.569 - log (%J

' —-1.571 -
—[0‘397#0‘01-{ 12] log (1, +l)+0.63‘10g{ (112 ﬂ logv,, (4.85)

“ “
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El valor de 6 debe estar dentro de los limites siguientes:

Para v, < 10

[\

5>-0.065-v,_

Para v, > 10

El valor de v, (velocidad de elevacion de la burbuja o velocidad del bache.

pies/seg) se determina por ensaye y error con las ecuaciones siguientes:

24. V.
N 21“4 dh "m ;9]_ (486)

Rep
e

24. LY. .
Ng., J124:d, vy (4.87)
1,

Donde N, yNg  son el numero de Reynolds del liquido y del bache
respectivamente.

El procedimiento para calcular la velocidad del bache se inicia suponiendo un
valor de v, = 1.75 pies/seg, y se compara con el calculado con la ecuacion
4.88, 4.89, 490 0 4.91 (segun sea el caso) hasta que el supuesto sea igual al

calculado con una tolerancia de 0.0001:

Cuando N, >6000 tenemos los siguientes tres casos para N, :

1. Si N, <3000

0.5
v, =(0.546+8.74x10° . N )(gigh J (4.88)
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2. Si 3000 = Ng, =8000:

0.5
. 13.59.
v, :0.5~u+[u‘ +179“L0] (4.89)
po(dy/12) _
Donde:
Qd 0.5
0=(0.251+8.74x10 N, ][blzhj
3. Si N, =8000:
Qd 0.5
v, =(0.350+8.74x107° N )[blzhj (4.90)

Cuando N <6000y N, <32.5 se utiliza la siguiente ecuacion para

determinar vy:

gd 05
v, =C, 'Cz[—lzh] (4.91)
Donde:
C,=136+C.+C,-C,+C,-C,’ (4.91.1)

C, =—1.161x10° +4.6x107-C, +2.954x107-C,” +5.5x10*-C,” =6.67x10*-C," (4.91.2)

C,=0.0413-0.01122-C, +0.012-C,” ~1.1x107-C,” ~1.118x10° - C,* (4.91.3)
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C. =—0.220623-0.03408 C, +9.549999x 10~ - C,> —8.283001x10™ - C,’

o (4.91.4)
+2.645x107 .C,
c N.. —35,500 (4915)
.= : 91.5
¢ 1.000
N —3.000
C,=— (4.91.6)
1.000
C, =0.013805+0.4246-C, —0.1753-C,* +0.02363-C,’ (4.91.7)
N
C, === (4.91.8)
10

Y si NRE; <6000y NRED >32.5,C;=0.351 y calculamos C; con las

ecuaciones 4.91.1 a la 4.88 y v, con la ecuacion 4.91.

El gradiente por friccion se obtiene con la ecuacion:

{APJ _ Bvap (Vi”ua) (4.92)
4&]—_, £ .

El factor de friccion se calcula con la ecuacion I1.9 que se encuentra en el

capitulo 2 y el numero de Reynolds:

N, =124 Ve p (4.93)
L “L
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¢) Régimen de transicion bache-niebla.

Para este caso, Orkiszewski adopto el método de interpolacion propuesto por
Duns y Ros que consiste en calcular (Ap/AL). y ( Ap/LA)zen las fronteras para
flujo bache y flujo niebla, para posteriormente ponderar linealmente cada

término respecto al valor de N,
La zona de transicion esta definida por:

Donde:

L =84-N _""+75 (4.94)

m Lv

El valor del término por elevacion, esta dado por:

L _—N_ 7/ N_-L. [
o el
AL) L_-L1. \ALJe L -1 (AL

bache ©hiebla

Y el término por friccion, por:

g L -N_ N,.-L.(
=
ALJ), L_-L \AL), L -L \AL),

bache niebla

Se obtiene un valor mas preciso del factor de friccion en la region de niebla, si

el gasto de gas se obtiene con la siguiente ecuacion:
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‘ 025
_ P
q, = A, ‘Lm( L J (4.97)

d) Régimen de flujo niebla.

Para calcular el gradiente de presion correspondiente a esta region se aplica el

metodo de Duns y Ros.

La region de niebla esta definida para:

Ng\' >Lm

El gradiente por elevacion, dado que el liquido va en suspension dentro de la

corriente de gas y no existe diferencia de velocidad entre las fases, se calcula:

AL 144 v

m

) -V, + vV
(Ap] _ l {ILL sL )Og sg] (498)

En el gradiente por friccion, se considera que la mayor parte de las caidas de

presion por friccion se deben al flujo de gas por la tuberia.

ng

/ 12-f-v.°-
[Ap] —f " e Py (4.99)

AL ), 2-g-d,

El factor de friccion se puede calcular con la ecuacion I1.9 del capitulo 2 y con

el nimero de Reynolds:

124-d, -V, - p,

Rep
1,

(4.100)

En este caso la rugosidad relativa e/d se determina a traveés de una funcion del numero de
Weber segun los lineamientos establecidos por Duns y Ros, quienes sefalan que solo sera
significativo cuando su valor esté comprendido entre 1 x 107 y 0.5. Entre estos limites, &/d se

calcula de la siguiente manera:
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Si:
N, <0.005
entonces
g _ 0.8994;(5L (4.101)
d )Og 'ngh 'dh
y Si:
N, =0.005
entonces
4.6242.¢, -N_*"
£ oL N (4.102)
d pg . 'sgb ’ dh
Donde:
Voo Y
N, = 0.093&(*‘@7“] (4.103)
Pr G,
9. Calcular AL de la siguiente ecuacion:
) )
A AL AL
( p} S ‘ (4.104)
AL ) 1-E,
Donde:
W, v,
E == = (4.105)
4,637-p-A,

Ex es el término donde se incluyen las caidas de presion por aceleracion.
10. Si la AL calculada en el paso 9 no es igual a la supuesta en el paso 4, entonces repetir
el procedimiento a partir del paso 4 tomando como supuesta la AL calculada en el
paso 9. Este procedimiento se repite hasta que ALgp = ALca1.

11. Determinar los valores de p y Z para ese incremento AL.

12. Repetir el procedimiento del paso 3 hasta completar la profundidad total del pozo.
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4.3.5. BEGGS Y BRILL.!

La correlacion de Beggs y Brill (1973) se desarrollo en 584 pruebas tomadas de datos
obtenidos experimentalmente de una prueba de arreglo a pequena escala. La prueba consistio
en una seccion de tuberia de acrilico de 1 pg y 1.5 pg de diametro y de 90 pies de longitud, la
cual tenia un mecanismo que podia inclinar la tuberia de horizontal a vertical y los fluidos

utilizados eran aire y agua. Los parametros estudiados y sus rangos de variacion son:

e Gasto de gas, 0 a 300 Mpies®/dia;

e Gasto de liquido, 0 a 30 gal/min (0 a 1.635 x 10° litros/dia);
e Presion promedio del sistema, 35 a 95 Ib/pg’;

e Diametro de la tuberia, 1 y 1.5 pg:

e Colgamiento de liquido, 0 a 0.870;

e Gradiente de presion, 0 a 0.8 Ib/pg*/pie;

. Angulo de inclinacion, -90° a +90°;

e Patron de flujo horizontal.

Para cada diametro de tuberia los gastos de liquido y gas variaban, por lo que fue posible
pudieron observar todos los patrones de flujo cuando la tuberia estaba en posicion horizontal.
Una vez establecido cada patron de flujo se procedio a variar el angulo de inclinacion, asi
que se pudo observar como el angulo de inclinacion afectaba el colgamiento y el gradiente de
presion. El colgamiento y el gradiente de presion se midieron en angulos que variaban de 3,
10,15, 20, 35, 55, 75 y 90 grados; y se encontro que el colgamiento llegaba a su valor
maximo en +50 grados y a su valor minimo en -50 grados. El mapa de patrones de flujo
original que obtuvieron Beggs y Brill fue ligeramente modificado para poder incluir la zona
de transicion entre el patron de flujo segregado y el intermitente; este mapa de patrones de

flujo modificado fue sobrepuesto al original y se muestra en la figura 4.13.
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Figura 4.13. Mapa de patron de flujo horizontal modificado.’

La ecuacion para determinar el gradiente de presion es:

f.-M_-v_-12
{E'Pm-senBJr T 2““ V:j“ }
Ap L& S (4.106)
AZ )()LTJ 'Vm ‘VSE
144 {l- '}
g.-p-(144)
Donde Ap/Az, en: (Ib/pg”)/pie.
Resolviendo la ecuacion para el incremento en la profundidad, Az:
> -V, -V
Ap-(144) 1-— P Tm e
g -(p+14.7)(144)
Az = M 5 (4.107)
g )Om Sen8+ T m Vm
g. 2-g.d

Donde la profundidad (Az) es en pies.
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Procedimiento de calculo:

Comenzando con una presion conocida p;. seleccionar el valor para p, y suponer un valor Az
entre los dos puntos de modo que la T, que esta en funcién de la profundidad, pueda ser
evaluada. Calcular el incremento en la profundidad, la cual debe coincidir con el valor

supuesto.

1. Calcular la presion (Ib/pg”) y profundidad promedio entre los dos puntos de presiones

dadas:
p=PrPeip (4.108)
E:Z+AZ para p, (4.109)

Donde z = profundidad media.

2. Determinar la temperatura promedio T, a la profundidad promedio. Este valor se

debe conocer de la relacion temperatura vs profundidad (gradiente de temperatura).

3. Del analisis pVT o las correlaciones apropiadas, calcularala pyT:

R,.B,.B,.u,.1,.1,.6,.6,..Z

4. Calcular la densidad relativa del aceite.

141.5

= 4.110
T 131.5+ °API ( )
5. Calcular las densidades del liquido y del gas en Iby/pie’a pyT.
WOR
=p,| ———— |+ P 4.111
L p°(l+WOR] 'O“{HWORJ ( )
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(3507, +0.0764 R, -7,)

- 4.112

Po 5.6146-B, (+112)
350y

=T lw 4.113

v =S 6146 B, (“4-113)

0.0764-y, -p-520

)= 4.114
Pe ™ (14.7)T+460)Z (*.114)
6. Calcular los gastos de gas y liquido in situ.
3. 7.7. -
- 27x107-Z qo_(R R, )(T+460) 4115)
i P
qp =6.49x107 (q,-B, +q,, ‘B, (4.116)
Donde:
QLyQqe= pies’/seg
7. Calcular las velocidades superficiales del gas, liquido y la mezcla in situ.
v, =4 (4.117)
AIJ
144-
)= (4.118)
) A
p
Vo=V 4V (4.119)

Donde:
A, = area transversal de la tuberia, pg’.

ViL» Vs, Vi = ple/seg
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8. Calcular el flujo masico del gas, liquido y total.

M, =p. Vg (4.120)
M, =p, -V, (4.121)
M, =M, +M, (4.122)

9. Calcular el colgamiento de liquido sin resbalamiento.

;k:El q+Lc‘1 (4.123)
L g

10. Calcular el numero de Froude, Nggr, la viscosidad del liquido y de la mezcla, y la

tension superficial del liquido.

'\!
Ng =—2 4.124
g2 (#4.129)
WOR
L =M +ly, 4.125
He L"(1+WORJ 1“(HWOR] ( )
Mo =1y A+, (1-2) ] (4.126)
o, =0, (7J+J“{7WCT)R ] (4.127)
1+ WOR 1+ WOR

11. Calcular el nimero de Reynolds sin resbalamiento y el numero de velocidad del
liquido.
M, -d/12

Ng ==~ 4.128
o, -6.72x107 (4.128)
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0.25
N,. =1.938 vi(&] (4.129)

oL

12. Para determinar el patron de flujo que existe en el flujo horizontal. calcular los

parametros correlacionados, Ly, Ly, L, y La.

L, =316-1% (4.130)
L, =0.0009252 )24 (4.131)
L,=0.1017* (4.132)
L,=0.51°"" (4.133)

13. Determinar el patron de flujo usando los siguientes limites:

A <0.01 Yy N <L,
Segregado 0
A= 0.01 y N <L,

Transicion L=001 y L,<Ng; <L

001 <A<04 y Ls<Nm < L4

Intermitente 0

ANz204y Li<Nm <14
L<04y N > Ly

Distribuido 0

A=04 Y Ner = Ly

14. Calcular el colgamiento horizontal, Hp (0). Si el patron de flujo es transicion, es

necesario interpolar entre los valores de flujo segregado y el intermitente.

H, (0)= (4.134)




Universidad Nacional Autonoma de México

Facultad de Ingenieria

Capitulo 4. Correlaciones para flujo vertical

Donde a, b y ¢ son determinados para cada patron de flujo de la tabla siguiente:

Patron de Flujo A B c
Segregado 0.98 0.4846 0.0868
Intermitente 0.845 0.5351 0.0173
Distribuido 1.065 0.5824 0.0609
15. Calcular el coeficiente del factor de correccion por inclinacion.
(4.135)
€ f g
C=(1=mnld- () (N )+ (N ]
Donde d, e, fy g se determinan para cada condicion de flujo de la tabla:
Patron de Flujo D E F g
Segregado ascendente 0.011 -3.768 3.539 - 1.614
Intermitente ascendente 2.96 0.305 -0.4473 0.0978
Distribuido ascendente Sin Correccion (C =0)
Todos los patrones de flujo o
4.70 -0.3692 0.1244 -0.5056
descendente

16. Calcular el factor de correccion del colgamiento de liquido debido a la inclinacion:

v =1+Clsen(1.8-0)-0.333-sen’(1.8-6)] (4.136)
0
v =1+0.3-C, para pozos verticales. (4.137)
17. Calcular el colgamiento de liquido corregido y la densidad de la mezcla con:
H, (0)=(H_(0)) v (4.138)

[96]



Universidad Nacional Auténoma de México Facultad de Ingenieria Capitulo 4. Correlaciones para flujo vertical

Pu=p - Hy +p, (1-Hy) (4.139)

18. Calcular la relacion del factor de friccion de las dos fases (fr) con respecto al factor
de friccion sin resbalamiento (fy).
f

f_T _eS. (4.140)

ns

Donde:

In(y)
S= . | 4.141
{—0‘0523+3‘182-1n[y)—0.8725[1n(y)]" +0‘01853-[ln(y)]+} ( )

(4.142)

S se indetermina en un punto del intervalo 1 <y < 1.2; para *y” en este intervalo, la funcion

S se calcula:
S=In (2.2 y—1.2) (4.143)
19. Calcular el factor de friccion sin considerar el resbalamiento.

f = ! - (4.144)

2log| — Nee
4.5223log N, —3.8215

f,. =0.0056 + (4.145)

(NRE )0.32
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20. Calcular el factor de friccion de las dos fases.

£ =1, Ir (4.146)
fﬂS
21. Calcular Az:
-V 'V~a
Ap‘(l44 - Pu Vm Vs
g. -(p +14.7](144)

Az= > f .M_-v_-12 (4.147)

‘.,'ltmsene_F T m Vm®

g 2-g.-d

Si el valor supuesto en el paso 1 y el calculado en el paso 21 no son suficientemente
cercanos, el valor calculado se toma como el nuevo valor supuesto de Az y el procedimiento
se repite hasta que los valores sean iguales. Un nuevo incremento de presion se selecciona y
el procedimiento continua hasta que la suma de todas las Az’s sea igual a la profundidad del

pozo.

[98]



Universidad Nacional Auténoma de México Facultad de Ingenieria Capitulo 5. Casos Practicos

carituro 5. CASOS PRACTICOS.

Los conceptos analizados en esta tesis se utilizaran en este capitulo para interpretar los
problemas que ocasionan el colgamiento, la friccion y los patrones de flujo en la tuberia: para
lo cual se llevara a cabo el estudio de los casos que llamaremos pozo Tesis 1 y pozo Tesis 2;

de gas y condensado, y de aceite negro respectivamente.

Es importante mencionar que para realizar el analisis de estos pozos reales, se utilizo el
software Wellflo de la compaiia Edinburgh Petroleum Services, que se emplea en la

industria petrolera para la simulacion del comportamiento de los pozos.

5.1.Pozo TEsIs 1.

El pozo Tesis 1 es productor de gas y condensado, su zona productora se encuentra a una
profundidad entre 2591-2670 m, en agujero descubierto, con una tuberia de produccion de 3

Y pg de diametro.

El problema de este pozo es la caida de presion que se genera a lo largo de la tuberia, cuyo
valor es muy grande al compararlo con las caidas de presion de otros pozos del mismo campo

los cuales varian entre 20 y 30 kg/cm’.

El objetivo de este estudio fue reducir esa caida de presion, para prolongar la vida productiva
del pozo con la propia energia del yacimiento, para lo cual es necesario conocer las

condiciones del pozo y las propiedades del fluido producido.

Los datos para simular el comportamiento del pozo se encuentran en las tablas 5.1, 5.2, 5.3y

en la figura 5.1.1, que muestra el estado mecénico del pozo.
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Tabla 5.1.Datos del pozo.

Nivel medio de los disparos NMD 2631 [m] Intervalo 2591-2670
Productor [m] Agujero
descubierto
Presion estatica al NMD 158 [kg/cm2] Densidad 0.716
Aceite [gr/cc)
Temperatura estatica al NMD 100 [°C] Densidad 0.780
Gas [gr/cc]
Relacion gas/aceite promedio 7394 [m3/m3]
Agua promedio 6.0 [%] Salinidad 3000 [ppm]

Tabla 5.2. Datos de medicion.

Fecha | Estrang Qg Qo Qw Pwf Pth Tth Prg RGA Agua | Observacién
(pg) | (mmped) | (bpd) (bpd) | (kg/em?) | (kg/em®) | (°C) | (kg/em®) | (m3/m3) [ (%)

. Medicion
0601130 1405 338 | 220 157 | 93 | 51 | 60 |7394| 6.0 |abocade
pozo

Tabla 5.3.Registros de presion de fondo
fluyendo.

Profundidad Pur (3/47) Twr (3/47)
[05/jun/01] [05/jun/01]
(m) (kg/cm?) (°C)

0 93.67 51.22
500 106.12 76.76
1000 118.41 83.33
1500 130.34 89.28
2000 142.45 94.49
2300 149.68 97.22
2350 150.42 97.58
2400 151.95 98.11
2450 153.16 98.53
2500 154.39 98.95
2550 155.62 99.41
2591 156.14 99.61
2631 156.65 99.81
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Figura 5.1.1. Estado mecanico del pozo Tesis 1.

u"
COLUMMA DEOLOGICA COLUNSNA DE LODOS.
PROF. (m) DENSI0AD
FORMACION PROF.
00.75 1070RCC "
Eataad o 76.500 1.10-1 12GRCC 16
CONCE?. NFERIOR 5001200 LSE 117128
1200-25%1 2150 ghee
CNCENTO 29912600 [LSE 115119 griee
OLIGOCEND
DISTRIBUCION DE TR'S
PALEOCENO y) o €0 n&j
= 167 K.55 84 Lb/pie 50000.00
e g 103/4° P.110 558 BCN 1198.00.
CRETACICO INF 7.5" CORRIDA
P-110, 39, BCN 25911562
PROF. TOTAL ®n N-20,39.VAM 1562.0808 10 34™
C.75,39, VAM 02030000
#% Se asents la
TR N0 $& registo
INTERVALOS DISPARADOS
wiery. | rorm | PORO. | sw QRSERVACIONES
b ¥U T e MELBEA B K
APAREJO DE PRODUCCION
DESCRIPCION PROFUNDIDAD (m)
Comis.. ZANCOCH1" ) W
Tubo Cola 3 % C-75 12.76 lb/pie 2537-2529 EMP. 41306
Comb doble caja 3 % 2528
Comb (P) 3 % % ACME 2528 758"
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Camisa CAMCO 3 ¥ “ abierta 2517
EMR. 0000
PT.

1188 m

2517 m

2523m

2501 m

2670m

[101]



Universidad Nacional Auténoma de México Facultad de Ingenieria Capitulo 5. Casos Practicos

Con la informacion de las propiedades de los fluidos se ajustd6 un modelo
pseudocomposicional y, posteriormente se ajusta el comportamiento de afluencia mediante el
metodo de pseudopresiones normalizadas. en donde se obtiene un AOF (Potencial Absoluto
del pozo) de 247.108 MMPCD de gas y una CGR (Relacion Gas Condensado) de
13.69 x 10” [m3/m3] (figura 5.1.2).

180
160 h"h.’c\
‘\\‘h
i \ —omporamients dél yacimiemt

\ b4 Dath medido
120 "\ Presién inicial
100 ™~

80 [~

] AN

w0 N

. \
o \

0 25 50 75 100 125 150 175 00 225 260
Produccién acomulada de gas (MMSCF/day)

Coordinates : X =2244424 =37 62058 |

Presién de yacimiento (kgfcm2)

Layer IPR Model Player AOF B F

kglem2 MMSCFiday (kafem22/cpAm3id)  (kgfem22/cPAm3/d2
Layer 1 Norm. Pseudo Pressure 162.000 247 108 0144 0
AOF(composite) 247 108

Figura 5.1.2. Gréfica de comportamiento de afluencia del pozo.

Fue necesario contar con un registro de presion v temperatura contra profundidad como el

que se muestra en la figura 5.1.3, que permitiera ajustar, mediante una correlacion, el perfil
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de la presion a lo largo de la tuberia de produccion. En esta prueba se ajusto el flujo del
estrangulador de % pg con la correlacion de Hagedorn y Brown; con un factor de correccion
de 0.8241, en el registro se observa la caida de presion de 60 kg/cm?, que comparada con la
caida de presion de pozos del mismo campo. resulta ser muy grande. Por esta razon se reviso

el comportamiento del flujo en la tuberia de produccion.
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Figura 5.1.3. Curvas de gradientes de la presion y temperatura.
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La figura 5.1.4 muestra el comportamiento de afluencia contra el comportamiento de la

tuberia para una presion en la cabeza constante de 93.67 kg/cm’.
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Figura 5.1.4. Curva de IPR y comportamiento de la Pwf.

Posteriormente al ajuste de la tuberia, se llevo a cabo el analisis del comportamiento del flujo
a traves del estrangulador, el cual fue modelado adecuadamente con la correlacion de
Corpoven con un coeficiente de descarga de 1.565. Este ajuste se puede observar en la figura
5.14.
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Se realizo una sensibilidad al cambio de estrangulador, lo que se presenta en las siguientes
graficas tanto de la presion de fondo como en la cabeza, en donde los incrementos de
produccion entre uno y otro estrangulador no son significativos comparados con la pérdida
de energia que se tiene en la cabeza, debido a la friccion que se genera a lo largo de la tuberia

de produccion (que restringe la produccion que puede aportar dicho pozo).

4 -
! /’ -
//’ g

30 —=
E “a?®
5] / P
o 1 /’ __/'
- ! ‘ e
g 300 % P
ol
[u] K o
z & .
o < P
E 0 EEa 3 [ B
a e vy —eemHe s et 100001
2 ‘ PN IS f P ab: DETEDin
8 E PR e —eem{hme = gD 0750000
0 / ) pal —ee == e 08000 0n
o 0 _' 7 - 0 it calcifath —
e +
o ) ra .
{ il ) - -

“ e ——— e |
a o B |
£ R
) i Pl
¥ . Rt
= ) ot
£ 100 T
:% .} R
2 id
o

50

]

0 5 10 ] 20 2% an 40 a5 50
Produgion acomulada fotal (MMPC/di2)
Coordinates: X=0, Y=0

Operating  Gas Condensate  Water
Pressure Rate Rate Rate Wik CGR
kglem2)  (MMSCFiday) (bblUday)  (bblday) (m¥m3) (m3im3)
155,635 16682 06872 26450 80«4 00001368  Stable
156.040 15837 381156 24788 808 00001368 Stable
156,651 14047 342386 22087 884 00001388  Stable
158885 8730 212797 13830 8048 00001388 Stable

Figura 5.1.5. Sensibilidad al cambio del estrangulador.
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Tabla 5.4. Comportamiento en el fondo del pozo

Diametro Pwf Diam. Estr. Qo Qw Qg Diferencia
TP
(rg) (kg/em2) | (pg) (bpd)| (bpd)| (mmpcd)
37 155.635 64/64 407 26 16.692
3" 156.040 56/64 381 24 15.637 w4 1.055
3% 156.651 48/64 342 22 14.047 tl 1.590
3% 158.685 32/64 213 13 8730  += 5313

Al comparar los datos obtenidos anteriormente de la grafica de analisis de sensibilidad

(figura 5.1.5) para diferentes estranguladores y con los datos de la tabla 5.4, se deduce que la

presion en el fondo del pozo nos muestra una variacion significante, por lo que el cambio de

estrangulador no representa la solucion del problema.
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Figura 5.1.6. Comportamiento en la cabeza del pozo.
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Diametro interno de estrangulador contra Presion de operacion
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Figura 5.1.7. Diametro de estrangulador contra Presion en la cabeza.
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Figura 5.1.8. Diametro de estrangulador contra Gasto de gas.
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Con estos resultados se procedio a analizar el comportamiento de los fluidos en la tuberia de

produccion, con diferentes diametros en donde disminuye la pérdida de presion y, en

consecuencia, se incrementa la presion en la cabeza (figura 5.1.9).

Analisis de sensibilidad para TP de 3.5 pg
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Figura 5.1.9. Sensibilidad para tuberia.

En este analisis se obtienen los cambios de la presion y del gasto para cada didametro de
tuberia los cuales se muestran en las figuras 5.1.10 y 5.1.11 respectivamente. Al aumentar el
diametro de la tuberia, la presion en la cabeza del pozo y los gastos, también aumentan. Para

diametros mayores a 6.75 pg de diametro, el gasto ya no aumenta considerablemente, por lo

que se supone que el diametro optimo se encuentra entre 4.5y 6.75 pg.
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Figura 5.1.10. Diametro de la TP contra Presion en la cabeza.

Figura 5.1.11. Produccion de gas contra diametro de la TP

[109]




Universidad Nacional Auténoma de México Facultad de Ingenieria Capitulo 5. Casos Practicos

Como resultado de este estudio, se considero la posibilidad de cambiar el didmetro del
aparejo a 4.5 pg mediante una reparacion menor, lo cual implica cerrar el pozo y perder los
mgresos obtenidos de la produccion diferida mientras el pozo permanece en intervencion.
ademas de los gastos ocasionados por la misma reparacion; por tal razon, y con el objetivo de
minimizar los costos, se buscaron otras opciones, lo que llevo a simular el flujo de fluidos

por el espacio anular, como se muestra en la grafica de la figura 5.1.12.

Figura 5.1.12. Grafica del ajuste del yacimiento a la cabeza del pozo.
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De este analisis, se concluyo que el pozo se comportaba de manera similar al fluirlo por una
tuberia de produccion de 5.25 pg de diametro exterior, que por el espacio anular entre la
tuberia de revestimiento de 7 5/8 pg de diametro y al tuberia de produccion de 3 % pg de

diametro exterior.

Se propuso abrir la camisa del pozo y fluirlo a traveés del espacio anular; sin embargo, esto no
fue posible, por lo que se realizaron 43 cargas punchers arriba de la camisa, y se comenzo a

explotar el pozo por la TR.

Se disminuyo la pérdida de presion por friccion y se obtiene un incremento de produccion de
8.35 MMPCD de gas y 170 BPD de aceite, ademas del beneficio de la presion en la cabeza
de 93 a 113 kg/em’, esto es, la pérdida de presion a lo largo del aparejo de produccion se

redujo de 60 a 40 kg/cm®, lo que prolongari la vida fluyente del pozo.
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5.2. Pozo TEsIs 2.

El pozo Tesis 2 es productor de aceite negro, su zona productora se encuentra a una
profundidad de 4265 m, con una presiéon de fondo fluyendo de 254.29 kg/cm’; con una

tuberia de produccion de 3 %2 pg de diametro.

El pozo no fluia y no se contaba con informacion, por lo que se efectuaron pruebas de
presiones de separacion (3 a 5 kg/em?) por debajo de la presion de la linea, siendo esta ultima
de 22 kg/em”. Durante la prueba el pozo presento6 presiones en la cabeza que oscilaban de 3.5
hasta 23.5 kg/cm’. Después de analizar las condiciones de flujo en la tuberia de produccion,
se observo que el pozo presentaba un patron de flujo bache, y en consecuencia se

icrementaba la caida de presion a lo largo de la tuberia de produccion y ésta era la razon por

la que no fluia.

Para minimizar la caida de presion a lo largo de la tuberia, se busco incrementar la presion en
la cabeza del pozo de modo que su valor fuera superior a la contrapresion ejercida por la
linea de descarga y la bateria de separacion. El objetivo del estudio del pozo Tesis 2 fue
realizar un analisis nodal para determinar la tuberia de produccion que permitiera que el pozo

produzca.

Para desarrollar este caso, se conto con la informacion y los conceptos que se han manejado a
lo largo de esta tesis, los cuales ayudaran a comprender queé ocurre en el pozo. y tomar
decisiones para solucionar el problema que se presenta en la tuberia y asi se optimice su

explotacion.

5.2.1. ESCENARIO Y DESARROLLO.

La primera parte consistio en la recopilacion a través de la realizacion de una prueba de
presion produccion; con los datos que se obtuvieron se calculo el comportamiento del pozo
con diferentes escenarios de produccion, determinandose, una opcion viable que permitio

tener la mayor produccion con la minima perdida de energia.
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La realizacion de pruebas de presion y produccion aporta una informacion relevante para la
simulacion del comportamiento de los pozos; sin esta informacion el ingeniero de produccion
tiene que suponer datos que posiblemente afecten los resultados de un analisis y en
consecuencia, la toma de decisiones. En el caso del estudio, el pozo permaneceria cerrado si
no se hubieran determinado sus posibilidades de operacion, a traves del manejo de la

informacion adquirida.

Los datos con que se contaban estan expuestos en las tablas 5.5, 5.6, 5.7 y en la figura 5.2.1.

Tabla 5.5. Datos de la prueba de produccion.

PERIODO DE PRESION EN | PRESION DE GASTO DE GASTO DE RGA
FLUJO LA CABEZA | SEPARACION GAS ACEITE (m*/m’)
(kg/em?) (kg/em’) (MMPCD) (BPD)
Estrang. = 1/2 pg 20 4.6 0.52 868 107
Estrang. = 3/8 pg 23 5.1 0.51 570 162

Porcentaje de agua = 27.0%

Se tomaron dos registros de presion de fondo:

Tabla 5.6. Fluyente Tabla 5.7. Cerrado
Profundidad Presién Profundidad Presion
(m) (kg/cm?2) (m) (km/cm2)
0 19.8 0 42.6
1000 56.3 500 448
2000 102.2 1000 47 1
3000 163.4 2000 118.2
4000 236.2 3000 189.6
4265 259.29 3775 240.5
3875 246.9
3975 253.1
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Figura 5.2.1. Estado mecanico del pozo Tesis 2.
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Se seleccion6 el meétodo de pseudopresiones normalizadas, para determinar el

comportamiento de afluencia (figura 5.2.1).
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Figura 5.2.2. Grafica del perfil de produccion del pozo Tesis 2.

La figura 5.2.3 muestra claramente que el pozo se encontraba en condiciones inestables

fluyendo a traves de la tuberia de 3 1/2 pg., en el cual encontraremos flujo bache que provoca

el colgamiento del liquido, de ahi la forma en como se intersectan la curva de IPR y la curva

de comportamiento del pozo para una presion en la cabeza de 19.8 kg/cm®.
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Figura 5.2.3. Curva del comportamiento de afluencia.

En los capitulos anteriores hemos hablado del patron de flujo y colgamiento, los cuales

estableceran la caida de presion a lo largo de la tuberia de produccion.

Otro parametro que afecta dicha caida de presion es la densidad de los fluidos ya que si se
maneja poco gas, la densidad de la mezcla sera mas parecida a la del liquido y provocara un

gradiente de presion mayor.
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Figura 5.2.4. Grafica del comportamiento de la presion y temperatura en la tuberia.

Al contar con los datos medidos y en relacion con el capitulo 4, se busco ajustar los datos con
alguna correlacion para identificar la tendencia y un factor de ajuste. Se eligio la correlacion
de Orkiszewski porque fue la que mejor represento el comportamiento en la tuberia con un
factor de 1.0352, como se muestra en la figura 5.2.4, siendo que esta correlacion considera el
calculo de la densidad utilizando el efecto de colgamiento y distingue diferentes patrones de

flujo.
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Para describir y visualizar de una manera mas acertada el comportamiento de los fluidos en
el pozo, se realiza la grafica del comportamiento de la velocidad del gas y la velocidad de
Turner mostrada en la figura 5.2.5; como se menciona en el capitulo 1, la velocidad del gas
no puede ser menor que la velocidad necesaria para elevar el liquido (velocidad de Turner).
En la grafica se observa que la velocidad del gas a lo largo de la tuberia es menor que la
velocidad de Turner y esto provoca la presencia de colgamiento en la tuberia. Aunque este
factor es utilizado principalmente para pozos de gas, no deja de ser una valiosa herramienta

para la determinacion de la velocidad minima que requiere el gas para elevar los fluidos a la

superficie.
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Figura 5.2.5. El comportamiento en la TP de la velocidad del gas y la velocidad de Turner.
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Este comportamiento de las velocidades se manifiesta con un diametro de la tuberia grande
para ese flujo, y aunado a una RGA relativamente baja, el gas no tiene la suficiente velocidad
para arrastrar el liquido a la superficie, perdiendo demasiada energia desde el fondo a la

superficie; aumentando el colgamiento, y produciendo un patron de flujo bache.

Con estos resultados se llevo a cabo un analisis de sensibilidad para determinar la tuberia de

produccion optima.

Se realizo el escenario de produccion con 3 diferentes diametros para interpretar los
resultados que se muestran en la grafica de la figura 5.2.6, en los cuales se observa que al
suponer una presion en la cabeza de 29 kg/cm’, el pozo deja de fluir con la tuberia de 3 ¥ pg;
mientras que con la tuberia de 2 7/8 pg el pozo sigue fluyendo inestablemente, pero al tener

un aparejo de 2 3/8 pg, el pozo fluye en forma estable.
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Figura 5.2.6. Grafica del comportamiento de la presion con diferentes diametros de tuberia.
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Despues de este analisis se propuso la reparacion menor del pozo Tesis 2 cuyo objetivo fue
“Recuperar aparejo de produccion de 3 1/2” y meter aparejo de produccion de 2 3/8”
anclando el empacador a 3985 m. Cabe mencionar que la reparacion se considero un éxito ya
que, después de haber permanecido cerrado por casi dos anos, el pozo aporto 654 BPD y

0.374 MMPCD, ademas de que la reparacion se hizo en menos tiempo del programado.
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CONCLUSIONES.

e El conocimiento del fenomeno del colgamiento dara como resultado un mejor
estudio del comportamiento de los pozos para poder optimizar sus condiciones

de explotacion.

e La friccion y los patrones de flujo que se presenten a lo largo de la tuberia,
influyen en gran parte en la pérdida de presion de los fluidos y por tal razon,

cada uno de estos conceptos es un buen objeto de estudio.

e [Las correlaciones sugeridas en esta tesis son algunas de las que se ocupan
comunmente en la industria petrolera para caracterizar e interpretar los
parametros de colgamiento y friccion, que dependen del tipo de patrén de flujo,

que se esta manejando en la tuberia de produccion y el tipo de fluido.

e Los efectos que se presentan en la tuberia de produccion de los pozos verticales
son conocidos, los cuales permiten diagnosticar problemas de colgamiento y en
consecuencia optimizar la tuberia de produccion; los dos casos mostrados en
esta tesis exponen la forma en que se deben revisar los pozos y poder tomar
decisiones que permitan la optimizacion de las condiciones de operacion de los

pozos para mantener por mucho mas tiempo su vida productiva.

e Al optimizar las tuberias de explotacion de los pozos se pueden prolongar las
fechas para la instalacion de sistemas artificiales, lo cual repercuten en los

costos de operacion.
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Para simular el comportamiento de los pozos con los modelos de ajuste y
obtener resultados satisfactorios de las propuestas de optimizacion de las
condiciones de operacion los pozos es necesario contar con buena informacion

y realizar un analisis de sensibilidad que incluya diferentes escenarios.

Como se puede observar, la tuberia de produccion juega un papel fundamental
en el aprovechamiento de la energia del yacimiento, y en consecuencia, en la

produccion del pozo.
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RECOMENDACIONES.

Es conveniente seleccionar el metodo de analisis que mas se ajuste a las condiciones
del pozo, ya que al simular las caidas de presion se observa que repercuten en la

explotacion de los pozos.

Es necesario conocer el tipo y las propiedades del fluido que se esta produciendo en el
pozo, para caracterizarlo adecuadamente y esto permitira simular correctamente el
colgamiento y los patrones de flujo de produccion que repercuten en el

aprovechamiento de la energia del pozo.

Es recomendable hacer un analisis de sensibilidad a diferentes diametros de tuberia de
produccion, cuando las caidas de presion en el pozo sean generadas por friccion y
colgamiento, de tal manera que se tenga la mayor recuperacion de hidrocarburos con

la minima caida de presion.

Cada pozo es diferente, por lo que la seleccion de la tuberia debe hacerse a partir de la
informacion del intervalo propuesto como productor; es decir, tener en cuenta la
profundidad, la desviacion del pozo, tipo de fluido que se producira, etc.; en el
entendido que la decision del diametro de la tuberia debe proporcionarse antes de que

el pozo sea perforado.
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