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I.INTRODUCCTION

Gran parte del Universo se encuentra constituido por f£luidos y
las diferentes ramas de la Ingenieria estdn Intimamente ligadas a
ellos,por lo que es dificil pensar u observar algo en su constitucidnm,
operacidn o disefio que no involucre la mécanica de fluidos,desde los
sistemas o dispositivos como bombas,compresores o eyectores hasta los

sistemas de redes de tuberias.

De la mécanica de Flufdos se extienden dos grandes ramas: la Es-
tdtica v la DinZmica de Flufdos;la primera se refiere a fluidos en es—
tado de equilibrio y ausencia de esfuerzos cortantes y la segunda a

fluidos en condiciones de movimiento relativo.

Las condiciones a las que se somele un fluido pueden afectar su
estado fisico y sus propiedades.Hay sustancias que por naturaleza no
resisten la distorsidn y cambian de forma,durante este cambio & ve-
locidad de cambio se generan esfuerzos cortantes,estc comportamiento
permite clasificar a los fluidos en: Newtonianos v No Newtonianos,o
bien en funcidn del efecto de las condiciones sobre la densidad clasi-

ficarlos como Compresibles e Incompresibles.

El estudio del Flujo en Tres Fases nos permitira tener un conoci-
miento mds adecuado sobre el comportamiento del flujo en sistemas de
produccidn y descarga de pozos petroleros en el drea Marina,Como conse-
cuencia se tendra un manejo mds adecuado y mejoreé condiciones de ope-

racidn en sistemas de Plataformas Marinas.



El objetivo de &ste trabajo es el de analizar los diferentes méto-~
dos actuales de cdlculo de cafdas de presidn en tuberfas,en sistemas de
flujo en tres fases,de los cuales se seleccionari el que permita repro-
ducir con una mayor aproximacidn los valores medidos en campo,basindonos

en un estudio general de flujo de filufdos.

En los siguientes capitulos se realizard un estudio tanto de las
correlaciones empfricas como tedricas que se utilizan para el c&l---
culo de estos sistemas.As? mismo se desea realizar una comparacidn de
las ecuaciones empleadas porylos diferentes m&todos.Dado que existen
diferentes combinaciones de fluidos en tres fases,nos referiremos a
una de las més importantes,que es la de dos fluidos en fase lfquida y

uno en fase gaseosa.



I.-CLASIFICACION GEXNERAL

DE Luvs FLUIDOS

En el presente capftulo se darin las generalidades del flujo en

una y dos fases.

a).~ PROPIEDADES DE LOS FLUIDOS (13,28)
La solucidn de cualquier problema requiere del conocimiento de las

propiedades fisicas del sistema que va a ser manejado.

—DENSIDAD:

La densidad misica de una sustancia es el peso & unidad mdsiea por
unidad de volimen. En el sistema inglés se expresa en lbmasa/pie3 y en
el sistema decimal en kg/m3 , el inverso de la densidad es igual al vo-
ldmen especifico.Para los lfquidos la densidad puede determinarse por
diferentes formas:

-Pesando un volimen conocido del liquido & volumenes iguales de

agua y liquido y comparando su peso (picndmetros).

~Por medio de densimetros o aredmetros.

—-GRAVEDAD ESPECIFICA:

La gravedad especifica & demsidad relativa es una medida relativa
de la densidad m#sica.

Para liquidos y s6lidos es la relacidn de la densidad misica com—

parada con la del agua a 4°C y en el caso de los gases es la relacidn

de la densidad del gas comparada con la del aire a 0°C y 760 mm Hg .



-VISCOSIDAD:
La viscosidad expresa la facilidad con la que un lfquido fluve
cuando actiia sobre &1 una fuerza externa.Puede expresarse como una me-—

dida de su resistencia a la deformacidn interna 3 esfuerzo cortante.

La viscosidad expresa la constante de proporcionalidad en un fluido
Newtoniano,esa constante indica que el gradiente negativo de velocidad
es proporcional al esfuerzo cortante y se expresa de la siguiente mane-
ra:

& xy &L - dvx/dy

para fluidos No Newtonianos & oxy & - l? dvx /dy

donde: & xy = Esfuerzo cortante
/lL = Viscosidad
dvx/dY = Gradiente de velocidad

7=E(Z,/a.,de/dy)

Las unidades de la viscosidad son: M/L@ ,la unidad poise es igual
a g/cm-seg y centipoise (Cp) es 1/100 poise = 0.0l poise.

Las conversiones miAs usuales para la viscosidad son:

0.0l poise
0.01 g/cm-seg Dina = g—cm/seg2
Centipoise 0.0l Dina-seg/cm® Poise = 0.0672 lbm
—4 pie-seg
6.72 x 10 lbm/pie-seg

La viscosidad cinemitica es la relacidn de la viscosidad absoluta

a la densidad mfisica y se expresa de la siguiente manera:



}" /u/o = g/:m—seﬁ = Ecm3 = cmz
g/em cm-seg-g seg

La medida de la viscosidad absoluta de fluidos tales como gases y
vapores,requiere de equipo especializado y experimentacidn considera-

ble.Aunque es posible utilizar un instrumento muy simple para medir la

viscosidad cinemitica de lfquidos ,este es el Viscosimetro de Saybolt-

Universal.Existen otros viscosimetros tales como: Engler,Redwood,

Ostwald,Stokes v otros.



b) .- FLUJO EN UNA FASE.

b.1).- FLUJO A TRAVES.DE TUBERIAS.

La ecuacidn general de energia es la base para las ecuaciones de
Flujo de Flufdos y expresa el balance 3 conservacifn de energia entre
dos puntos de un sistema.Dicha ecuacidn se obtiene a partir de un ba-
lance macrdscopico de energfa asociada al fluldo que pasa a través del

sistema.

El principio de la conservacidn de la energia establece que la
enefgia de un flufdo mds cualquier energfa de calor adicionada & tomada
del flufdo debe ser igual a la energia que sale del sistema .La figura

1.1 muestra este principio.

Haciendo un balance de enexrgia entre los puntos uno y dos de la

figura 1.1 tenemos que:

2 - - 2 .
1-:1+ v1/2g(_ + Zlg/gc + Plv1 +Q° = EZ + V2/2gc + Zzg/gc + szz + WE
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donde:

E = Energfa interna

v = Velocidad del fluido

A = Volimen especifico del fluido
z = Elevacidn sobre el plano

Q~ = Energia calorifica

WE = Trabajo hecho sobre el fluido

g/gc = Constante gravitacional
Zg/gc = Energia potencial
VZ/ch = Energia cinética
PV” = Energia por expansidén 6 compresidn.
rearreglando la ecuacidn anterior y expresiandola en funcidn de incre-
mentos se tendrd un balance por unidad de masa fluyente:
AE + (g/gc) AZ + APV~ + AEc = Q"~ Wf (1.2)
De la termodindmica se sabe que la entalpia se define como:
H=E+ PV~ (1.3)
Sustituyendo I.3 en I.2 tenemos que:

AH + (g/gc) AZ + AEc = Q™- Wf (T.4)

Un fluido ideal es aquel incapaz de mantener esfuerzos cortantes
en su trayectoria y se halla libre de fricciones internas,su balance
de energia sdlo toma en cuenta la energfa cinética,potencial y la ex-
pansidén & compresidn;el balance adiabdtico serd:

2 - 2
- = ?
P1V1 + 21 g/gc + V 1/2gc .2V2 +z, g/gc + V 2/ch (1.5)

Esta es la ecuacidn de Bernoulli de inter&s tedrico ya que ningin

fluido se comporta totalmente como un fluido ideal en la realidad.

-8 -



£n los fluidos reales existen fricciones debido al desplazamiento
de una capa de fluido sobre la otra,dichas fricciones convierten la
energia mecdnica en calor y hacen que una parte de la energfia mec@nica

suministrada al sistema se disipe en forma de calor por tanto:

W=Wf -XF (1.6)
Q= Q" +EF (T.m
donde:¥F = Energia disipada por friccidn

W = Trabajo
sustituyendo 1.7 en 1.2 tenemos que:
AE + AEc + AZ g/gc + APV” = Q -~ £F - Wf (1.8)
de la Primera Ley de la Termodindmica :
AE = Q - PAV” » (1.9)
sustituyendo 7.9 en I.8 tenemos que:
-Pav_+ AZ g/gc + APV 4+ AEc = -~ %F -Wf : (1.10)
se sabe que: APV” = PAV”+ V7AP : 7 (T.11)
sustituyendo I.1ll en I.10 tenemos:
V7AP + AZ g/gc + AEc +£F = —WEf (1.12)
la energia cin€tica puede ser expresada de la siguiente manera:
Ec = V2/2gc
sustituyendo Ec en I1.12 y multipicando la ecuacidn por /AL :
AP/AL + bZpg/gc AL + AV2,0/ 2gc AL -3 Fp/ AL = WE /4L (I.13)
considerando despreciables las p&rdidas de energfa por trabajo externc
AP/AL + AZPg/gc AL + AVZ 4/ 2gc AL - £F, A/ AL = O (1.14)
considerando positiva la caida de presifén en direccidn del flujo:
( AP/AL ) = aZpg/ge AL + aV2P / 2gc 4L - FF,0/AL (t.15)
ésta ecuacidn se acostumbra escribirla de la siguiente manera:

(AP/AI.'.)T = (AP/AL)e + (AP/AL)ac + (AP/AL)f (1.16)

-9 -



donde:

(AP/AL)T = Gradiente de presidn total

(AP/AL)e =Gradiente de presidn debido a la elevacidn

(AP/AL)ac = Gradiente de presidn debido a la aceleracidn

(AP/AL) . = Gradiente de presiSn debido a la friccidn

Las pérdidas de presi8n por friccidn en conductos circulares de

difmetro constante han sido determinadas experimentalmente,los resul-

tados de &sta experimentacidn son la base de las f8rmulas que actualmen-

te se utilizan.

A continuacidn se mencionan dos formas de calcular el factor de

friccidn:

—ECUACION DE DARCY :
@p/aL) = £ pvii2ge &
donde:
d = Di&metro interno de la tuberfa

v Velocidad del fluido

gc = Constante gravitacional
/ = Densidad

£ = Factor de friccidn

—-ECUACION DE FANNING :

(4P/aL) = £LV%/2gc RA

(T.17)
(pies)
(pies/seg)
(lbmpie/lbf—segz)
(lbm/piea)

(1.18)

Se puede ver que la ecuacidn desarrollada por Fanning es similar

a la propuesta por Darcy.Fanning obtuvo valores de f menores en un 75%

a los obtenidos por Darcy,esto se debe al uso del radio hidrZulico(Rh)

- 10 -~



en lugar de didmetro de la tuberia :

Rh = Radio hidr3ulico = drea de la seccidn transversal
périmetro mojado

Rh = ( %4 )/d = d/4

-FACTOR DE FRICCION
El valor del factor de friccidn (f) es funcidn de la rugosidad
de la tuberia (€ ) y el niimero de Reynolds ( RE ) ,esto es :
£f=f (¢, RE)
donde:

RE = dV A/ = Nimero de Reynolds adimensiomnal (I.19)

Para calcular el valor de £ es necesario determinar el régimen de
flujo.Dentro de los conductos los fluidos se mueven de acuerdo a los

siguientes ré&gimenes de flujo : Laminar y Turbulento.

El flujo Laminar se tiene cuando el fluido se mueve en linea recta

sin mezclas laterales y a bajas velocidades , (figura 1.2).

A velocidades mayores el flujo se mueve de manera cadtica formando
vértices y remolinos que dan lugar a mezcla lateral,siendo este el flujo

Turbulento, (figura 1.3).

Osbormne Reynolds establecid experimentalmente un parimetro (ecua-
cidn I.19) , al cual se le conoce como Niimero de Reynolds. El flujo
laminar se presenta cuando RE es menor de 2300 y el flujo turbulento

cuando RE es mayor a 3100 ;

- 11 -



FIGURA : 1.2 Flujo Laminar

&UJJJ/

FIGURA : 1.3 ‘Flujo Turbulento

—
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Para flujo laminar de una scla fase el factor de friccidn depende
exclusivamente del nimero de Reynolds y &sta dado por :

f = 64/RE (1.20)

Para flujo turbulento el factor de friccidn &sta dado por la ecua-
cidn de Colebrook y White:

£ = (-2 log ( (€ /3.715 d ) + ¢ 2.514/ (£ REY~"""5y 3y y~2  (1.21)
se observa que para calcular f eﬁ este caso se requiere de un proceso

iterativo.

Para el caso en el que RE se encuentra entre 2300 y 3100,se tendrd
un flujo de tramsicidn,en este caso el factor de friccidn se puede cal-
cular de la siguiente manera:

£ = 0.5675 RE0- 3192 (1.22)

Otra forma de obtener el valor de f

, es mediante el uso del dia-

grama de Moody el cual &sta basado en la ecuacidn 1.21 ,figura 1.4 .

~EFICIENCIA DE FLUJO

La rugosidad de las tuberias depende dél proceso empleado en su
fabricacidn,su grado y tamafio . Las tuberias nuevas y las almacenadas
con mayor razdn prescntan valores aleatorios en su rugosidad. Los efec-
tos de corrosidn,erosidn e incrustamiento que ocurren en las tuberias en
operacidn tambien afectan las condiciones de flujo. Por lo que los gas-—
tos calculados mediante correlaciones muy rara vez concuerdan con los

medidos.Para compensar esto generalmente se introduce en los -

- 13 -
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cdlculos un factor de eficiencia E.

El factor de eficiencia E se puede definir como la fraccidn (6 -
porcentaje) del gasto total calculado al manejarlo realmeate en la tu
berfa. Cuando se carece de datos de campo, la seleccifn de E se basa en
la experiencia. Sin embrago un valor de 0.92 es apropiado para cidlculos
en el disefio de tuberfas y para calcular el gasto real de una lfnea;

su gasto tedrico se multiplica por el factor E.

Para corregir las pérdidas de presidn por fricci8n estas se -

multiplican por el factor E.

-~ PERDIDAS DE FRICCION POR CONEXIONES

Los codos, las vdlvulas, las conexiones , asi como otros tipos de
aditamentos incrementan las pé&rdidas de presidn por friccidén en el sis-
tema. Estas pé&rdidas sd8lo pueden ser estimadas en forma aproximada y -

deben incluirse en el andlisis del sistema.
Cada conexidn es sustiutida por una longitud de tuberia recta -
equivalente (Le), la cual produce la misma caida de presidn que la

conexidn.

Los valores aproximados de Le para vAlvulas y conexiones mis comu-

nes pueden obtenerse mediante un nomograma. Figura 1.5.

-15 -



FIGURA 1,5
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c).- FLUJO EX DOS FASES
El fendmeno de fluje en dos fases en nuestro caso se dard sélo

cuando fluyan simult@neamente por un mismo conducto una fase liquida y

una gaseosa.

Existe una interfase liquido-gas asociada con el flujo simultdneo
de las dos fases.La interfase requiere de energia para su formacidn -
asi come para su crecimiento en t&rminos de superficie total de &rea y
para su movimiento.La determinacidn del régimen de flujo es de hecho,
un comportamiento de la interfase

.Los fendmenos en la interfase son:

pérdida de presidn,régimenes de flujo,transferencia de calor y masa.

El fendmeno de flujo en dos fases &@sta asociado con la acelera-
cibén de las siguientes propiedades : velocidad de transferencia de

calor y masa,con respecto al flujo monofdsico.

c.1).- CARACTERISTICAS.

Los casos en los que se maneja este tipo de flujo se pueden resu-—
mir en dos sistemas : Flujo Aire~Agua y Fiujo Vapor-Agua ; las lineas

criticas a disefiar para estos sistemas son:

1). Lineas de transferencia a calentadores.
2). Lineas de sistemas de apagado.

3). Lineas dec succidn de bombas.

4). Lineas de vaciado de torres.

5). Lineas de circuito rehervidor.

-17 -



6). Lineas con flujo de gravedad.

7). Sistemas de refrigeracién.

8). Lineas de agua a cambiadores elewvados.
9). Lineas simétricas.

10). Lineas con sello.

11). Lineas de lodos.

12). Lineas con pendientes.

Las caracteristicas principales que tiene el flujo a dos fases son:
1). No exisce £flujo tén"niclo & turbulento.

2). No existe simetria.

3). Se tieme una interfase.

4). Aparece el patrén de fluijo.

5). Su solucidn es a partir de ecuvaciones empiricas.

Antes de definir el término Factrdn de Flujo es necesario definir

el concepto de Fluje Critico.

- FLUJO SONICO O CRITICO
El flujo s8nico & critico es aquel que se presenta cuando la ve-
locidad del flujo es igual a la velocidad del sonido & cuando el nfime-

ro de Mach es igual ‘a uno.

El nlimero de Mach es una relzcidn adimensional y &sta dada por la
siguiente ecuacidn:

M = velocidad del fluido (1.23)
velocidad del sonido

tomando como referencia el niimerc de Mach se tienen los siguientes ti-

- 18 —



pos de flujo:
Si M es menor que 1 Flujo Subsénico
Si M es igual a 1 Flujo Sdnico

Si M es mavor que 1 Flujo Supersdnico

Otra forma para determinar la presencia de f£lujo critico es el uéo
de la siguiente ecuacidn:

B, /e = ( 2/k+ 1) F/ED) (1.28)
donde:

Pl = Presién de entrada

P2 = Presidn de descarga

Existe flujo subcritico si PZ/PL es mayor que (2/K + ].)(K/(K -1
Se tiene flujo critico cuando P, /P, es menor que (2/K+1)(K/(K -1
donde :

K = Cp/Cv = Calor esvecifico a presifn constante
Calor especifico a volumen constante

el valor de K puede obtenerse de la figura 1.6.

La pre;encia de flujo critico en una linea produce una mezcla -
homogénea de las fases, esto permite controlar el patrén de flujo en
la linea y tener un flujo homog@neo disperso solamente con lo cual se
tiene un mé@todo mis sencillo de disefiar. Sin embrago al manejar este
tipo de flujo se incrementa la posibilidad de perder el control de las
condiciones del fluido, ademds existe la posibilidad de aparicidn de

ondas de choque.

Hay que aclarar que el {iltimo m&todo para determinar la presencia

- 19 -



de flujo critico se utiliza cuando se instalan estranguladores en la -

boca de un pozo petrolero.

FIGURA 1.6

Relacidn de calores especificos en funcifn de la temperatura

y la densidad.

0.90
{
£y \ _—~T = 50 °F
' : 0.8d h_ 100 °F
: \ 150 °F
200°F\ \
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0.5:4 - \\\
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c¢.2) .~ PATRONES DE FLUJO

- PATRON DE FLUJO

Cuando fluyen simultﬁneamenté gas y liquido dentro de una tuberfa
lo hacen de diversas formas, dependiendo de la velocidad de cada fase,
a estas diferentes formas de flujo se les conoce como r&gimenes & pa-
trones de flujo. S8lo un tipo de patrén de flujo puede existir en una
1lfnea a un tiempo,pero como las condiciones wan cambiando (velocidad,
rugosidad del tubo, elevacidn, etc.). el patrdn de flujo tambi&n ..

cambias .

Bajo condiciones de laboratorio, los patrones de flujo se man~
tienen constantes.y el flujo es consistente. Sin embargo la mayoria de

©
las tuberfas de proceso tienen patrones de flujo cambiantes en los —
diversos segmentos de la linea; estos cambios (como se dijo anterior-—
mente) se deben a: elevaciones, conexiones, ramales, tramos vertica-—
les, tramos horizontales y reducciones. Por lo que se puede esperar que
haya desviaciones en la predicecifn de pé&rdidas por friccidn en compara-
cidn con los valores reales; como consecuencia de &sto es necesario -

buscar la forma mAs adecuada de hacer los cdlculos para el disefio de la

1inea.

Actualmente existen mis de 35 correlaciones publicadas para el c&l
culo de la caf¥da de presidn en dos fases. Cada una reproduce los datos
usados para su desarrollo, pero con frecuencia estos no tienen signifi
cado cuando se les aplica a situaciones fisicas fuera del rango de ex-

perimentacidn.
- 21 =



El presente trabajo s8lo dard a conocer las principales correla-

ciones.

- PATRONES Y MAPAS PARA FLUJO HORIZONTAL
El flujo horizontal depende de la interaccidén compleja de las -
fuerzas gravitacionales e hidrodindmicas tanto en la interfase como la

intrafase.

Para predecir el régimen de flujo ,el procedimiento normal es -
acumular datos de flujos,propiedades de los fluidos y observar visual-
mente a través de una ventana de seccidn de prueba transparente . En se-
guida se busca la manera de anotar los datos en una gréafica ; locali-
zando las fronteras de transicidn entre los régimenes (se debe decidir
sobre las coordenadas que van a utilizarse),&sta aproximacifn repre-
senta una coordinacidn md@s que una correlacidn de datos. El mapa ~
tiene una fuerte dependencia de los datos particulares utilizados para
su elaboracidn,por &sta razdn el uso de 1la correlacidn en otras condi~
ciones (tamafio de tuberia,inclinacidn,propiedades de los fluidos) ,

es de una confiabilidad incierta.

— PATRONES DE FLUJO PROPUESTOS POR ALVES (1)

Flujo Bidrbuja.- Es el flujo en el cual las birbujas se mueven a lo
largo de la parte superior de la tuberia,aproximadamente a la misma -
velocidad que el liquido,a &ste flujo se le conoce también como flujo

Espuma.

Flujo Plug (Tapbén).-Se forman grandes biirbujas en forma de cufia -
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a partir de la coalescencia de muchas blrbujas,estas pueden ser muy -

grandes. '

Flujo Estratificado.- El liquido fluye a lo largo del fondo de la

tuberia y el gas se mueve a lo largo de la parte superior.

Flujo Ondulado.- Es un flujo estratificado en el cual la interfase

es perturbada por olas.

Flujo Slug (Pulsante).—.Las crestas de las olas sellan el tubo y
pulsaciones de espuma periddicas pasan bajo el tubo,a este flujo tam-

bin se le conoce como f£lujo Bache.

Fiujo Anular.- El liquido se mueve en una pelicula a lo largo de
la pared rodeando a un niicleo de gas con una velocidad relativamente

alta que tiene algo de 1liquido arrastrado en su masa fluyente.

Flujo Disperso.-— La fase vapor es traunsportada por el liquido &

el 1l3quido se encuentra disperso en el gas.

MAPA DE ALVES (1)

1a elaboracidén de este mapa esti basada en estudios de tuberia de
1.0 a 1 1/2 pulgadas de didmetro interno y 16 pies de largo,y se uti =

1i28 para sistemas de Aire-Agua y Aire-~Aceite , figura 1.7 .
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FIGURA 1.7

Regiones de patrbén de flujo propuestas por Alves,
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MAPA POR HUNTINGTON (29)

Para sistemas de Gas natural-Keroseno. Tigura 1.8.
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MAPA POR GAZELY (11)

Para sistemas de Aire-Agua. Figura 1.9.
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MAPA PROPUESTO POR ABOU-SABE (19)

Para sistemas Aire—Agua. Figura 1.10.
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-~ PATRONES DE FLUJO PROPUESTOS PQR BAKER (8)

Baker obtuvo su correlacidn a partir de los sistemas propuestos
por Gaze;y, Jerkins y Alves. "De las correlaciones hechas hasta la fe-
cha, s8lo la de Baker separa sistemdticamente el flujo en dos fases,
en régimenes de flujo, desarrollando a la vez un mapa y ecuaciones para

el cdAlculo de caidas de presidn para los diferentes tipos de flujo.

Como €sta correlacidn fue desarrollada para sitemas Aire—-Agua, al
aplicar el mapa a sistemas de hidrocarburos produce resultados dudo-
sos, a pesar de esto la correlacidn de Baker es ampliamente utilizada

en la industria del Petr&leo. Figura 1l.11.






¥ - ﬁaVﬁf

—~ PATRONES Y MAPAS PARA FLUJO VERTICAL
- MAPA PROPUESTO POR OSHINOWO-CHARLES. (26)

Dicho trabaje es el resultado de mis de 1000 datos experimentales
y se utiliza para flujos ascendentes; las pandas anchas representan -

zonas en las cuales ocurren transiciones graduales de régimenes de flu

jo. Figura 1.12.

Se observd que este mapa predice con gran exactitud los datos de

diferentes sistemas.

FIGURA 1.12
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~ MAPA PROPUESTO POR AZIZ (17)

Se basa en estudios realizados en pozos petroleros. Figura 1.13.

para sistemas de flujo gas—-1fquido .
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- MAPA PROPUESTO POR DUNS Y ROSS (16)

Ross identificd seis patrones tipicos para tuberfas verticales,
los cuales son: Burbuja, Tapdn, Bache, Espuma, Transicidn y Niebla;
aunque en la mayoria de las correlaciones bropuestas para sistemas -
verticales no se consideran los régimenes.de flujo Tapdn y Espumas,

Figura 1.14.

Ross observd las siguientes condiciones de £lujo:
. 1). Para gastos bajos de gas el flujo que prevalece es el de -
Burbuja, la fase l1liquida continfla y el gas esta disperso en pequeilas
burbujas.
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A mayores gastos de gas y bajos gastos de liquido se forma el
flujo Tapdn,asi las burbujas grandes de gas que forman el flujo Tapdn

coalescen,se formari el flujo Bache.

3). Cuando la velocidad superficial del 1iquide es superior a -

5.25 pie/seg ya no es fdcil distinguix los patrones de flujo

FIGURA 1.14

Mapa de patrones de flujo de Duns y Ros con modificaciones.

Burbja
Tapdn
Bache
Transicidn
Niebla

Espuma

Mmoo 0w P

dondes
- . ; _ 0.25
N o NGmero de velocidad del liquido = 1.938 VoL (/OL/Q‘)

o . - 0.25
Ngv NGmero de velocidad del gas 1.938 ng (/DLI‘F)
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- MAPA PROPUESTO POR CHIERICCI, CIUCCI Y SCHLOCCI (16)

Figura
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c.3).- HOLDLP (Cclgamien:o,HL) (5,23)

El }lloldup se define como la fraccidn de un elemento de volumen
que esta ocupado por una fase liquida 8§ gaseosa en un tramo de tuberfia
en un punto dado. Generalmente la velocidad con la cual fluve el gas es
diferente de la velocidad con la que fluye el lfquido,ocasionando con
esto que exista el resbalamiento de una de las fases. Las causas de es-
te resbalamiento pueden ser las siguientes:

1). La resistencia al flujo por friccidn es mucho menor en la fase
gaseosa que en la fase 1Iquida.

2). La diferencia de compresibilidades entre el gas y el liquido
hace que el gas en expansibn viaje a mayor velocidad que el liquido.

3). Las fuerzas gravitacionales que originan que el liquido se
mueva a mayores velocidades que el gas,cuando el flujo desciende y al

contrario cuando el flujo es ascendente.

Para calcular las pé@rdidas de presidn por elevacidn (carga hodros- -

tatica),es necesario predecir con precisidn el té&rmino Holdup.

Existen varias correlaciones para obtener el Holdup del lfquido.-
La correlacidén mds general es la de Mukherjee y Brill (23),obtenida a
partir de mds de 1500 mediciones para flujo con &ngulos de inclinacidn
de 0%°a + 90°. La ecuacidn establecida por Mukherjee y Briil es la si-
guiente:

2 2, % , G
HL = exp ( (C1 + C2 sen 6 + C3 sen” © + C, N[ ) Ngv / Ny ) (1.25)
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donde ;
NL =
NLv

N
gv

Las

les son:

A

Los

zontal de.

DIRECCION
DE FLUJO

Niimero de viscosidad del liquido

015726 4 (1/p )7

1]

NGmero de velocidad del liquide

1

; 3 .,0.25
1938V (P /S7)

n

NGmerc de velocidad del gas

1

0.25
1.938 ng (/JL /T
unidades usadas en los t&rminos de estos niimeros adimensiona-

e ) P (1b/pie’ ) <= ( dinafem ) v ( piefseg )

coeficientes de la ecuacidn I.25 para flujo ascendente y lhori-

scendente y flujo estratificado descendente son los siguientes:

TIPO DE 4
FLUJO

Ascendente Todos ~0.38011 0.12988 ~-0.11979 2.34323 0.47569 0.28866

Descenden

Otro

te Estra- -1.33028 4.80814 4.17158 56.26227 0.07999 0.50489
tificado '

Otros -0.51664 0.78981 0.55163 15.51921 0.37177 0.39395

t&rmino importante para el cilculo de cafida de presidn es el

Holdup "sin resbalamiento'" (A).Se define de la misma forma que el Hol-

dup con resbalamiento ( HL ) pero se calcula a partir de las condiciones

de flujo,presidn y temperatura existentes; considerando las producciones

en la superficie ( qo y R ):
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A= %
I
Qg + qg
donde:
q' = gasto en condiciones de escurrimiento.
A= i
1 +qo ( R - Rs ) Bg
5.615 (qoBo + qwBw )
donde:
R = Relacidn gas-aceite (pie3/lb)
RS = Relacidn de solubilidad
B = Factor de wvolumen (pieslpie3)
w = Agua
o = Aceite
A: Lig
SL
sL = vsg
donde:
VsL = Velocidad superficial del liquido
ng = Velocidad superficial del gas
A =
VoL = 99, / AP (1.29) Ver
= q' AP 1.30 \'4 =
sg = 9g / ( ) sg
donde:
wL = Velocidad mdsica del liquido (lb/seg)
wg = Velocidad mésica del gas (1b/seg)
AP = Area de seccidn transversal (piez)

- 34 -
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c.4).~ CORRELACTONES PARA EL CALCULO DE CAIDA DE PRESION

— PARA FLUJO HORIZONTAL

1). METODO DE DUKLER (2)

Dukler propuso dos casos para el cdlcule de las caidas de presién
por friccién y aceleracidn:

CASO I: Flujo homogéneo sin tomar en cuenta el Holdup. En este ca-—
s0, Dukler asumio un estado estable para el flujo en dos fases, en este
tipo de flujo el fluido es comsiderado como una pseudofase sencilla, .
donde las propiedaes del flufdo son estimadas en forma de promedios vo-

lumtricos, la ecuacidn propuesta es la siguiente:

= 2 -
%% = anGt (I.31) R:ns th (1.32)
zchnsd Aus
ns = SN AL - A (1.33)
Gy = Mty (1.34) AP = (42T C1.35) 5.
AP (2) e
RE 1172 '
£ = {2 log ns (1.36)
ns (4.5223 log RE__ ~ 3.8215) o :
Pas ™ LLAY P 1 Y N o, @
donde:
d = Didmetro (pie)
£ = Factor de friccibn
ns .
G: = Flﬁjo mésico (lb/_pie2 seg)
= Sin resbalamiento
ns :

Es muy fdcil calcular la cafida de presidn por este método para —
fluidos homogéneos donde no existe resbalamiento entre fases, hay que
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aclarar que los valores calculados de caida de presidn son sélo estima-—

ciones y por tanto son poco confiables.

CASO 11 : Con Holdup constante. Este método no es utilizado comun-
mente en la industria debido a la complejidad de las ecuaciones emplea-
das,principalmente al término de aceleracidn. A pesar de esto,el mé&todo
nos proporciona un valor mis cercano al valor real de caida de presidn

del sistema; a continuacidn se muestra la ecuacidn propuesta por Dukler:

AP/AL = £ G* B

tp _t (1.38) fep = L (N) fo (1.39)
2gc /Qns d
-2
fo = 2 log REcp (1.40)
(4.5223 log REt;3.8215)
Vo = Vas T Vor * Vg (I.41)
2 2
RE, =[/DL + P, (1=M) ]dvns . (1.42)
Loag )
K(N)=1 =-1in (1.43)

A
&

€ = 1.281 + 0.478 In + 0.444 (In )2 + 0.094 (n > , (1.44)
+ 0.00843 (In )" -

B -Puf *NI ol prs =P 1 u ) (1.45)
donde:
’ REt; Nimero de Reynolds n»nara dos fases

v = Vm = Velocidad de la mezcla

oL ’? , €&, = Par@metros utilizados en las ecuaciones.
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fo = Factor de friccidn

2). METODO DE EATON (2)

Para el desarrollo de &sta correlacidn se tomaron diSmetros de tu—
beria de 2, 4 y 17 pulgadas y se manejaron gastos de liquido de 50 a -
2500 Brl/dia para un didmetro de 2 pulgadas; de 50 a 5500 Brl/dia para
un difdmetro de 4 pulgadas, las relaciones gas-lfiquido van desde O hasta

i32 000 pie3/dia. La ecuacidn desarrollada es la siguiente:

LB = B Yis  (1.am) £omexp O) (1.47)
AL 2gc d ’ L )
W
t

r = 66.63 (W w02
075 (1.48)

/R g AP d

Si r es menor que 0.00005 y = 15.576 ~ 1.6398 In r (I.49)

Si r es mayor que r mayor que exp (13.3165 — 0.12671 in d)

v = 1255 - 365.0674 In d + 44.099 y' - 2.6746 (y' )2 + 0.0697 ( y' )

(1.50)
donde 3 )
y' = In r ( 44 )%-12371 : (T.51)
Si r es. mayor que exp (13.3165 - 0.12671 1n d)
y = 2.67776 — 0.35158 In d - 0.5145 1n r (1.52)

donde :
Wt = Velocidad de flujo total
r = Parfmetro

) y = Factor de correlacién



- PARA FLUJO VERTICAL

1). METODO DE HAGEDORN Y BROWN (18)

Esta correlacidn fue desarrollada a partir de datos obtenidos en
un pozo de 1500 pies de profundidad y tuberias de 1,1 1/4 y 1 1/2 pul-
gadas de didmetro. El Holdup en &sta correlaci&n no se tomd en cuenta
para representar una porcidn de la tuberfia sino slo para compensar

las pérdidas de presidén por elevacidn.

Para desarrollar su ecuacidn Hagedorn v Brown consideraron los si-

guientes rangos:
a). Viscosidades de 10 a 110 cp.
b). Densidades relativas del aceite de 0.856 a 0.9

c). Tensiones superficiales de 33.5 a 3£€.2 Dina/cm

La ecuacidn es la siguiente:

: 2 2 .
se=ap=1 [pv e *a .5
Az AH 144 2.9652 x 10tl a° 2ge 2H
Pm = Densidad media de la mezcla =/=/L HI. ‘:‘/g (1 - H.L) (I.54)
/AL = Densidad del liguide = /2 F +/4 F_ (1.586)

/IVL = Viscosidad del liquido =40 Fo f/uw F: (1.56)

El factor de friceidn se obtiene con el Eiagrama de Moody en fun-—

cidn del nimero de Reynolds para dos fases.

RE = A Vo d /g (1.57)
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donde:

S o= Viscosidad de la mezcla con resbalamiento
H, 1l - Hy bl
73 o
Pl AL /lg , (I.58)

Pos “FPuAy + _/pg (1-A ) (1.37)

vV = +
m vsL vs

1.41
& ( )
El mé&todo de Hagedorm y Brown no considera régimenes diferentes
de flujo,sino que toma en cuenta que el liquide y el gas viajan a di-
ferentes velocidades por lo éual el valor del Holdup del 1iquido s&lo

se calcula para compensar los gradientes de presidn.

2). METODO DE ORKISZEWSKI (16)

Para el desarrollo de &ste método el autor probd varias correla-
ciones con datos devcampo y observd que ninguna era realmente satis-
factoria para todos los régimenes de flujo. El selecciond para cada
régimen la corrélaci&n que considerd mis adecuada y modificd la de
Griffith y Wallis para flujo en Bache. Orkiszewski probd su correla-
cidn con pozos pesados y con los datos presentados por Pecettmann,
Carpenter,Baxendel-Thomas ,Fanche~Brown y Hagedorn-Brown. Sin émbatgo
se rec&mienda utilizarla con precaucidn cuando se esta manejando flujo

en Niebla y para pozos con produccidn por espacio anular.

La ecuacidn propuesta por el autor es la siguiente:
AP /AL = {-"}-'f + o p(g/gc)] !/ (1= Acns) (1.59)

ACns = Gt ng / gc P (1.60)
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Para calcular f se tiene que evaluar Nw (parZmetro de rugosidad)
7

o = o - v
Nw ( 4.52 x 10 ) 453.59 /‘L \Sg p (I.61)
Fu
=[50 + 2.313 ] ¢ - 62.43] ° I.62)
T [W{ Pr- P! 43] ¢
Si
= 0.302, 2
Nw es mavor que 0.005 €/D = 1.78 T Nw / /Og ng K| (I.63)
2
Nw es menor que 0.005 €/D = 0.075 W/ /Dg ng d (I.64)
Nw es mayvor que 0.5 €/ = 0.5 (£.65)

Para calcular el factor de friccidn se utiliza la siguiente ecua-

cidn (iterando):

1/,1/2 = - 2 log [ = +_ 2,51 (1.66)
3.7 d RE f1/2
ns
= L2}
RE, g 1485 /)z av sg (1.67)
Az
2 .
Tt~ £ L Vs (1.68)
2ge d
/ns= /OL)‘+ Pg(l—)\) (T.37)
dondé:

ol = sen ©

ACns = Término de aceleracidn
™ £ = Gradiente de presidn

P = Presidn (Psia)
I = Tensidn superficial (Dina/cm)

M‘L = Peso molecular del liquido.
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Finalmente es necesario aclarar los siguientes puntos: (2,3)

1) .~ La correlacién mds adecuada para calcular la caida de pre-—
sidn en tuberfas horizontales es la propuesta por Dukler,ya que no
s6lo &sta basada en una gran cantidad de datos sino que también define

claramente las fronteras de los diferentes régimenes de flujo.

2).~ Para calcular la cafda de presifn en tuberfias verticales la
correlacidn mids adecuada es la de Orkiszewski ya que predice mejor el

el comportamiento real del fluide.
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.5).~- PROBLEMAS EJEMPLO (4)

- PARA FLUJO HORIZONTAL:

Se tiene una mezcla de hidrocarburos con las siguientes condicio-

nes:
P P2 = ?
d = 2 pies /czg = 0.115 cp.
V' = 23.04 Dinas/cm A, = 0.8617 cp.
P = 504.3 psias P = 1-7% 1b/pie’
T = 55°F AL = 53.75 Ib/pie®
wg = 4.0 lb/seg W, = 138.1 1lb/seg

AL = 1100 pies
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- C3lculo del Holdup :
Para flujo horizontal @ = 0°

2 c5 c6
HL=exp((C1+CAI\L)(Ngv/NLv))

Cma s 0.25 _ -3
X, = 0.15726 4, ( 1/, ) = 4.759 x 10
%, =1.938V _ (2. /<)% - 1.9588
- L st L .
.ol 0.25 _
Ny = 1.938 Y (P /D) 1.6979
\
VsL = "L /ﬁL AP = 0.8178 pies /seg ; AP = {d/2)~

vsg = Wg //og AP = 0.70893 pies/seg

Los valores de las constantes C1,C2,C5 y C6 se tomaron de la pagi-

na ; 33 .
H = esp((-0.51664 + 15.51921 (4.759 x 107> )? ) (1.6979)0-37177
(1.9588)0- 39395
W = 0.61736
- Cilculo de AP por el M&todo de Duckler :
- Caso I :
2 =
(AP/AL) = £ G / 2gc f,_d RE =46, /[ u,
Aos = AL }\+/¢g (1-A)=0.46692 cp.
A=V /(v +V ) = 0.53566
.2
G, = ¢ W+ Wg Y/ AP = 45.232 1b/pie“-seg
RE__ = 193.746
ns
-2
£, = (2 log (RE__ / (4.5223 log RE__ - 3.8215)))
£ _ = 0.11523
) 1%-3
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Pos =/L}\+fs (1 -A) = 29.626 1b/pic’

"
(AP/AL) = 0.C61833 (lb/pie”)/pie (AP/AL) = 0.061833/144
(AP/AL) = 4.29% x 1077 psiafpie AP = 0.4719 psia

- Caso II :

V= 2, Y
(ap/aL) = £, BG 7 2gc A d £p =% ) fo

-2
fo = ( 2 log ( Rntp/(A.JZZJ log REcp_ 3.8215) ) )

2 2 ,
RE., = (A AT/ +A4, A-M7 Q-up) d v la

RE, = 78.208/0.46692 = 167.497
fo = (2 log 26.859)°2 = 0.12241 LAY = (1 ~-1n (N &)
€ = 0.78543 L A) = 1.383 £, = 0-16926

2 2 - _
B (PLNI i) +f, (1 =N [P B = 0.8644
(AP/AL) = 0.07851 (1b/pie2)/ pie (AP/AL) = 0.07851/144
(AP/AL) = 5.452 x 10~% psia/pie AP = 0.59972 psia

~ Cdlculo de AP por 21 método de Eaton

— e - = ean - X A 0.1
(AP/AL) = £ W \ns / 2gc d £ exp v / (LL/Ht)
_ ) 0.5 0.25 _ .o-n eps
r = 66.63 ( “g Wt b C/Zg AP d 36973.505
vy = 15.576 - 1.6398 1n 36973.505 = -1.671
£ = (0.18852 (AP/4AL) = 0.10:18 (lb/plezf{pic

(AP/AL) = C.10118/144 = 7.026 % w074 psia‘pie

(aP ) = 7.026 » 1674 (aL)

AP = (C.77275 psia
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METODO . AP (psia)

Duckler I ’ 0.4719
Duckler II . X 0.59972
Eaton 0.77275

La diferencia entre los resultados se debe principalmente a que
en el método de Eaton no se toma en cuenta el t&rmino Holdup,a su vez
la diferencia entre el m&todo de Duckler I y Duckler II se debe a que

el primero toma en cuenta el Héldup sin resbalamiento ( X).

Para realizar un andlisis mis detallado de los resultados seria
necesario medir los valores reales de AP y compararlos con los obte-
nidos,con esto se podria saber cual de los métodos empleados determina

mis aproximadamente las caidas de presildn del sistema.
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- PARA FLUJO VERTICAL :

Se tiene una mezcla de hidrocarburos con las siguientes condi-

ciones:
P2 = ?
P
d =.0.5 pies = 0.0115 .
P /“g cp
T= 18 Dinas/cm /(L = 0.8l48 cp.
P = 624.3 psias Py = 2.264 1b/pie>
T = 55°F ' /L = 50.82 1b/pie’
wg = 236.4 lb/seg WL = 138.9 1lb/seg

AL = 30 pies
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~ Cdlculo del Holdup :

Voo =W /P AP = 13.92 pie/seg Veg =Yg /Py AP = 536.16 Eig

= ° 2 .C5 ce )
H‘L exp ( ( C1 + C2 sen 90 +CAI\L)Ngv/NLv

N, = 5.49 x 1072 N, =34,97 N = 1346.91
I Lv gv

Los valores de las constantes se tomaron de la pagina 33 ;

HL = 0.01684

- C3lculo de AP por el m&todo de Orkiszewski :

(aP/AL) = ( “VE +% P (g/ge) ) / (1- aC__)

S

A =G v, /ec? G, = (W + W,)/AP = 1910.896
Para este caso X = sen 8 =1 Nw = 2,44
€ = 2 = = 7
/d = 0.0127 RE__ 1488Pg d vsg //""g 7.7838 x 10
£705 = - 2 105 ((€/3.7a) + ( 251/ BE__ £9°7 ) )
Iterando; £f = 0.0159
- 2 _ o L 20,
7 - E/Og ng / 2gc 4 = 318.78 AC = 51.007 (1b/pie”)/pie
= : 2 i i = =
ac__ = 0:35422 pia/pie Nev  Jcv + Vgg ) = 0.02531
Prg = 3.4132 1b/pie’ (AP/AL) = -499.02 (Lb/pie?) /pie
AP/AL) = -3.4654 ‘psia/pie

— Cilculo de AP por el método de Brown y Hagedorn :

(ap/aL) = (F+ (£ W 7 2.9652 x 10M ) + (P2 / 2ge AL ) _1_

_ B .3
P = L H g(l-'HL)—-3.062 1b/pie
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. < . o1 -mn)
Vm = \sL + ng = 550.08 pies/seg ,/uns =/LL g L

= 2 W= = .
,/xns 0.01236 cp. ¥ NL + Ng 375.3 1b/dia

REns = /ons Vm d {/“ns = 77351.73

El factor de friccidn se obtiene del diagrama de Moody ( figura
1.4),con el niimero de Reynolds calculado. Para un REns = 77315.73 ,

se tiene un valor de f = 0.036

(AP/AL) = (1/144) 483.017 = 3,35429 psia/pie

METODO (AP/AL) psia/pie
Orkiszewski ~3.4654
Brown—-Hagedorn 3.3543

En este caso los valores obtenidos son muy parecidos ,el signo en
el método de Orkiszewski s8lo indica que se tiene perdida de presién.Se
puede decir que estos dos métodos son buenos para calcular la caida de
presidn de este sistema y con esta condiciones . Hay que aclarar que si
se varian estas condicicnes (presiBn, longitud ,didmetro,etc.) los re-

sultados podrian ser diferentes.

Al igual que para el ejemplo anterior (flujo horizontal),para hacer
un anilisis mids riguroso seria necesario determinar los valores reales

de A? ,para asi realizar una buena comparacién,
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d).- FLUJO EN TRES FASES .

Antes de definir lo que es un flujo en tres fases ,se procedera a
dar una breve explicacidn de la diferencia principal que existe para el
cﬁlcplo de caidas de ptesién entre flujo en dos y tres fases. Hav que
aclarar que las que las correlaciones de Flujo en tres fases estidn ba-
sadas en las ecuaciones de flujo en dos fases ( cilculo de propiedades,
Holdup,niimero de Reynolds y factores de friccidn etc.).En estos Glti-
mos (factores de friccién) es donde se encuentra la diferencia princi-
pal ya que en algunos m&todos de Flujo en tres fases se calcula este
factor de manera grafica (l4) y en otros se adicionan nuevos parZmetros
para el cdlculo de &ste (9,10),esto se vera con mis detalle en el capi-

tulo IXI inciso d.

Existe discrepancia por parte de los autores al referirse al flujo
que se tiene en la descarga de pozos en una plataforma Marina; algunos
consideran &ste flujo como si fuera un flujo en dos fases y otros como

un flujo multifdsico.

En el presente trabajo se considerard el flujo de descarga de &s-—
tos pozos como un flujo en tres fases,ya que en dichos pozos marinos

fluyen en tres fases : P&troleo,Gas y Agua.
Hay que dejar bien claro que los fluidos a los que nos referiremos

cuando se mencione el t&rmino Flujo en tres fases,serin dos liquidos -

( Pétroleo y Agua ) v un gas.
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II.-FLUJO EN TRES FASES.
En el presente capitulo se dardn a conocer las caracteristicas ge-—
nerales del flujo en tres fases,asi como los métodos mAs importantes

que existen para el cilcule de cafda de presidn.

a).— CARACTERISTICAS

1). No existe flujo turbulento.

2). No existe simetria entre fases.
3). Existen patrones de flujo.

4). Su solucidn es a partir de ecuaciones empiricas (correlaciones).

Las lineas criticas a disefiar para 8ste tipo de flujo son:
1). Lineas de descarga a pozos (principalmente).

2). Lineas verticales

3). Lineas horizontales.

4). Lineas con pendientes (inclinadas).

El flujo a través de restricciones es muy comiin en la industria
.
petrolera y ocurre cuando:
1). Se mide con medidores de orificio.

2). Pasa el flujo a través de estranguladores superficiales.

3). Cuando fluyen a través de vdlvulas.

Por tanto para nuestro caso en especial otro sistema critico

serd el Estrangulador Superficial.
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~ ESTRANGULADORES

Los estranguladores superficiales son accesorios que se colocan
entre la tuberia de produccifn del pozo y la linea de descarga,figura
2.1 ,con el objeto de controlar la produccidn y evitar contrapresiones
en el pozo,lo cual se logra si se tienec un flujo snico.Este flujo s&ni-
co & critico se presenta cuando la velocidad del fluido es igual & ma-

yor que la velocidad del sonido al pasar por el estrangulador.

A continuacidn se mencionan algunas de las correlaciones para cal-

culaxr el gasto y cafida de presidn a través de los estranguladores:

-CORRELACION DE ASHFORD PARA FLUJO CRITICO. (7)

Ashford desarrolld una ecuacién para determinar el gasto de una
mezcla gas-liquido,bajo condiciones s&nicas,a través de un orificio
partiendo de una relacidn de balance de energia del fluido que pasa a
través del mismo,de la expansidn politrdpica y de la relacifn de gasto

masico en el orificio . La ecuacidn es la siguiente:

1
qo = 0.858 CBdc A+ 0.76 Pl 1
(A/P1) + 0.56 (8 + 0.01353 # g P )2 (5 + 0.01353 g R )"L)

en donde :
0.5
B= 1/ (B, +wWoR) (IT.2)

A= 5.4x 1000 TL 21 R, = R, ) < (IL.3)
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FIGURA @ 2.1
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B = 62.4 ( e + WOR ) (11.4)

dc = Difimetro del estrangulador ( 1/64) pulgada

Pl = Presidn de entrada al estrangulador (psias)

n

T1 Temperatura de entrada al estrangulador ( °R )
C = Coeficiente de descarga

WOR = Relacidn agua-aceite ( blw/blo )

Ashford aplicd &sta ecuacidn a los datos de l4 pozos con diferen-
tes medidas de estranguladores. Los resutados presentaroﬁ una varia-—
cidn del coeficiente de descarga entre 0.642 y 1.212 para didmetros de
estranguladores entre 16/64 y 40/64 de pulgada. Aproximadamente una ter—
cera parte de las pruebas tuvieron un error menor del 107 entre el gas-
to medido y el calculado ; utilizando un coeficiente de descarga igual
a uno. Basandose en esto Ashford concluyd que utilizando C igual a uno
en la ecuacidn,se puede obtener una buena aproximacidn del gasto real.
En el desarrollo de su correlacidn Ashford considero una relacién de
calores especificos ( K ) de 1.04 y una relacidn de presiones de P2/P1

igual a 0.544 para obtener un flujo sSnico en el orificio.

~CORRELACION DE OMANA (24)
Omafia desarrolld una correlacidn (para flujo sbnico) entre el -
gasto,la presidn de entrada al estrangulador, la relacidn gas-liquido,

la densidad de los liquidos y el tamafio del orificio. Dicha relacidn se-
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obtuvo a partir de datos experimentales ¥ su aplicacidn sdlo se reco-
mienda para orificics hasta de 14/64 de pulgada v para gastos maximos

de 800 lb/dia.

Las condiciones de flujo critico se fijaron para una relacidn de
presiones igual 8 menor de 0.546 v una relacidn de 1 de gas—1fquido -

La ecuacidn establecida es la siguiente:

q = fg ‘(Il.s)
1.84 (PL/Y_ )L25

donde:

N = 0.263 N399 ()3 19 ()0-657 (yyl-8 : 1.6y

q P d ) :

N = /g Py L - (I1.7)

N =0.0174 p1/ ( P2, Y73 (11.8)

P L

qQ = 1 - (II.9)

T+ (R-R) B, :

5.5615 B,

N, = 120.872 de (2, /)O3 (11.10)

la secuencia de cdlculo para la aplicacidn de &sta correlacidn es la -

siguiente:

1). Calcular /Og N /ﬂL y ¥ a la presidn y temperatura existentes

antes del estrangulador.

2). Evaluar N, Np N Nd vy Q a las ccndiciones prevalecientes corrien

te arriba del estrangulador.

3). Obtener Nq con la ecuacidn I1.& y qa;, con la ecuacidn II.S5.

Antes de usar la ecuacidn II.5 es conveniente comprobar su validez

- 54 -



y ajustarla para condiciones de flujo observadas en campo.8ste ajuste
se realiza introduciendo una constante & coeficiente de descarga del
rificio d=finido por :

C = Gasto medido / Gasto calculado .

— RISERS
Se llama riser al segmento final de la tuberia que une un oleo-

gaseoducto marino con una plataforma marina de produccidn.



b).- PROBLEMAS QUE CAUSA ESTE TIPO DE FLUJO

1). Debido al Holdup entre fases, se produce una disminucién en la
velocidad del flujo y un incremento en la cafda de presifn. Dando como
resultado la precipitacifn del flujo en un estado inestable, que produ-
ce ridpidamente la suspensidn del flufdo. Esto se da cuando se tienen -
gastos bajos (por debajo del gasto dptimo), ya que se tendrd gran acu-

mulacidn del 1fquido provocando con esto un incremento considerable en

el peso de la columna.

2). En las tuberias verticales submarinas (riser) que descargan en
las plataformas de produccifn, frecuentemente el flujo se presenta en
forma de Baches. La presencia de este flujo ocasiona que los separado-
res' de pas-liquido y bombas operen de manera ineficiente, debido a las

fluctuaciones de presidn que se presentan en la llegada de los flufdos

a la baterfa de separacidn.

Este tipo de flujo puede eliminarse incrementando la presifn de
llegada de los fluidos, aunque puede no ser muy conveniente ya que en
ocasiones se tiene que reducir el f£flujo hasta en un 707 (en las plata-

formas marinas), ocasionando con esto pé&rdidas considerables en la ca-

pacidad de produccién del sistema.

Para evitar la reduccidn de la capacidad del sistema se tratard de
eliminar la presencia del flujo en Bache, esto puede realizarse de las

siguientes formas:
2a) . Reduciendo el didmetro del riser, se ocasiona un aumento en

la velocidad del flufdo y por tanto la obtencifn de un flujo mids esta-
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ble. Sin embargo esto puede resultar contraproducente ya que si el tipo
de flujo es estratificado, el liquide puede cubrir compleﬁamente la
seccidn transversal de la tuberia reducida v la suspensida del flujo de

gas per un instante ocasionaria fluctuacicrnes de presidén y la formacidn

del flujo Bache nuevamente.

2b). Instalando dos & mAs risers para incrementar la velocidad del
fluido, esto nos permitird efectuar mayores reducciones del didmetro,
garantizando la eliminacidn del flujo Bache v manteniendo 1la capaci-

dad deseada.

2c¢). Inyectando gas en el fondo del riser, este gas es el que se
obtiene de la bateria de separacidn , logrando incrementar la veloci-
dad del flufdo, foxmando un flujc en Espuma. Este procedimiento es de
gran utilidad en tuberias con difmetros grandes vy se utiliza principal
mente en sistemas que se encuentran en operacidn: el incremento de la

cafda de presidn es bajo comparado con la ganancia de capacidad de la

tuberia.

2d). Instalando instrumentos de mezclado, sdlo si el fiujo Bache
es provocado por un flujo estratificado en la tuberia horizontal, el
mezclado permite que se forme momentaneZmente wun flujo homogéneo an-
tes

de la bateria de separacifn. La czfda de presién puede incremen-—

tarse considerablemente con dichos instrumentos.

2e). Inyectando un espumante en el fondo del riser, lo que forma-

rd un flujo espuma. Este procedimiento es de gran utilidad en sistemas

- 57 -



en los que se tienen grandes didmetros Yy zonas severas de bacheo.

La seleccidn del procedimiento para eliminar el flujo en bache de
penderi de la adaptabilidad que tenga el mismo con las condiciones del

sistema.

c).-MLTODOS FARA EL TRATAMIENTO DE ESTE FLUJO

El gradiente de presidn total &sta dado por:

AP = AP 4+ AP+ AP T (1.18)
AL T AL E AL AC AL L
donde:
AP = Gradiente de presidn total
AL
T
AP = Gradiente de presidn debido a la elevacidén
AL
E
AP = Gradiente de presién debido a la aceleracidn
AL AC

— FLUJO HORIZONTAL

Para el flujo horizontal el gradiente de presidn debido al cambio

de elevacién es igual a cero, por lo que la ecuacidén I1I.16 se reduce a:

AP = AP + AP = _f PV° + a (N2 (II.11)
AL T AL L AL AC 2gc d 2ge 4L

Cuando se desea calcular la caida de presidn para tuberias hori-
zontales, generalmente se considera que se tiene un flujo isot&rmico y
las propiedades del fluido dependerdn exclusivamente de la presidén. La
forma de cdlculo consiste en suponer una cafda de presidm aplicando la

siguiente ecuacidn:

- 58 -



2 2

(AP/AL)T = ft /Dm Vm + a( Vm ) (11.12)
2 ge d . 2 ge AL

donde,ftp N /om v Vm se refieren a la mezcla v son definos en forma
diferente por los autores de las correlaciones,con &sta ecuacidn se
determina el incremento de longitud AL cérrespondiente a la AP supuesta
repitiendose el procedimiento hasta alcanzar una longitud total, La
exactitud de los cdlculos dependerd del incremento de presidn que se
tome (al reducir el incremento aumenta la exactitud). Una regla estable-
cida es usar incrementos de presifn menores que 10% del valor de la

presidn media.

Cuando se considera flujo no-isot&rmico,el cdlculo del gradiente
de presidn implica un proceso iterativo,ya que la temperatura &sta en
funcidn de la distancia ; ademds de suponer AP se tiene que suponer AL
y en ese punto determinar la temperatura media de flujo. A continuacian‘
se presenta una secuencia general de ci@lculos para el caso de flujo -
isotérmico (los pasos 5 a 7 dependerén del método que se aplique en el
cdlculo de perfil de presidn).

1). Se inicia con una presi&n Pl a la entrada derla tuberia,a este
punto le corresponde una Ll igual a cero.

2). Suponer una caida de presidn AP y calcular la Ty P2

P = Pl - AP/2 (I1.13) P2 = PL - 4P (II.14)

3). Determinar las propiedades de los fluidos RS,V,BO,Z.Bg ’/‘o’/“g,
/0 ,/p a las condiciones medias de escurrimiento.
o 8

4). Calcular las velocidades superficiales y los gastos misicos

del fluidojcalcular el Holdup sin resbalamiento.
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5). Determinar el Holdup (&L) v la densidad de la mezcla.

6). Si las pérdidas de presidn por aceleracidén no se consideran
despreciables calcular su valor.

7). Obtener el valor del factor de friccidn.

8). Aplicando la ecuacidn correspondiente determinar el gradiente
de presién y con este el AL a la AP propuesta.

9). Reemplazar L por L + AL y si este valor es menor que la lon-
gitud total,hacer Pl igual a P2 y regresar al punto 2. Si es igual &
wmayor que la longitud total se termina el cdlculo obteni&ndose 1la P

final por interpolacidn.

Cuando se trata de un flujo no-isotérmico se tienen que incluir
los siguientes pasos para realizar el cflculo:

27). Suponer un incremento de longitud correspondiente a la P su-
puesta y calcular la temperatura media en el incremento.

87). Si la AL calculada es igual & diferente de la AL supuesta,
seguir el cdlculo,sino hacer que AZL.s sea igual a ALC y determinar la

temperatura media en el intervalo y regresar a 3.

-~ CORRELACION DE EATON,ADREWS,KNOWLES Y BROWN (14)

Esta correlacidn se desarrolld a partir de informacifn sobre con-—
diciones de flujo obtenidas en lineas de 2 a 4 pulgadas de difdmetro y
de 1700 pies de longitud,en donde se utiliz® aceite condensado y agua

separadamente como fase 1fiquida y gas natural como fase gaseosa.
Para el cllculo de gradiente de presidn se utiliza la siguiente -
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ecuacidn:

” .
= 4 -
AP 43.539 “'m fc_)' (11.15)

aL 5
a® Pl (1= EY

donde:

, 2 2
E, =W, a2 (V) W, A (vg) (11.18
9266.1

W+ W
[7% _/_5:] AP

El factor de friccidén fue correlacionado a partir de informacién
experimental. En la figura 2.2 se muestra la correlacidn establecida en

la que la absc¢isa v la ordenada son:

0.5 _ 0.1
X =22 737 (W, W ) (1119 Y = [N_L] £ (1.18)
2.25

/(gd m

FIGURA 2.2 Correlacifn de Eaton para el factor de perdida de

energia N
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Para obtener las velocidades reales del liquido (VL) y del gas -

(Vg)

la tub

es necesario conocer el valor del Holdup en cualquier lugar de

erfa siempre que las p&rdidads de presifn por aceleracién no -

sean despreciables. El holdup se obtiene con la ecuacidn I.25 y dicha

ecuacidn es vilida para el método. Las velocidades reales para el gas

y lfquido se calculan de la siguiente manera:

= a' = q' =
V=9, =9, = Vg (I11.19)

v = q

AL AR R

& _B = Ie = Sg _ (1I.20)
AP - AP (1-HL) (I—HL)
donde:
AP = Area de la seccidn transversal de la tuberia
q' = Gasto de condiciones de escurrimiento para gas & liquido 1b/dfa
Vs = Velocidad superficial para el gas & liquido pie/seg
VoL = 9 (r.29) . Veg =9z (1.30)

AP AP

Para el cdlculo del paso 5 en adelante se depende del tipo de mé-

todo & correlacifn a utilizar. A continuacidn se dan las ecuaciones pa

ra este tipo de correlacidn:

5). Cdlculo del Holdup, si las pé&rdidas de presidn por aceleracidn

son despreciables, no es necesario determinar el Holdup. En caso contra

rio utilizar la ecuacidn I.25.

6). Cdlculo de A(VL)2 y A(Vg)2 de la siguiente forma:

2 2 2

= - .21

A ( vL) Vi, = VL1 (I1.21)
2 2 2

2LV =E ~ Va1 (11.22)
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con estos valores se obtiene Ek de la férmula.

7). Cdlculo del factor de friccidn, se puede obtener mediante la
gréfica; determinando el valor de X y de Y con las ecuaciones II.17 y
I1,18 para:

~1.64941 (11.23)

X € 60 000 corresponde Y = 6 677 920 X

60 000 € X 4 819 194 d + 39 981 d + 2 838.8 d° - 73.26 d°
corresponde una Y = t /100 (II.24) donde t:

t = Antilog (2.37354 - 2.10458 r + 0.5757 r> - 0.14189 t +

5 (0.46 - 0.93739 r + 0.45966 r3 - 0.15975 r*) s? (0.451 -

0.36293 r — 0.19949 > + 0.12835 ) ) (11.25)

donde:

£ = log (X/10 000) (11.26) S=1logad (I1.27)
para :

X = B19 194 - 39 981.7 d ~ 2 838.8 d2 - 73.26 &>

Y = ( 21.525 - 1.5934 d + 0.2278 42 + 0.00131 &> )7-4% (11.27)

Una vez evaluados los valores de X y Y se procede a caicular el

valor de friceidn:

= ¥ (I1.28)
tp W, 0.1

8). Aplicando la ecuacidn (I.18) se podrd calcular el valor de -

( AP / AL ) y por consiguiente el valor de L a la correspondiente AP.

~ CORRELACIONDE BEGGS Y BRILL (9)
Esta correlacidn fue desarrollada a partir de datos de flujo obte

nidos en las tuberfas de acrilico de 1 y 1 1/2 pulgadas y de 90 pies de
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largo,las cuales se podfan inclinar en cualquier &ngulo. La siguiente
-~

expresidn se utiliza para cdlcular el gradiente de presidn :

2
(aP/aL) = 43.539 fcp w-o+ 7.2557 4 W (11.29)
5 4
S 8 /% E d
E, = 7.2557 /m Vo (I1.30)

I
ﬁnspdﬂg

El factor de friccidn se calcula de la siguiente manera:

f:p = En exp ( 5) (I1.31)
s =1lny /(-0.0523 + 3.182 In y -0.8725(1n y)2+0.01853(1n y)[‘)
y= N/ HTZ_‘ ; donde y v s son parametros del factor de friccién

El valor del factor de friccidn fn ,s5e obtiene del diagrama de
Moody para tuberias lisas,Beggs propone la siguiente ecuacidn para su
obtencidn:

£ = (Zlog(REn

a / € 4.5223 log RE__- 3.8215) ) Y2 (11.32)

s

donde: .
RE ¢ = 124 d Vv f)ns //“ ns Co (11.33) )

Ans TP NI (1) Lo

Las tuberfas transparentes permiten determinar la existencia de -
tres patrones de flujo, de acuerdo con &stos Beggs cred un mapa de pa-

trones de flujo . Figura 2.3 .

Las condiciones de dicho mapa de patrones de flujo son las si -

guientes:
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Patrén de flujo

Segregado
Transicidn
Intermitente

bistribuido

en donde:

A es el colgamiento sin resbalamiento = Q

2
NFR 12 538 Wm

2 5
/onsCl

L. = 316 )\0.312

1 (11.35)

Ly = 0.1 ATH4316 0 (g1 37)

FIGURA 2.3 Mapa de patrones de flujo de Beggs (9)

Condiciones
A 0.0l y S &L) 8 A>C.01 v N <L,
AN>o.01 ~ L, & ¥ < 1y
£ & . 9
0014 A €06 v L aN, £1,
ANeot v Npg 21,
L} .
L (I.26)
ql + q'
L 8
(II.34)
~2.4684
L, = 0.0009552 A (11.36)
L, =0.5 A-6-738 (II.38)
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El procedimiento de cdlculo para los puntos 5 en adelante es el
siguiente:

5). Cidlculo del Holdup con la ecuacidn I.25 yléa con la ecuacifn:
/Jm=/LnL+ﬁg(1-—HL) (I.54)
6). Calculo de Ek con la ecuacidn 1.30 en caso de considerar como
despreciables las pérdidas de presifn por aceleracidén E, = 0 .

k

7). Con las ecuaciones II.31 y 1I1.32 determinar ftp y En .
8). Obtener (AP/AL) aplicando la ecuacidn 1.18 y con este el va-—

lor que corresponde a cada AL para una AP supuesta.

— FLUJO VERTICAL

Hay que recalcar la importancia que tiene el cdlculo de cafidas de
presidn en tuberfas verticales,ya que la mayor parte de la presidn dis-
ponible para transportar el fluide desde el yacimiento hasta los sepa-

radores se consume en dicha tuberfa.

-~ METODO DE POETMANN Y CARPENTER (27)

Poetmann y Carpenter publicaron en 1952 un procedimiento analftico
para determinar las caidas de presi&n en tuberias verticales. Su ecua -
cidn se desarrollo en base a un balance de energia entre dos puntos den—
tro de una tuberfIa,la ecuacidn es la siguiente :

a/aL = (/164 [P+ £ Ca m? (11.39)
5

2.979 x 10° .2 4
ns

El factor de fricciBn fue determinado a partir de datos medidos

de presiones de fondo en 49 pozos efluentes y del bombeo neumidtico ,
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aplicando la ecuacidén IL.39 .Esta ecuacidén es aplicable para gastos
altos de flujo en un espacio anular. La ecuacidn para obtener el valor
de f:p es la siguiente :

£ = 5.415 x 1072 - 5.723 x 10 ta + 1.848 x 107% 2% +

e -6 3
, 3.5843 x 10°% a (I1.40)

a=d 10)° /g (I1.41)

Procedimiento de cdlculo :

1). A partir de una P y una H dadas calcular :

P2 = PL + AP (II.14) T = Pl + (AP/2) (II.13)

2). Calcular para las condiciones medias del intervalo P,T (8sta
tepperatura es generalmente estimada), los valores de Z, Bo,Rs y Bg .

3). Calculando ﬁn a P con la siguiente ecuacidn :

S
/Ons = 350.5 (Y *+VY, WOR ) + 0.0764 RYg (11.42)

5.615 (Bo + B, WOR) + (R - RS ) Bg

4). Detgrminar el valor de 4 V as Y obtener ftp de 1a figura 2.4
5). Aplicando la ecuacidn IL.19 cuantificar AH
6). Repetir el procedimiento hasta completar la profundidad total
del pozo.
donde :
M = Peso molecular lbm/lb-mol
v.ro = Densidad relativa del aceite
Y 8 = Dengidad relativa del gas (aire =1 )
WOR = Relacidn agua-aceite a condiciones estandar (blw /blo )

B = factor volumen pie3/pie3
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o
Siguiendo el mismo enfoque que Poettmann y Carpenter, Fancher y

Brown establecieron una correlacién para determinar el factor de friccifn

en funcidén de la relacidn gas liquido. Figura 2.4 y 2.,5.

FIGURA 2.4 : Correlaciones de factor de friccidn (16)

0.5
-4

o o d VP __=1.77x10 godM

0.05

Poettmann y
Carpenter (A) 0.01

0.005

Fancher y
Brown (B)

0.052 .
0 20 40 62 50 100 120

dv/ﬂs

FIGURA 2.5 Correlacidn para el factor de friccidn,Fancher y Brown (16)
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- METODO DE BEGGS Y BRILL (10)

Debido a que &éste método es el aue ha tenide mavor desarrollo en tu-—
berias inclinadas,se puede utilizar para calcular caidas de presidn
en tuberias verticales,horizontales e inclinadas. Las pruebas que rea-
lizaron Beggs y Brill se llevaron a cabo en las siguientes condiciones:

1). Gastos de gas de 0 a 300 piesa/dia .

2). Gastos de liquido de O a 1030 bl/dia

3). Presiones del sistema de 35 a 95 psias

4), Didmetros de 1 a 1.5 pulgadas.

5). Holdups de 0 a 0.87..

6). Angulos de inclinacidén de -90° a 90°.

Aunque €ste método fue desarrcllado dentro de rangos muy limitados,
se ha comprobado en trabajos posteriores (12) que permite predecir con
gran exactitud las caidas de presiSn en tuberias con flujo simultdneo
Aceite,Agua y Gas. La ecuacidn propuesta es la siguiente:

(aB/AH) = (1/144) (g/ge) sen © P + e, P V2 [5.362d  (I1.43)

tp
1 - ( Vm ng/en / ge P )

cuando HL tiende a 1 la ecuacidn se reduce a fase liquida.

cuando HL tiende a O la ecuacidn se reduce a fase gaseosa.
cuando 8 = 0 ,la ecuacidn se reduce a flujo horizontal.
cuande 8 s igual a + 90°la ecuacidn se reduce a flujo vertical quedando

de la siguiente forma:

(AP/aW) = (1/144)  (g/ge) Ay + CE fo Vo )/ 5.362. 4 (T1.44)
1—(vasg/’m/ch)
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En la siguiente ecuacifn se identifican los gradientes por den—
sidad v friccidn asi como el término de aceleracidn :

(AP/an) = ( (AP/AE)_ + (4P/aH). ) /1 - E ) (11.45)

- Procedimiente de cdiculo:

Los pasos 1,2 v 3 se 1levan a cabo de la misma manera que para el
m&todo anterior.
SL,\'m,con las ecuaciones 1.297,1.307 v I1.41 .

5). Se obtiene el valor del Holdup con la ecuacidn I.25

4). Calcular V_ ,V
sg

6). Se calcula la/D‘.n con la ecuacidén I1.54 y‘/is con la ecuacidn
1.37

7). Determinar el valor de’/(ns v REns con las ecuaciones 1.33 vy
1I.33 respectivamente.

8). Calcular fn con la ecuacidn 11.32 y ftp con I11.31 .

9). Obtener el t&rmino E con la ecuacién II.30.

10). Calcular el gradiente de presifin total con la ecuacidn II.44
vy el valor de AP .

11). Se repite el procedimiento hasta completar la profundidad

total del pozo

Para calcular las caidas de presidn por las tuberfias se debe se-—
leccionar el métedo que permita reproducir con mavor aproximacidn los

valores medidos en campo .
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JIT.-METODO DE CALCULO

A continuacidn se darZn a conocer las dos formas de cdlculo de

flujo en tres fases que se utilizarin en el presente trabajo.

a).- METODO DE FLUJO "'3P". (20,21)

Este método &sta basado en las correlaciones de Beggs y Brill,y
nos predice el comportamiento de un fluido consistente de aceite,agua y
gas en un elemento de cuberig,este elemento de tuberia puede ser una
linea troncal principal,una linea de alimentacidn &6 una liInea de un pozo
vertical.Conociendo las condiciones de entrada,el tamafio y largo del
tubo,el perfil de elevacidn y las densidades de los fluidos,se puede
determinar el perfil de presidn de la linea,la velocidad de mezcla del

fluido y los tipos de f£lujo que se tienen en la linea.

Hay que aclarar que las propiedades del fluido dependen y son fun-—
cidn de la presidn ¥y la temperatura ,esto hace imposible predecir apro-
ximadamente la cafda de presidn en la linea,si s8lo se cuenta con condi-
ciones de entrada y salida,ya que la presidn y la temperatura (si es
que existe transferencia 8 generacidn de calor),cambian continuamente
como el fluido a lo largo de la linea y por tanto las propiedades de-

berdn ser evaluadas continuamente & por lo menos en algunos puntos de

la linea.

—~CONSIDERACIONES.
A continuacidn se dan los rangos en los que "3P"trabaja eficiente-—
mente:
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VARTIABLE RANGO

Densidad del gas seco 0.56 ¢« G <« 1,259
Porciento molal disuelto 0s ZCOZ + %st - 80

0 =< ZNZ + ZCO2 +H25 < 100
Contenido de sal en el agua 0 « NaCl < 25
Temperatura 70° € T « 295 °F
Temperatura reducida 1.05°¢ TR < 3°F
Temperatura en condiciones de separacidn 76°4« Ts < 150 *F
Presidn 14.7 « P « 4,542 psias
Presidn reducida 0 <« PR ¢ 30
Presifn en condiciones de separacién 30 ¢ Ps < 535 psias.

Las ecuaciones empleadas por el método se listan a continuacién,
las variables utilizadas serdn descritas posteriormente al procedimien-
to de c@lculo:

Tl = T + 460 (ITI.1)
cdlculo del niimero de incrementos:

X = L/N . (IT1.2)
cdlculo del Area de seccidn .transversal:

AX = 3.1416 D> /576 (1T1.3)
cdlculo de la presidn promedio :

P = Pl - ( DP/2) - (111.4)

cdlculo de la relacidn de gas disuelto :

2
J1 = P1/18 (111.5) K1 = 100°9125 41 (II1.57)
11 = 100.00091 T1 (1I1.5°7)
RS = G ( ( J1 K1/L1 ) )©-83 (III.6)

calculo de la densidad del gas disuelto:
GD = 0.25 + 0.02 AL + 10 RS ( 0.6874 - 3.586 AL ) (111.7)
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cilculo de la velocidad de produccidn:
RP = QG/QO
cdlculo de la densidad del gas libre,en aire seco:
GL = ( RP G — RS GD )/ (RP - RS)
cdlculo del peso molecular del gas:
M = 28.966 GL
cdlculo del factor volumen del aceite:
F= (RS (6/a0%7) + 1.25 11
BO = 0.972 + 0.000147 (5)°+173
cdlculo de la densidad del aceite en agua
GA = 141.5/( 131.5 + AT )
cdlculo de la densidad del aceite:
DO = ( 62.4 GA + 0.0136 GL RS )/ BO

cdlculo del factor volumen del agua:

(11I1.8)

(111.9)

(ILI.10)

(I11.11)

(III.12)

(I11.13)

(I1I1.14)

BU = 1+ 1.2(10)7%(TL - 60) + 1¢10)"%¢T1 - 60) -3.3320)™% (111.15)

cdlculo de la relacifn aceite liquido:
FO = ( Q0 BO )/ ( Q0 BO + QW BW )
cdlculo de la relacidn agua-liquido:
FW =.1 - FO

cdlculo de la densidad del agua:

DW = 62.4 |/ BW
cdlculo de la densidad del 1Squido:

DL = DO FO + DW FW
cdleulo de presidn y temperatura pseudocriticas:
TC = 238 + 210 GL (I1I.19) PC = 740 + 100 Gl
TR = T1 / TC (I11.21) PR = P / PC
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cdlculo de la densidad de gas libre:
DF = 2.7 PGL [/ (2 T1)

cadlculo del factor volumen del gas @
BG = 0.0764 GL / DF

célculo de la viscosidad del aceite:

Al = 10.715( RS + 100 ) 03153

Bl = 5.44( RS + 150 ) 0-338

¥1 = 107 (I11.25°7) X1 = y1 T171-163:
M = 1050 1 (IIL.27) MO = AL mvPl

c8lculo de la viscosidad del agua:

A2 = -0.04518 + 0.009313 NC - 0.000393 NC2

B2 = 70.634 + 0.09576 NG°
MW = A2 + (B2 / Tl )

cilculo de la viscosidad del liquido :
ML = MO FO + MW FW

cdlculo de la demnsidad del gas libre:

B = 3.5 + (986/T1) + 0.0l M

C=2.4 -0.238 (I11.32) DG = DF/ 62.4)

cdlculo de la viscosidad del gas libre? ‘

A= (9.4 + 0.02 M T11°3)/((209 + 19 M + T1)10%)
MG = A exp ( B ( DG)C)

cdlculo de la tensidn superficial del aceite:

TA =(42.4 — 0.047 T ~ 0.0267 AL) ( exp(0.0007 P)

(I11.23)

(I1X.24)

(I1I.25)

(I11.25 7)

(I11.26)

(111.28)
(I1I.29)
(111.297)
(11X.30)

(1.56)

(IIr.31)

(I11.33)

(I11.34)

(I11.35)

(I11.36)

cdlculo de la tensidn superficial del agua a 74 y 280°F:

Wl = 76 exp ( B (pG)%)

W2 = 52.5 - 0.006 P
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cdlculo de la tensidn superficial del agua-gas:
TW = ((280 - T)/206) ( W1 - W2 ) ) + W2 (I11.39)

cllculo de la tensifn superficial 1lfquido-gas:

TL = TA FO + TW FW (I1I1.40)
c8lculo del flujo de agua en la lfnea:
WQ = 6.498 (10)7° BW QW (II1.41)
¢8lculo del flujo de aceite en la linea:
0Q = 6.498 (10) °BO QO (I11.42)

cdlculo del flujo de 1lfquido en la linea:

1Q = WO + 0Q ° (I11.43)
célculo del flujo del gas en la linea:
6Q = 1.157 (10)7°BG QG (ITT.64)

cdlculo de la velocidad superficial del liquido y gas:
SL = LQ / AX (.29) ° SG = GQ / AX (1.30)
ciiculo de la velocidad de mezcla del fluido:

Y™ = SL + SG (1.41)

cdlculo del Holdup (sin resbalamicnto): -

LL = SL / VM (1.28)
cflculo del niimero de Froude:
NF = 0.373 W2 / D (II1.45)
cAlculo del Holdup Horizontal del liquido:
L1 = 316 LLD(0.302) (IIL.46) L2 = 0.0009252 LL_2'468A (11.36)
13 = 0.1 L7}+4516 (11.37) L4 = 0.5 L8738 (171.38)
Ho = aa LiBB yFmCC (1I1.47)
donde: -
A B C
1.065 0.5824 0.0609 Distribuido
0.845 0.5351 0.0173 Intermitente
0.98 0.4846 0.0868 Segregado
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cileulo del nimero de velocidad:
NL = 1.94 sL (oL / 1L )% 23
¢idlcule del coeficiente constante del Holdup:
€T = (1-LL) tn (oD LLE® WiFP nrCF)
cdlculo del factor de correccidn:
OP = 1 + CT ( ( sen(I1.8 FI))- ( (1/3)sen>(1.8 F1)))
cdlculo del Holdup del 1iquido:
HL = HO OP
cdlculo del holdup (ascendente y descendente):
HU = 0.918 HO OP (I11.52) HD = 0.541 HO OP
cdlculo de factores de interpolacidn:
A3 =(L3 ~ NF)/(L3 - L2) (I1I.54) B3 = 1-A3

cdlculo de los holdup's (segregado e intermitente ):
4S = 0.9g Lr, O-4846 | -0.0868
HI = 0.845 110°231 00173

cdlculo del Holdup de Transicidn:
HT = A3 + HS + B3 HI
cdlculo de la sumatoria de los Holdup's Liquidos:
SH = HL
cdlculo del Holdup del gas:
HGC = 1 - SH
cilculo de la sumatoria de los Holdup's
TH = 940.4 SH AX X
cdlculo del Holdup del gas sin resbalamiento:
LG =1 - LL
cdlculo de la densidad del fluido sin resbalamiento:

DN = DL LL + DF LG
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cdlculo de la viscesidad del flufdo sin resbalamiento:

MN = ML LL + MG LG

(1.33)
cdlculo del niimero de Reynolds:
RE = ( 124 DN VM D ) / MY (11.33)
cdlculo del factor de friccidén sin resbalamiento:
FA = (2 log ( RE / ( 4.5223 log RE - 3.8215 )))"2 (1.36)
cdlculo del factor de friccidn multifdsico:
Y =in (LL/m?)  (II1.63) § = 1n (2.2 EPY - 1.2) (III.64)
§ S =Y/ (0.01853 YA - 0.8725 Y2 + 3.18°Y — 0.0523) (IIT.647)
FM = FA EPS (I11.65)
donde:
DP EP Fp GP
1 0 o] 0 Distribuido
2.96 0.305 -0.4473 0.0978 Intermitente
0.011 -3.768  3.539 -1.614 Segregado
cdlculo del gradiente de presibn:
PG = 0.1863 FM DN VM’/D (111.66)
cdlculo de la densidad del fluido con resbalamiento:
DS = DL SH + DG HG (I.54)
cdlculo del pardmetro de aceleracidn:
EK = DS VM SG / ( 4636.8 P ) (I11.67)
cidlculo del gradiente de presidn por elevacidn:
GE = DS sen F1 (I1I.68)
cdlculo del gradiente de presién Total:
GT = 36.667 ( (PG +GE ) / (1 - EK)) (111.69)
cdlculo de la cafda de presidn nueva:
BN = GT AX : ., (I11.70)
PS = P1 - PN (11.14)
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~ PROCEDIMIENTO DE CALCULO .

1). La linea es dividida en un nizero especifico de incrementos
(diferenciales ).

2). La no transferencia & generacidn de calor permite que la -
temperatura del fluido sea constante ez la diferencial del tramo de
tuberia.

3). Los cdlculos proceden sBlo en la direccién del flujo.

4). La presidn de entrada en el primer incremento es conocida y
se hace una suposicifn inicial de caiga de presidn.

5). Un promedio de presidn es calculado,basandonos en la presidn
de entrada y la caida de presifn supuesta.

6). Todas las propiedades del fluido son calculadas con la presidn
promedio.

7). Los cdlculos de caida de presidn y Holdup son realizados.

8). La caida de presidn es calculada es comparada con la supuesta.

9). Si la caida de presidn calcuiada no es cercana a la supuesta,
la caida de presidn calculada seri tcmada come la nueva caida de pre-
sidn supuesta y repetira el cdlculo desde el paso 3

10). ST la comparacidn es favorable se imprimen los resultados.

11). Se inicia el cdlculo de un nuevo incremento de tuberia.

12). S el nuevo incremento ésta mds alld del final de 1la linea,
el proceso de cdlculo es repetido (paso 3 a paso 7 ).

El modelo anterior genera valores de presidn,selocidad del fluido,
y perfil de Holdup.Los ré&gimenes de flujo para cada incremento son ~—

tambi&n reportados,estos se muestran en la figura 3.1 (se anexa).
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Como ya se dijo este modelo estd basado en las correlaciones de

Beggs y Brill,ya que son las mids versatiles de los métodos conocidos.

Este modelo puede aplicarse a sistemas de pozos verticales ,pozos

direccionales

mas Marinas.

,pozos horizontales,a tuberias inclinadas y a platafor-

A continuacién se definen las variables en forma secuencial:

VARIABLE
T
Qo
QG
Qw

F1

Al

N2
co
HS
NC
Pl
)4

Tl

DESCRIPCION

Temp. cte, del fluido
Vel. de entrada del aceite
Vel. de entrada del gas
Vel. de entrada del agua
DiZmetro interno

Long. total dc tuberia
No. de incrementos
Angulo de inclinacidn
Gravedad del aceite
Densidad del gas seco

% molal de N

2

% molal de CO2

% molal de HZS
% molal de NaCl
Presidn de entrada

Caida de presidn supuesta.

Temp. en grados Rankin

w 7G =

UNIDADES
°F
bl/dia
pie/dia
bl/dia
pulgadas

millas

grados
-grados
1b/pie3
porciento
porciento
porciento
porciento
Psia
Psia

°r



VARIABLE DESCRIPCION

X No. de incrementos de longitud

AX Area de seccidn transversal

P Promedio de presidn

Jil, KL y L1 Pardmetros

RS Relacidn de gas disuelto en aceite
GD Densidad del gas disuelto en aire seco
RP Velocidad de produccién gas-aceite
GL Densidad del gas libre,en aire seco
M Peso molecular del gas libre

GA Densidad del aceite en agua pura

F Pardmetro

BO Factor volumen del aceite

DO Densidad del aceite

BW Factor volumen del agua

FO Relacidn aceite~liquido

FW Relacidn agua- liquido

‘DW Densidad ael agua

DL Densidad del liquido

TC Temp. pseudocritica

PC Presién pseudocritica

TR Temp. pseudoreducida

PR Presidn pseudoreducida

z Factor de compresibilidad.

DF Densidad del gas‘libre

BG Factor volumen del gas

Al,Bl,Y1,X1 y MM Pardmetros
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millas

pie3/b1

pie3/b1
1b/pie’
1b/1b-mol
1b/pied
piea/pie3
1b/pie’

pie3/Pi33

1b/pie’

pie3/pie3



VARIABLL DESCRIPICION UNIDADES

MO Viscosidad del aceite Centipoise
A2,B2 Pardmetros

MW Viscosidad del agua Cp.

ML Viscosidad del 1iquido K ‘CP.

B,C Pardmetros

DG Densidad del gas libre lb/pie3
A Pardmetro

MG Viscosidad del gas libre Cp.

TA Tensidn su'pex:ficial del aceite Dina/em
Wil,w2 Tensidn sup. del agua a 74 y 280°F Dina/cm
™ TensiSn superficial del agua-gas Dina/cm
.TL Tensidn superficial del liquido-gas Dina/cm
wWQ Flujo de agua en la linea pie3/seg.
oQ Flujo de aceite en la linea pie3/seg
1Q Flujo de 1liquido en linca pie3/seg
GQ Flujo de gas en la linea ) . pie3/seg
SL Velocidad superficial del 1lfquido pie/seg
SG Velocidad superficial del gas pie/seg
A2 Velocidad de la mezcla(fluido) pie/seg
LL Holdup sin resbalamiento

NF Nimero de Froude

L1,L2,L3 y L4 Parimetros

AA,BB,CC,DD,EP,FP y GP Parfmetros

HO Holdup horizontal del liquido
NL Nimero de velocidad
CT Coeficiente constante del Holdup
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VARTABLE
or
uL

HU

A3,B3
HS,HL
HT
SH
HG
TH
LG

DN

RE
FA
¥,S
FM
PG
DS
EK
GE
GT
PN

P2

DESCRIPCION

Factor de correcifn

Holdup del liquido

Holdup del liquido ascendente

Holdup del liquido descendente
Factores de interpolacidn en transicién
Holdup segregado e intermitente
Holdup de transicidn

Sumatoria de los Holdup's liquidos
Holdup del gas

Sumatoria de los Holdup's liquidos
Holdup del gas sin resbalamiento
Densidad del fluido sin resbalamiento
Viscosidad del fluido sin resbalamiento
Nimero de Reynolds

Factor de friccidn sin resbalamiento
Parametros de fricecidn

Factor de frieccidn multifdsico
Gradiente de presida

Densidad del fluido con resbalamiento
Pardmetro de aceleracidn

Gradiente de presidn por elevacién
Gradiente de presidn total

Nueva caida de presibn

Presidn de salida
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1b/pie

Cp.

psia/pie

lb/pie3

psia/pié
psia/milla
psia
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~ LIMITACIONES (21).
Los autores del mEtodo "3P" encontraron que con &ste m8todo se ;Que—

den predecir valores de cafdas de presién y Holdup con un 25% de error.

Si:se utiliza el método "3P" para sistemas de flujo vertical,se
especiffca que los factores de correccidn de Palmer no son aplicados

figura 3.2 .

Los patrones de flujo no son realmente predecidos,si no que son
utilizados meramente como mecanismos para determinar que ecuaciones de-

berdn ser utilizadas.

Este método ''3P" puede correrse en una cdlculadora ''HP-41C"
hay que‘ aclarar que se requiere de un modulo ( Petroleum Fluids Appli-
cation ) ,para llevarse a cabo. El diagrama de €lujo (figura 3.3) y el
programa se presentan a continuacién,para nuestro casc se utilizarid

un programa en lenguaje Basic (anexo ) .
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FIGURA 3.1 Regimenes de flujo reportados (21).

HORIZONTAL FLOW PATTERN MAP

100

18 Enter hydrogen sulfidein gas 7H2s F4
19 Enter salt in liquid water 7NaCL z
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-=~Original
map
10
N -——Revised
FR map
1} T Segregated
IXI Intermitten ‘.
III Distributed
0.1 Iv Transit}on L .
0.0001 0.001 0.01 0.1
Input liquid content, AL
FIGURA 3.2 Tabla de instrucciones (21).
GENERAL. USER INSTRUCTIONS
tep Instructions Input Units Display
1 Initialize program 3 Phase-
Program Pin = ?
2 Enter inlet pressure Pl psia T=27?
3 Enter flowging temperature T " eF 00s = ?
4 Enter oil flow rate qo STBPD QGs = ?
5 Enter gas flow rate qg SCFD QWS = 7
6 Enter water flow rate qw STBPD d =2
7 Enter pipe I.D. d INCH L =17
8 Enter line length L MI N= 2 -
9 Enter no. of increments N angle = ?
10 Enter inclination angle & DEG PALMER ? Y/N
11 Palmer corretion,yes or mo Y or N APT = ?
12 Enter oil gravity APTL °APT G =27
13 Enter gas gravity G ™ = ?
14 Enter separator temperature Tg °F PG = ?
15 Enter separator pressure Pg psia ZN2 = ?
16 Enter nitrogen in gas %N2 % %2C02 = 7
17 Enter carbon dioxide in gas %CO02 F4 ZH28 = ?

H20 % NACL = ?

T= nnnn.nn

X= nny P~ nnnn.n
VM= nn.n ; HL =nnn



FIGURA : 3.3

DIAGRAMA DE FLUJO
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GA,BO,DO,BW,FO,FW,DW,DL,

TC,PC,TR,PR

(=1

DF, BG,MO, MW ML, DG,MG,TA,
wi,W2,TW,TL,WQ,0Q,L0,60,

SL,SG,VM,LL,NF,Ll,LZ,Lé,

L4
2 4O F. DISTRINGING & 0.4 > 1077 FLUJO GASEOSO 1
SI LL}
2 HO F. SEGREGADO <G.01 N > 0.999 FLLIN LINUIDO 1
2 110 F. INTERIITENTE 2 7.01 y < 0.4 = 0.0l F. TRANSICION 3
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NO —

3-.]AB,B3,HS,HI,l'l’]f',l

HG,TH,LG,DH,MN,RE,FA, FM,

?&,DS,EK,FR.GE,GT,PN

["La cafda de presidn es' PN

e desea

4 4P2Z = Pl - PN

CBC inuar

el\cﬁculo —+ NO
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- AXEXO .

- Programa ''3P1" :
El programa “3Pl1",esta elaborado en lenguaje Basic,se creo debido
a que no se disponia del module ( Petroleum Fluids Application },para

correrlo en una "HP-41C". E1 modulo contiene los cdlculos de lass pro -

piedades BO,RS,BW,TC,PC y Z .

En el programa '3P1",todas las variables que emplea el método -
"3P",estdn escritas en mindsculas,ya que fue necesario crear un archivo,

, . ry
al hacer esto las letras mayusculas se convierten en mJ.m.(sculas auto-

miticamente.

Este programa "3P1" requiere del uso de una figura(3.4 , paso 410

dei programa) ,para obtcner el valor de Z .

El programa ("3P1") se corrid en uma microcomputadora " Commodore

64-C ',esta posee una RAM de 64 Kbytes y una ROM de 20 Kbytes.
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— PROGRAMA "3p1% .

18 rem 2P1 .

29 Printdar <1 walor de rivPut
28 Print"dar el walor de HiwPut 9o
49 Printtdar 21 walor de JranPut 99
289 privttdar 21 walor de qu”; infut Ay
S8 Printedar 1 walor de o©
78 Frinttdar =1 walor de 1" 0y
28 print'dar el walor de w'if1vPut W
S8 Prantdar el valor de T1"iiinPut 1

188 Privt"dar =1 valor des 2Pi":inPyt ai

it print"dar el walor de 2% inPut 3

128 Print"dar el walor de n2a"iinPut 2

138 Print"dar 1 walor PR & 114 1R A=}

148 fprint"dar el walaor inPut ks

128 print"dar el walor HEE § 1)1 IR Ry T

168 print"dar el walor irPurL Pl

1780 print"dar 21 walor itimPut dp

171 dP=pn

138 t1=t+46€0

138 x=1/n

208 ax=(3.141S¥d T2 /376

218 p=pl-Cdr/2)

215 i1=p1/13

217 ki1=(1818.81230%xa1

212 11=(197(0.890231¥t1) )

228 rs=o#CCJ1¥k1/1121¢1.,8,332))

230 9d=0,25+0.082#%21i+ (0. 5874~3, HB6%X11 I¥ 1O T-E)¥1a

235 if 908 Joto 242

248 rP=93/90

24 rr=0

24T 91=(rPES—rs¥dd/(rP-tsD

298 m=25,356%91

268 29a=141,3/0C1231.5+31>

278 F=0rz #0931 219.535+1,25%E1

288 bo=8,372+ (0. 081 47HFT1. 1750

298 do=(52.4¥9a+8, D1 3E¥3¥r =) /'bo

209 bu=l+1l,2¥C 1A T3 ¥t 1~C 1018 T-E0 L)1 -EB) -3, B3%L 1B T-20%P 1
385 if 9o0=8 and qu=A Soto 213

318 fo=Cq0%b0) /C9n¥bo+IuiEtgl

315 fo=0 :

328 fu=l-fo

23E =52, 4/bw

242 dl=do¥fFo+rdusfig

358 tc=230+21a%al

368
370
288
339 PrintYrr="ipr

488 Frint"ter=",tr

419 printcon tr ¥ Py determivnar = de la vi9. 3.4
429 rrivt"introduciv 21 walor de "5 tinmPut =

43D dAf=2. 7#PHI1/(Z¥L1D

448 ba=93.075¢21  df

458 al1=13.715%Cr=+180> 1-8.515)

460 kl1=5.44%" Oy 1983 T—0. 3383
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d1=101z
H1=1¥ 081 T-1, 162D
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SHP D
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€28 w2=52,5-F. guasp
[cial tu—(k"’ﬂ—f;‘zwr’«(ml-w FE
230 tl=tasfo+tueiy
GO0 WI=5, 498% 1R T-5
SED 01=5.432% (13 T-5;
D Printt o= ]
BVE 13=9+09

¥hau#¥Juy
¥Oo¥A o

ClaT-So¥no%d4a

715 Privtuwr=";wn

V28 1i=s1/um

rZE Print"ii=";
28 vifF=0. 373% 0w

735 reilvttaf=";nwf

748 11=3216%411 1d> %0, 3012

743 Frint"li=":11

ToB 12=0,08032S0%C L L 1-2. FE240

TES PPL]L"l“"W

11

14=03, 5% 11 T-5. 722>
TES PRivit"14=";14

v ifl12Q,3333% acto Z2a

v IFIN£01BT-9) acts 938

=] IFI12=8.9 and nf>13 Zoko =40
= if11%=i.04 aoto 26

= QAoto 8?8

=] Fafs12 3nd wfo=1g ¢

= ifli4a. 1 and nwihola

= .

andl ni

)

£ Ja ) 10 = s 2R Q) = T O B 2 4000
ﬁégmmmémaammmmmm

T TR

vho ey

c1lia Fludo lidgido” facto 1
illas Fludo fazeozo" 9oto 1:
dfazico distrieuida”

. BEW3 L del=y SF=EFRP= SR =0 Anto 980

flox..-
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AR Y
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FIGURA : 3.4

El factor de compresibilidad es una funcidn de la Temperatura

v Presidn Pseudo-reducidas.

COMPRESSIBILITY FACTOR 2

COMPRESSNLLITY FACTOR 2

PSEUDO RESJIZED PPESSURE £,



b). ~ METODO DE FLUJO HORIZONTAL EN TRES FASES. (30).

Este método se basa en el método de Martinelli-Nelson y calcula
la caida aé presidn en sistemas de gas-aceite y agua,el método consi-
dera que en estos sistemas existe’ formacidn de una Emulsidn,dando

como resultado un incremento en la viscosidad.

La diferencia que tiene este método con el de Martinelli es que
hace las siguientes consideraciones.

1). Cuando se tiene un contenido de agua menor al 10%Z & mayor al
90%,el fluido se considera como un flujo en dos fases.

2). Cuando se tiene un contenido de agua en el flujo que va del
70%Z al 907 ,el flujo se considera como un flujo en tres fases,ya que
la caida de presidn serda mids alta que si se tiene un fluido en dos fa -
ses. Este tipo de flujo en tres fases se da en lineas de flujo de los
campos petroleros.

3). La consideracidn mds importante que hace &ste método es que

el aceite y el agua son considerados como una sola fase y el gas como

otra.

La viscosidad para la fase liquida sé calcula de la siguiente ma-

nera: A= ( vo/ub + Vw/‘,(.w Y/ ( Vo +v, ) (II1.71)
donde: a/LL = Viscosidad del liquido lb/pie-seg
/AZO = Viscosidad del aceite 1b/pie-seg
Vo = Volumen de aceite pie3
Vw = Volumen del agua pie3

- 94 -



- PROCEDIMIENTO DE CALCULO.

1). Se calcula la caida de presidn para cada una de las fases a

través de la 1linea:

AP, = AP1iq. = 3.36 x 107° £ Lw /a2 (111-72)

-6 5 '
AP = APgas = 3.36 x 10 £ELW /d I11.73
e et e /g ¢ )
el factor de friccidn se obtiene del diagrama de Moody con el niimero

de Reynolds,&ste se calcula de la siguiente manera :

RE =PV d / m. (T11.74)
ya sea para gas 06 liquido,donde :
AP1Tq. = Cafda de presidn de la fase liquida psia/pie
APgas = Caida de presidn para la fase gaseosa psia/pie

f = Factor de friccidn Fanning

W = Flujo de gas & liquido 1b/hr
o d = Did@metro pies
L = Longitud del traﬁo de tubo pies
/° = Densidad de gas & liquido lb/pie3
v = Velocidad de flujo pie/seg

2). Determinar el pard@metro X :

_ . 0.5
X = (4P /4P )

3). Determinar el pardmetro © de Martinelli de la figura 3.5 .
4). Calcular la caida de presisn total de la siguiente manera :
APtp =0 APL ] Aptp =60 APg (III.75)

para éste cdlculo se toma en cuenta la caida de presidn mds alta,ya

sea fase gaseosa 8 lfquida .
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50

- LIMITACIONES:

s = z .
Este método s8le se utiliza para realizar cdlculos aproximados,

los cuales sGlo nos dar3c una idea del flujo manejado.
Este mEtodo s8lo puede aplicarse para sistemas horizontales.Los

dnicos patrones de flujo que predice son Laminar y Turbulento.

FIGURA : 3.5 Determinacidn del Pardmetro © del Lockart Martinelli

para flujo en dos fases. (28)

» 1]
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c). COMENTARIOS.

Es necesario aclarar que el método de andlisis "3P', es un mé-
todo mids fundamentado que el de Flujo horizontal en tres Eases va que
toma en cuenta las ecuaciones para los diferentes estados de transi-
cién del fluido en el sistema, representando de una manera més'légica
lo que sucede a nivel del fluido. A pesar de &stas ventajas el método

no es muy conocido.

El m&todo de Flujo horizontal en tres fases se encuentra muy 13-
mitado en comparacién con el "3P" y s8lo debe ser utilizado para rea-

lizar cdlculos aproximados.

o f
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d).— TABLA COMPARATIVA DE FLUJC EN DOS Y TRES FASES.

En la siguiente tabla se hizo una comparacidn de las principales
ecuaciones empleadas de flujo en dos y tres fases. Las propiedades
tales como densidades (I.37),viscosidades (I.33),Holdup con y sin res-
balamiento (I.25,1.28) etc. se calculan de manera similar,debido a esto
no se incluyeron en la tabla. La {inica variacidn que existe entre el
cdlculo de las propiedades es que en el m&todo "3P" &stas son calcula-
das en base a factores de volumen y relaciones de gas disuelto (densi-

dad IXI.25 y viscosidad III.30).

Las propiedades (densidad y viscosidad),de los fluidos liquidos
(agua—aceite),en el m&todo de "3P" son consideradas como un sélo fluido
¥y son calculadas como un pfomadio en funcidén de su relacidn volumen -~

{I.55,1.56 repectivamente).

Como se observa en la tabla todas las ecugciones tieneq cilertas
similitudes (gradientes de presi&n,par@metros de aceleracidn,para los
métodos de Duckler y Orkiszewski),inclusive algunas de las ecuaciones
utilizadas son las mismas(cdlculo de RE y factor de friccidn,mEtodo de

Duckler,Beggs y Briil y ''3P" ).

La diferencia principal del método "3P" con respecto a los otros
es que &ste calcula para los flujos (aceite—agua) propiedades promedio.
ademds hace una sumatoria de los Holdup's que se presentan en el siste-

ma a calcular.
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METODO DE DUCKLER (£f. horizontal en dos fases) METODO DE ORKISZEWSKI (f. vertical en dos fases)

Niimero de Reynolds : Niimero de Reynolds :
2 2
RE, (pL_)\_Jrf C1-N) y 4V, RE = 1488 0 d V,
- a-w A, —a
Factor de Friceifn : Factor de Friccibn :
-2 ~0.5 ~0.5
= 4 - = - E
£,= (2 log REtp/ ¢ 4.5223 log RE, -3.815) ) £ 2 log ((€/3.7 d) + (2.51/RE__ £ )
Gradiente de Presidn : Gradiente de Presibn :
2 . N -
£, Cp /2 8¢ d 'l*2 FP Vol 2red
Pardmetro de Aceleracidn : Pardmetro de Aceleracidn :
2
B /2ge Acns=Gtng/gn:P
Gradiente de Prsidn por Elevaci8n : Gradiente de Presidn por Elevacidn @
——— ~ 2/ ge
g
gradiente de Presidn Total : Gradiente de Presidn Total :

)

@/ = £, B 62 /28 p_a @Gp/aL) = (- +LP(alre) ) 71 -ac
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METODO DE BEGGS Y BRILL (f. en tres fases)
Nimero de Reynolds :

RE =126 dV 2 [ u

Factor de Friccidn :

-2
£, = (2log RE ./ (4.5223 log RE__-~3.815 ))

Gradiente de Presidn :

2
f‘:p /ons vo / 5.362 4

Pardmetro de Aceleracidn :

4
B 7.2551 0, VW, /A B dt

Gradiente de Presidn por Elevacidn :
(8/gc ) sen @ 2
Gradiente de Presidn Total :

@r/al) = (g/ge) sen 08, + (5, A0 V2 / 5.362

METODO DE ANALISIS '3P" (f. en tres fases)
Ni@mero de Reynolds :

RE = 124 DN VM D / MN

Factor de Friccién : -
FA = (2 log RE / (4.5223 log RE - 3.815 ) )~2

Gradiente de Presifn :

PG = 0.1863 FM DN M / D

Pardmetro de Aceleracidn :

EK = DS VM SG / 4636.8 P

Gradiente de Presidn por Elevacidn @

GE = ds sen FI
Gradiente de Presifn Total :

@ (ap/aL) = 36.667 ( (PG + GE )/ (1 - EK) )

L=V Vop P (807



IV.-APLICACION A PLATAFORMAS.

En este capitulo se utilizard el método "3P" a sistemas de Pla~

taformas Marinas .

a).~ INTRODUCCION .

Generalmente cuando se deséan explotar yacimientos en el mar,se
colocan plataformas de perforacidn,desde las cuales se perfora un pozo
vertical v varios direccionales. Posteriormente en &stas mismas pla-
taformas se coloca el cabezal de recoleccidn de pozos para transportar
los fluidos ,ya sea a una plataforma de produccién en la cual se
tiene equipo de separacidn,bombeo y compresidn para mandar el fluido
a tierra & a una plataforma de enlace entre las plataformas menciona-
das. A continuacidn se muestran esquemas de colocacidn de &stas plata-—

formas :

FIGURA 4.1 .=
Perforacidn

Produccidn

Enlace

Perforacidn Produccidn
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Las lineas de tuberia cubmarinas no difieren de las superficiales.
Sin embarge la velocidad de transferencia de calor es mayor en los ele-
mentos submarinos,&sto se debe a que las corrientes de conveccidn del
agua disipan méds rapidamente el calor,que la conveccidn forzada del

aire en una tuberia superficial.

Otro factor de complicacidén de sistemas marinos es el manejo del
crudo { ascenso,recoleccidn y produccidn ).Ademds el espacio disponi-

ble en estos sistemas es muy restringido.

Las tuberias submarinas tienen paredes de mayof espesor que el
requerido por la presidn de operacidn mdAxima,con esto se da un margen
de seguridad para evitar asi la corrosidn erosién y otro tipo de meca-
nismos que pudieran ocasionar fugas en la lfnea. La velocidad de flujo
maximo frena la minimizacidn de la erosién,siendo esto wmis importante

en curvas y recodos.
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b) .~ ANALISIS DEL SISTEMA

Para analizar el comportamiento de un pozo fluyente es necesario

considerar en forma integral el sistema de £lujo comnstituido por los

siguientes elementos:

1). El yacimiento

2). La tuberia de produccidn (T,.P.)

3). El estrangulador

4). La 1lfnea de descarga

FIGURA : 4.2

Pe

- > o

APl = P

s —ow pérdida en el vaci-

miento.
AP2 = ow - Pch pé€rdida en T. P.
AP3 = Pth - P1

trangulador.

pérdida en el es-

AP4 = Pe — Ps Pérdida en la 1i-

nea de descarga.

7

et

3

- 103 -



El andlisis del sistema de produccidn se puede efectuar calculan-
do las caidas de presidn gque ocurren en los elementos del sistema,a
fin de determinar la distribucidn de presiones en el sistema,&sta

distribucién depende del ritmo de produccidn del pozo.

Es conveniente prever las restricciones al flujo para diseflar el
sistema en forma apropiada,cualquier modificacidn que se le haga al
sistema debe estar basada en un buen andlisis econdmico y operacional,
en el que se manejen diferentes flujos de produccidn.Las principales
restricciones son:

1). Alta presidn de separacién

b). Vdlvulas y conexiones inapropiadas (muy chicas,a 90° 5 en exceso)

e¢). Tuberia de produccidn inadecuada

d). Linea de descarga demasiado larga 6 didmetro muy pequefio
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¢).- DETERMINACION DE CAIDAS DE PRESION (22)
Para el cilculc de caidas de presidn en tuberias se utilizo el

método '"3P",descrito en el capitulo anterior.Este se aplico a tres

casos diferentes.

CASO I :

T = 100°°F AL = 409

QG =0 G = 0.65 1b/pie’

QW = 100 (10)® b1/dia N2 = 0%

D = 12 pulgadas. Co = 0%

L = 1 milla HS = 0%

N =1 NC = 0%

FI = 0° P1 = 1000 psia
DP = 1 Psia

RESULTADOS :

z=0.81

Flujo Gaseoso
VM = 18.88 pie/seg
DP = 7.76 psia

PS = 992.23 psia
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CASO 1II

T = 100 °F AT = 40°

Q0 = 5500 bl/dfa G = 0.65 1lb/pie’

qc = 250 (10)% b1safa X2 = 0%

QW =0 co = 0%

D = 12 pulg. HS = 0%

L= 1 milla NC = 0%

FI = 30° Pl = 1000 psia
DP = 1 psia

RESULTADOS :

Z = 0.83

Flujo Trif4sico Distribuido

VM = 51.53 pie/seg

DP = 129.40 psia

PS = 870.59 opsia

CASO IIT :

T =120 °F AL = 35°

Q0 = 1000 bl/dia » G = 0.57 1b/pie?

QW =0 N2 = 17

D = 12 pulg. CO = 2%

L =1 milla HS = 0.001%

N =1 NC = 0%

FI = o° Pl = 1000 psia

DP = 1 psia
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RESULTADCS ¢

Flujo Trifdsico Segregado
VM = 20.42 pie/seg
DP = 10.92 psia

PS = 988.71 psia

d) .- COMENTARIOS

Hay quc recordar que el método utilizado ( "3P' ) tiene alrededor
de un 25% de error (22 2 pesar de esto es uno de los métodos que m3s

se acercan a los valores medidos en campo.

Las correlaciones empleadas por el m&@todo "3P" son empiricas y

estdn basadas en las correlaciones de Beggs y Brill (9,10,11).

Por {iltimo diremos que no»sevpuede reproducir al 100% lo que ocu-
rre en el campo en el laboratorio,debido a esto siempre se tendrd una
cierta desviaci®n en los valores cdlculados del gistema a tratar.Ademds
hay que aclarar que de un sistema similar a otro pueden existir diferen-

cias en los resultades.
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V). -CONCLUSTIONES.

Después de andlizar los diferentes mBtodos de sistemas de flujo
en tres fases para el c¢3lculo de la caida de presidn en tuberfas,como
era el objetivo de la tesis,se listan las siguientes conclusiones pos-

teriores al estudio de correlaciones empiricas y tedSricas :

1). Las correlaciones que emplea el m&todo "3P'" para el cdlculo de
caidas de presifn,estan basadas en el m&todo de Beggs y Brill,el cual
es uno de los métodos mas versidtiles que existen ya que puede calcular
datos para sistemas de tipo horizontal,vertical e inclinado (9,10). Los
autores del m&todo "3P" (21,22) consideran que este tiene alrededor de
un 25% de error en los datos calculados con respecto a los valores ﬁedi—
dos en campo,pese a esto el mé€todo "3P" es uno de los m&todos para el
cdlculo de caida de presidn que tiene una mayor aproximacién con res-
pecto a los valores medidos en campo. Los autores recomiendan y res-
paldan su uso en sistemas de plataformas marinas siempre que se traba-

je dentro de los rangos (12) .

2). Los métodos estudiados en el presente trabajo (Flujo en dos y
tres fases),estdn basados en ecuaciones empiricas .

El método "3P" es recomendado para calcular la caida de presidn en
sistemas de flujo en tres fases (Plataformas marinas). Una de las 1li-
mitaciones principales que tiene el mé8todo '""3P" es que no predice real-
mente los patrones de flujo,si no que estos sdlo son utilizados como
mecanismos para determinar que ecuaciones deberdn ser utilizadas para

el c&lculo.
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3). Se recomienda que la seleccién de tuberias para sistemas de

flujo en tres fases (Plataforras marinas),se base en un andlisis opera-
cional v econdmico,hay que recordar que este tipo de tuberias necesita

de cimentacidén asi como de un mayor espesor que el requerido por el sis-
tema. Se debe hacer una comparacifn de los diferentes didmetros que

pueden ser utilizados,teniendoc cuidado especial en tener un gasto Sp -

timo.

4). Hay que estar concientes que con los avances que se tienen en
la tecnologia,dentro de poco tiempo el método *'3P" pasari a un segundo
término ya que cowmo se mencionc tiene sus limitaciones,mientras esto
suceda se recomienda su uso para el cllculo de caida de presidn en sis-

temas de flujo en tres fases,(agua,aceite y gas) .
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—-NOMENCLATURA.

Simbolo Significado ) . Unidades
Acns Términolde aceleracién. psia/pie
AP Area de seccidn Transversal pie2
B ) ‘ Factor volumen pieslpie3
Cp Calor especifico a presidn cte. cal/mol°K
Cv ) Calor especifico a volumen cte. "

d Di@metro iterior de la tuberia pie

dc. Diametro del estrangulador "

E Energia interna

Ek Pérdidas de presidn por elevacidn psia

£ Factor de friccidn -

fn Factor de friceidn del diagrama de Moedy f

fﬂ Factor de friccidn sin resbalamiento "

fns Factor de friccidn con resbalamiento "

ftp = fo Factor de friccidn para dos fases "

F, , Relacidn aceite-liquido

Fw Relacidn de agua-lfiquido

F Energia disipada por friceidn

g Aceleracién de la gravedad pie/seg2

ge Factor de conversidn .o i lb—piellb—seg2

Gt Flujo mésico lb/piez—seg
Elevacidn © pie
Holdup

Relacién de calores especificos

- NH’L' m

Longitud millas
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Ndmero de Mach

Peso molecular

Nimero de viscosidad del liquido
Nimero de velocidad del gas
NGmero de velocidad del liquido
Nimero de Froude

Presidn

Gasto

Gasto en condiciones de escurrimiento
Energia calorica

Nimero de Reynolds

Radio hidr3ulico

Relacidn gas-aceite

Relacidn de solubilidad
Relacidn gas-accite producido
Temperatura

Velocidad del fluido

Velocidad superficial del gas
Velocidad superficial del 1iquido
Velocidad de mezcla

Volumen especifico

Trabajo hecho sobre el fluido
Gasto del gas

Gasto del liquido

Gasto misico

Relacidn agua-aceite

Elevacidn sobre el plano
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1b/1b-mol

psia

1b/hr

pulgadas
pie3/bl

°F

pie/seg



(AP/AL) Gradiente de presidn psi/pie
Subindices :
Gas

L Liquido

m Mezcla

ns Sin resbalamiento

o Aceite

s Con resbalamiento

to Para dos fases

w Agua

Simbolos :

Y Densidad relativa

(3 Rugosidad de la tuberia n pies

& Angulo de inclinacifn grados
A Colgamiento sin resbalamiento
/l. Viscosidad cp.

P Densidad li:/pie3
N Tensifn superficial . dinas/cm
< Esfuerzo cortante

7 Eficiencia

& Viscosidad cinemdtica

A Incremento

o sen © grados
//'; Gradiente de presiBn.
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Pardmetros :

ol € 'B- Método de Duckler
T,V,v' Método de Eaton
Nw . Método de Orkiszewski
A,B,C, B Correlacidn de Ashford

C,N,Nd,Nq ¥ Q@ Correlacidn de Omana

T5S,X,Y Método de Eaton,Adrews,Knowles ¥ Brown
L1,L2,L3,L4 Método de Beggs y Brill

a Método de Peoetmann y Carpenter

c1,c2,c3,C4,C5,C6 Cdlculo del Holdup

NOTA ; Las variables del método '"3P",no estdn incluidas en esta nomen-

clatura,ya que fueron descritas dentro del capitulo (III inciso a).
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