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INTRODUCCION®:23

En un sistema basico de produccién comprendido desde el yacimiento hasta los
tanques de almacenamiento, las pérdidas de presién dependen en su mayoria del
estado mecanico del pozo, elementos de seguridad y el equipo que permite
operaciones esenciales relacionadas con el comportamiento de! pozo, de entre
los cuales deslaca el estrangulador superficial, ademas de aquel que permita la
separacion de las diferentes fases de los hidrocarburos. Debido a ésto se hace
necesario una evaluacion precisa de la distribucion de |a presion a lo largo de las
tuberias y lineas superficiales.

La determinacién de las distribuciones de presién en tuberias de produccion
permite:

« Disefar las luberias de produccién y lineas de descarga.

« Proyectar aparejos de produccion artificial (neumatico, mecanico y eléctrico).
+ Obtener |a presion de fondo fluyendo sin intervenir los pozos.

« Calcular el efecto de los estranguladores sobre el gasto.

« Determinar la vida fluyente de los pozos.

» Corroborar |os datos obtenidos con las correlaciones para su ajuste.



Diversas correlaciones han sido publicadas para predecir las pérdidas de presion
en luberias verticales para flujo simultaneo de aceite, agua y gas. Debido a la
extrema complejidad del flujo multifasico, las correlaciones propuestas son por
necesidad empiricas, por lo cual la validez esta limitada a |a calidad y cantidad de
los datos sobre los que estdn basadas, se compartan bien para el rango de datos

usados en su desarrallo pero, fallan para otras aplicaciones,

Recientemente ha surgido otra alternativa para calcular las caidas de presion a lo
largo de las tuberias de praduccion, los llamadas "Modelos mecanisticos™ que, a

diferencia de los modelos empiricas, tienen como base un desarrollo teérico.

En los capitulos siguientes se tratardn los fundamentos, desarrallo e
implementacién del modelo mecanistico para flujo multifasico vartical desarrollado
por Asfandiar Mendhi Ansari (Método de Ansari)8; modelo que en su validacion ha
mostrado ser superior que los modelos empiricos empleados comidnmente en la
industria petrolera, ya que para cualesquiera caracteristicas de ios fluidos
encontrados en los yacimientas petroleras y condiciones de flujo en las tuberias
verticales, proparciona una mejor aproximacion a las datos de presién medidos;
ademas de que recientemente se ha ampliado su rango de aplicacian a tuberias
inclinadas, ohteniendo resultados satisfactorios,



CAPITULO X

DEFINICIONES Y CONCEPTOS
BASICOS



11 DEFINICIONES BASICAS!34

Fraccion de vacio: es el cociente del area ccupada por el gas sobre el area

transversal total

donde:

A= AG + AL
Ag = Area ocupada por el gas
A_ = Area ocupada por el liquido.

Notese que o es funcién de espacio, tiempo y se encuentra en el intervalo

0 <« < 1. Para flujo estacionario o no depende del tiempo.

Fraccién del volumen de liquido o "Colgamienta": Se define como la relacion del

valumen de liquido contenido en una seccién de tuberia entre el volumen de dicha
seccion.

Factor de compresibilidad (7). Se denomina también factor de desviacion o factor
de supercompresibilidéd. Es un factor que se introduce a la ley de los gases
ideales para tomar en cuenta la desviacion que experimenta un gas real con
respecto a un gas ideal, es decir PV = ZnRT ,

donde:

Z = Factor de compresibilidad

P = Presién a la que se encuentra el gas

V = Volumen del gas

n = Numero de moles del gas

R = Constante universal de los gases

T = Temperatura a la que se encuentra el gas.



Fase: Es la parte de un sistema que difiere, en sus propiedades intensivas, de la
otra parte del sistema. Los sistemas hidrocarburos generaimente se presentan en

dos fases, gaseqsa y liquida.

Mole (n): Es el peso molecular de cualquier sustancia. Por Ejemplo, 16.04 (b de
meltano es una mole-libra. En igual forma un mole-gramo de metano son 16.04
gramas del mismo gas. Una mole-lb de gas ocupa 379 pies® a condiciones

estandar.

Relacidn qas-aceite (R} Son los pies cubicos de gas producidos par cada barril
de aceite producido, medidos ambos volimenes a condiciones esténdar, Las
condiciones de separacidn como presidn, temperatura y etapas, afectan el valor
de dicha relacian.

Relacidn de solubilidad (Rs); Son los pies clbicos de gas disuelto en el aceite &
ciertas condiciones de presion y temperatura por cada barril de acsite en el

tanque, medidas ambos volimenes a condiciones estandar.

Eactor de volumen de [a fase liquida (B,) : Es [a relacion de una masa de aceite

con la masa de gas que contenga en solucién, cuyo volumen es medido a
condiciones de yacimiento entre el volumen de la masa de aceite medida a
condiciones estandar.

Factor de volumen de gas (Bg) : Es el volumen de una masa de gas medida a

condiciones de yacimiento entre el volumen de la misma masa de gas medida a
condiciones estandar.

Gastos masicgs:

WosW+Ws (1.3)



donde:
W, = po90Bo * podLBw
Wg = PgCIg(R - Rs)Bg
pg = Densidad del liquido
pg = Densidad del gas
qg = Gasto de liquido
By = Factor de volumen del aceite
By = Factor de volumen del agua
0. Gg. 9L @ c.s. y en unidades consistentes.

Gastos volumétricos:

Q=Q.+Q¢ . (1.4)
donde:

QL = qO(BQ + WOR+Bw)
Qg =qg(R - Rs)Bg
qg G0 @cs.

Velocidades superficiales: Se define como la velocidad que tendria cada una de
las fases (gas-liquido) si ocupara toda la tuberia.

0L

Vs =—A— ceenne(1.5)
G
VSG ="7f" ....... (1.6)
+ O ,
Ve =V =Q_1_4__;1_QQ__ v 1.7)

donde :

Vs = vy = velocidad de la mezcla

vs. = Velocidad superficial del liquido
vsg = Velocidad superficial del gas

Qg = Gasto de gas

Q. =Gaslode liquido
A =Areatotal de la seccion transversal
Qg, Qp y AEn unidades consistentes.



Flujos masicos {velocidades masicas);

W
Gy=—=2%> 18
G A ( )
W,
G, =+ 19
L A een(1.9)
GM=GG +GL ..... {1.10)
donde:
Gg = Flujo masicode gas
Gp. = Flujo masico de liquido
Gy = Gasto masico
A =Area transversal total de la tuberia
Wq = Gasto masica de gas
Wg = Gasto mésico de liquido
Wg, Wg ., ¥ A en unidades consistentes.
Velocidad real;
VSG
‘/l(. TN i
3 a e (1.11)
vsI
V=T -
-« e (1.12)
donde:

vsg = Velocidad superficial del gas
vs. = Velocidad superficial del liquido
vg = Velocidad real del gas

vy = Velocidadreal del liquido

a = Fraccion de vacio.

Velocidad de Resbalamiento o Relativa: es la diferencia entre las velocidades de
las fases

wsveL*Ve-W*ve (1.13)



donde:

vg = Velocidad del gas

v, = Velocidad del liquido

vgL = Velocidad de resbalamiento gas-liquido
vig = Velocidad de resbalamiento liquido-gas.

E(accién' volumétrica del liquido _de entrada: (colgamiento de entrada sin

resbalamiento) No se toma en cuenta el resbalamiento del liquido, solo se toma
en cuenta el intercambio masico entre las fases liquida y gaseosa.

A= ”-Q'l“" .....
Q.+ Qg

Cuando no existe resbalamiento se tiene que vg = vy, y por lo tanto: H_ = A(. Esta
condicion existe cuando el flujo es homogéneo, es decir cuando los fluidos estén
bien mezclados. Este caso puede tratarse cemo flujo monofdsico considerando
prepiedades promedio.

Entrada in situ
o (o]
[« N o) (o]
s -~ o o ‘\/L_..-._n o]
0.0 0

Cuando existe resbalamiento entonces H, crecera hasta que la caida de presion

en ambas fases es la misma, es decir hasta que estén en equilibrio. Normalmente
vg > Vi, lo que implica que H_ > Hjy. Esta situacién ocurre en flujo horizontal, por
ejemplo cuando la friccion en la fase gaseosa es menor que en ia fase liquida, y
en flujo vertical debido a la diferencia en densidades.

o



Jv
Entrada In sity
o (e}
. e}
v.’-".""_/"‘\/’— [e)
IO
e} (e}
e}
e} e}
v

Tres factores pueden contribuir a la existencia de resbalamiento:

« La existencia de un perfil de velocidades a lo largo de la seccién transversal,

o La existencia de un perfil de concentraciones a lo largo de la seccion
transversal.

e Las velocidades relativas locales entre fases causadas por  efectos
gravitacionales.

Densidad de la mezcla sin resbalamiento (sin_colgamiento) :

Pu =PLM +p,(1-2) (1.15)
b = M
(T (116
Vi 019
donde:
M = Masa de los fluidos por barril producido medido a condiclones
estandar
M= Mgt My + M,

Mo = Masa de aceite

M, =Masa de agua

Mg = Masa de gas

V™ =Volumen de la mezcla en pie®/bl medido a condiciones estandar
Vm = VO + VW + V,

Vo =Volumen del aceite



Viy = Volumen del agua
Vg = Valumen del gas.

Densidad de |a mezcla considerando colgaiienta

Pu =P = pl.Hl. + pg(l - HL)
dande:

Pm = Ps = Densidad de la mezcla
p. = Densidad del liquido

pg = Densidad del gas
H)_ = Colgamiento del liquida.

Viscosidad de la mezcla sin resbalamiento;

Hps = BLAL + Pg(l - 7\[4)
donde:

nL = Viscosidad det liquido
Ng = Viscosidad del gas
A = Colgamienta del liquido sin resbalamiento.

Considerando resbalamiento:

=g ()

Densidad del liquido:
L =Pofo + Pw (l - fo)
donde:

..... (1.47)

AAAAA (1.18)

..... (1.19)

..... (1.20)



PR
TR s WOR % B,
fo=t-f,

£,
OR = &2
R == fi

»w

p.’ = Densidad del liquido

pg = Densidad del gas
Bo = Factor de volumen del aceite
Bo = Factor de volumen del agua.

Viscosidad del Hquida:

uL = unfo + “wfw
donde:

i = Viscosidad del lfquido
Mg = Viscosidad del gas.

Tensidn superficial del iiquido:

1

Gl. = CJ‘ota + 0'“ W
donde:

a o = Tensién superficial del aceite
o = Tenslén superficial del agua.

..... (1.22)



.2 COMPLICACIONES DEBIDAS A LA PRESENCIA DE UNA SEGUNDA

FASE?
Bajo régimen estacionario o permanente se tiene:

Ecuacién de continuidad

Flujo monofasico:

W = (pvA)y = (pvA)a =constante .. .
donde:

p = Densidad del fluido

v = Volumen de! fluido al pasar a traves de las seccionas 1y 2
A = Area de las secciones transversales 1y 2.

Asi dados W de entrada, p, A se puede calcular v.

e

e

1
i
1

vzmradn ‘|
! 2
1

Flujo bifasica:

Ws =(peveAc) = (pevehch -(1.24.9)

|

WG

W '.

L

1
Sustituyendo Ag =Aa, A, = A(1-a), se tiene:



Wg = pgVghu (1.24.2)
WL = /-’LVLA” -q) (1243)
Asi, dadas Wg,Wg, pg. oL, A, setienen dos ecuacionesy tres incognitas. v, v
G ¥ « Sisesupone que los fluidos estan bien mezclados, es decir vg = v |,

como para el patrén de flujo de burbuja disperso (en genéral esta hipdtesis no es

ciarta), entonces

Wopn(l-a) vq _, 25
W.psa v 1.29)

de donde se puede obtener a.

Ecuacién de Momento d{my)/dt =3'F

Flujo Monofésico;

(01 - PYA - 11Dz - peAdz send= (pv2A); - (pv2A)
: ..(1.26)

donde:

Py = Presion en la seccion 1
P2 = Presion en la seccidén 2
= Area de |as secciones transversales 1 y 2
1 w= Esfuerzo cortante entre el fluido y la pared de la tuberia
n = Nimero "pi”

10



D = Didametro de la seccion transversal
Az = Incremento en altura

pg=Densidad del gas

0 = Angulo de inclinacién
v = Velocidad.

Dividiendo por Adz (con A-»0), y considerando un drea transversal uniforme, se
tiene:
dp _4r,

——= gsen0+pv(-jy—
iz D p z (1.27)

donde 1y, es el esfuerzo cortante entre el fluido y la pared de la tuberia, dado por

v
2

ty=f— (1.28)

donde f es el factor de friccion. Notese que la ecuacion para dp/dz contiene las

£1£=(‘.’f_’) (ﬁ‘!&) (fg) |
i \a), ), T, (1.29)

Asi dadas las condiciones de la posicién 1, una ecuaciéon de estado (para

tres componentes,

relacionar densidades con presiones), y el factor de friccion, se pueden calcular el
gradiente de presién y la velocidad en la posicién 2 (usando también la ecuacion
continuidad).

Flujo bifésico:
(pg - Po)A - tynDAZ - [apg + 1 - a)p JgAAz send

= (oL, %A, *+ pave?Aalz - [pLv %A, + peVaAcly
..... (1.30)

11



Dividiendo por A1z (con A--0), y considerando un area transversal uniforme, se
tiene:
dp dr

—* [y + (1 - a) p, ] '.s'un()-r(
e e v (1-a)p, g .

", ...w(,,):i/_ [ (- 2
(

4 dzi {1 - a),) f ' ap:

(131

De nuevo dp/dz contiene las tres componentes:

£.(2) (£) (4
dz \dz I, dzg dz u

Se requiere informacion sobre a, el factor de friccién f, el cual es diferente para
gas y para liquido.

Ademas, la influencia de una segunda fase se refleja en la variacion de los
coeficientes de transferencia de calor (la transferencia de calor del gas s menor
que la transferencia de calor para liquido). También, en la variacién de los
coeficientes de transferencia de masaen flujo en contracorrisnte.

13 METODOS DE CAJA NEGRA EN FLUJO BIFASICO3

Los modelos desarrollados en la literatura pueden clasificarse en los grupos
siguientes:

+ Modelos de Flujo Homogéneo.- Estos son los modelos més sencillos, que se
prestan mas a un tratamiento analitico y que requieren un minimo de
informacion experimental via coeficientes. Este tipo de modelos suponen una
distribucién homogénea de las dos fases en el canal de flujo donde las

12



velocidades del liquido y vapor son iguales. EL flujo bifasico es tratado como

flujo monofasico por medio del promedio de las variables en puntos locales.

+ Modelos de fases separadas.- La caracteristica de estos modelos es
considerar velocidades distintas para cada una de las fases. Estos esquemas
representan mejoras sobre los resultados dados por los modelos homogéneos,
pero también presentan serias limitaciones, como las de no poder manejar los
casos de flujo a contracorriente o los de separacion de fases. La correlacion

de Lockhart y Martinelli es un ejemplo de este tipo de modelos.
« Metodos de Similaridad.- Existen tres métodos:

1. Andlisis Dimensional.- En este método se realizan experimentos y se
obtienen grupos adimensionales. Un ejemplo de este procedimiento es el
diagrama del factor de friccion en términos del nimero de Reynolds, el
cual es vélido para cualquier valor de p, y, D.

2. Similaridad a través de ecuaciones bdasicas.- Este método usa las
* gcuaciones basicas de flujo transformandolas a formas adimensionales, se
identifican grupos adimensionales y sus relaciones funcionales. Un
ejemplo de este tipo de procedimiento es la correlacién de Dukler.
3. Andlisis de Simililaridad.- Este método reduce el nimero de grupos
adimensionales por medio de un andlisis geométrico y dinamico.

I.4 METODO DE PENDIENTES DE PATRONES DE FLUJO3

Este tipo de modelos consideran cada fase como un fluido independiente,
planteando las ecuaciones fundamentales de continuidad, energla y cantidad de

13



movimiento para cada uno de los fluidos y modefando fas interacciones también
de cada uno de ellos con el otro y con las paredes del conducto de flujo. Estos
modelos son [os mas atractives desde el punto de vista fisico ya que son los que
mas se apegan a una descripcidn de los mecanismos presentes en flujos

bifasicos.

1.6 PATRONES DE FLUJO

Se definen coma fa distribucion geométrica de fas dos fases. Los diferentes
patrones de fujo difieren entre si en la distribucién espacial de la interface, 1o que
origina a su vez diferentes caracteristicas hidrodinamicas.

Laos patrones de flujo son determinados por:

« Variables operacionales Q( (Gasto de liquido), Qg( Gasto de gas) es decir,
variables que cambian durante la operacién.

« Variables geométricas: Diametro, dngulo de inclinacidn.

« Propiedades fisicas: p(, pg, . ng, o (Densidad def liquido, densidad del gas,
viscosidad del liquido, viscosidad del gas y tensién superficial
respectivamente)

Variables de disefic que san funcién de los patrones de flujo:
1.- Colgamiento.
2.- Gradiente de presion.

3.- Coeficientes de transferencia de calor y masa.
4.- Tiempo de residencia y de reaccién quimica.
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La Figura 12 muestra los patrones de flujo vertical ascendente. Para flujo

descendente, el patrén "agitado” no existe.

1.6 OCURRENCIA DE LOS PATRONES DE FLUJOS

A continuacion se describe una secuencia tipica de la ocurrencia de los patrones

de flujo en un pozo produclor de aceite .

Inicialmente el patron de flujo dependerad de la presion estatica del yacimiento
(Pws); si la Pws es mayor que la presion de saturacion de la mezcla de
hidrocarburos, existird una sola fase liquida fluyendo en el fondo. Como el liquido
se mueve hacia arriba, este ocasiona una declinacion en la presion resultando en
la liberacion de algo del gas disuelto en la fase liquida. Si la Pws es menor que la
presion de saturacidn, fluirdn simultdaneamente liquido y gas. Para cualquiera de
los dos casos en los que se puede encontrar la Pws, el gas liberado aparece
como pequefias burbujas en una fase liquida continua, que caracteriza el patrén
de flujo burbuja. Como el flujo continia hacia arriba, ademéas del decremento en
presion y temperatura que ocurre, resulta en una expansion del gas y la liberacion
de mas gas en solucidn de la fase de aceite. Esto crea mas y més burbujas
grandes que comienzan a coalecer una con otra. La coalescencia crea burbujas
grandes de gas (llamadas Burbujas de Taylor) séparadas por la fase liquida
continua. De este modo ocurre el patrén de flujo bache. Ademas la continuacion
de! movimiento ascendente de) flujo hacia la region de baja presion causa la
expansion de las burbujas de Taylor a lo largo de !a sarta con la liberacién de mds
gas del bache de liquido. Esto crea un flujo cadtico de dos fases, definido
primeramente como flujo agitadd. El flujo agitado continia existiendo hasta que el
gasto de gas es suficientemente alto para empujar el liquido contra la pared de la
tuber(a. Esto caracteriza la existencia de flujo anular.
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Asi, debido a los continuos cambios de presion, temperatura y transferencia de
masa entre las dos fases, el patron de flujo que inicié como una fase continua de
liquido en el fondo del pozo puede ser completamente transformada a un patron
de flujo con una fase continua de gas en la cabeza del pozo. Este cambio

progresivo de los patrones de flujo se muestra en la Figura [.1.

1.6.1 PREDICCION DE LOS PATRONES DE FLUJO3

+ Através de principios basicos (esto es casi imposible).

« Por medio de resultados experimentales (se tiene que usar andlisis
adimensional y toma mucho tiempo)

+ Modelado.- En este método primero se define el mecanismo fisico que
controla la transicion de ios patrones de flujo analizando cada transicién en
forma separada. A continuacién se -expresa este mecanismo en forma
matematica para de esta forma crear el modelo. Las ventajas de esta técnica
son:

a) Procedimiento que toma en cuenta la fisica del mecanismo.

b) Incorpora variables importantes en el modelo matematico -como son
diametro, densidad, area de la seccion transversal de la tuberia, etc.

c) Se. puede generalizar la solucion, ya que se conocen los grupos
adimensionales que la controlan. Esta es la mayor ventaja.
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CAPITULO IX

GENERALIDADES EN EL CALCULO DE
PERFILES DE PRESION EN POZOS



4 CORRELACIONES EMPIRICASS

La capacidad para predecir analiticamente la presion en cualquier punto de una
sarta es esencial en el disefio de instalaciones de produccion artificiales y en la
determinaciéon de las dimensiones optimas de la sarta de produccion. Esta
informacién también es invaluable en la prediccion de presiones de fondo

fluyendo en pozos.

Aunque este problema no es nuevo en la industria , no ha habido medios para
resolverlo completamente para todos los tipos de condiciones de flujo. Todas las
investigaciones y métodos propuestos estdn muy limitados en su rango de
aplicaciones. Ademds, muchos son extremadamente complicados y no muy

usados en los campos.

El estudio de los gradientes de presién que ocurren durante el flujo multifésico de
fluidos en tuberias es en exceso complejo por el gran nimero de variables
involucradas, ademas de las dificultades relativas a la posibilidad de numerosos
regimenes de flujo, la amplia y variada geometria y los mecanismos e
inestabilidades de las interfaces involucradas. Consecuentemente no ha sido
lograda, una solucién al problema mediante la aproximacién normalmente usada
en la dinamica de fluidos basada en la formulacion y solucion de la ecuacion de
Navier-Stokes. Este es principalmente el resuitado de las no linearidades
involucradas y la dificultad de describir adecuadamente las condiciones de los
limites. Como resultado, muchos Investigadores han escogido aproximaciones
semi-emplricas o empiricas en un esfuerzo por obtener una solucién practica al
problema,

La tecnologla de flujo multifasico comienza en la industria petrolera alrededor de

1850. Muchos de los primeros investigadores usaron datos obtenidos de prﬁebas
de laboratorio, pero algunos de ellos fueron datos de campo. Estos generalmente
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incluian datos volumetricos de gas y fiquido, propiedades fisicas de cada fase,
diametro de tuberia, asi como presiones a la entrada y salida de la tuberia. En
algunos casos se observaron patrones de fiujo y el colgamiento del liquido fue
medido con vélvulas de selio de bola. Los fluidos fueron tratados como mezclas
homogéneas. A las fases de gas y liquido, se les fue permitido viajar a diferentes
velocidades, con efecios de resbalamiento enfre fases siendo medidos a fravés
de relaciones empiricas de colgamiento de liquido. Fueron usados los mapas
emplricos de patrones de flujo, frecuentemente basados en grupos
adimensionales. Ecuaciones de estado estable del gradiente de presion fueron
desarrolladas en base a los principios de conservacion de momentum y masa
aplicados a mezclas homogéneas. Las pérdidas de presion por friccién contaron
con ecuaciones de flujo de una sola fase, resultando en un uso extensivo del
numero de Reynolds para mezclas. Muchos investigadores también usaron un
factor multiplicativo emplrico para representar el incremento de friccidn resultado

de una segunda fase.

Las correlaciones empiricas para predecir el gradiente de presién, acopiadas con
la introduccién de las PC. en los inicios de la década de los ‘80, mejord
dramalicamente las herramientas précticas disponibles para los Ingenieros
Petroleros. Técnicas de integracidn numérica de los gradientes de presion del
final de una tuberia al inicio de ofra fueron bien entendidos, y. virtuaimente todas
las comparifas grandes tuvieron un programa de cémputo que predijera las caldas
de presidn o gastos para pozos y tuberfas. Procedimientos para conectar pozos a
yacimientos a través de relaciones simples de comportamiento de flujo
abundaron, y nacleron los verdaderos conceptos del analisis nodal def sistema de
produccién
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#1.1.2 CLASIFICACION DE LAS CORRELACIONES?

Las diversas correlaciones existentes para el calculo de distribuciones de presion
con flyjo multifasico, fueron clasificadas en ires tipos bien definidos por
Orkiszewski. Basandose en la similaridad de los conceptos tedricos, los métodos
publicados fueron primero divididos en tres categorfas. De cada categoria ciertos
métodos fueron seleccionados, en base a que fueran originales o unicos, y
fuesen desarroliados a partir de una base amplia de datos. Las distinciones que
caracterizan los tres tipos de correlaciones son ias siguientes:

Tipo - No se considera el rasbalamiento enlre las fases. La densidad de la
mezcla se obtiene en funcidn de las propiedades de los fiuidos, corregidas por
prasién y temperatura. Las pérdidas por friccion y los efectos del coigamiento se
expresan por medio de un factor de friccién correlacionado empliricamente. No se
distinguen pairones de flujo. Dentro de éste tipo estan incluidos {os métodos de
Poettman- Carpenter, Fancher-Brown y Baxendell-Thomas.

Tipo IL-  Se toma en cuenta el resbalamiento entre las fases. La densidad de ia
mezcla se caleula utilizando el concepto de colgamiento, Ei factor de friccion se
correlaciona con las propledades combinadas del gas y fiquido. No se distinguen
regimenes de flujo. Ei método de Hagedorn-Brown cae dentro de este tipo de
carrelaciones.

Tipo Ill.- Se considera resbalamiento entre las fases. La densidad de la mezcla
se determina mediante el colgamiento. E! factor de friccién se correlaciona con las
propiedades del fluido en la fase continua. Se distinguen diferentes patrones de
fluo. Las principales correlaciones que caen dentro de esta clasificacién son:
Duns-Ros, Orkiszewki, Aziz, Baggs-Brill, Chierici, Gould-Teke, efc.
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I11.3.4  METODO DE POETTMAN Y CARPENTER?

Poettman y Carpenter publicaron en 1952 un procedimiento analitico para
determinar las caidas de presion en tuberias verticales con flujo multifasico. Su
ecuacion principal la desarrollaron a partir de un balance de energia entre dos

puntos dentro de la tuberia de produccion. Esta ecuacion esta expresada por:

M1 [_ _ fgMy

Ah 144 T413x10°5,.d° | - o 1)
donde:
Pw = Densidad de la mezcla gas-liquido sin resbalamiento (1b/ pic3)
= Factor de perdidas de energia de Poettman y Carpenter
q- = Gaslo de aceite (bl / dia) @ e.s.
1bn
M = Masa dela mezela| -———
bln C.y.
d = Diametro interior dela tuberia (pies)
AP 2
iA',—, = Gradiente de presion (Ib/ pg*)/ pie
. ~ v [bm
o bien en funcion del gasto masa v{*-]
dia
» i Fw: ]
T RTTI Gl 71 vroi 3 (22
Cada uno de los términos anteriores se obtiene de la manera siguiente;
1.- Densidad de la mezcla 7),“‘
Pu=hp+Ap, o f2.3)

v, q -
A= ——— =l 25— 1@ cond. de escurrimiento ., (2.4)
v,vg + 1,‘vl, (I L +q £
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A=1-4

Y= T 1096d°
y o QOB Rs)By
® " 67858.6d°

2.- Masa de la mezcla: M(lbm/blo)
M=3504y, +0076dy, +3504y,, + WOR
3.- Gasto de masa: W(ibm/dia)

W=qOM

4.- Factor de pérdidas de energia

dv i, pys = 1473x1 O"S(q ‘)dM)

Donde:
v, Velocidad superficial del liquido (pie/s)
v, Velocidad superficial del gas (pie/s)
A Colgamiento del fiquido sin resbalamiento
A, Colgamiento del gas sin resbalamiento
Bo  Factor de volumen del aceite
Bw  Factor de volumen del agua
Bg  Factor de volumen del gas
R Relacidn gas aceite {pie* /bl)
Rs  Relacion de solubilidad (pie’ /bl
WOR Relacion agua -aceite

. (2.10)
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114,32 METODO DE HAGEDORN Y BROWNS?

Este mélodo fue derivado esencialmente para determinar las caidas de presién en
tuberfas de didmetro pequefo (d < 1.5 pg). Sin embargo debido a fa amplitud de
datos considerados en el desarrollo y a que ias correlaciones utilizadas se
obtuvieron en funcion de parametros adimensionales, puede hacerse extensivo a

tuberias de mayor didmetro.

La ecuacion basica de flujo de fluidos obtenida a partir de un balance de energia

entre dos puntos dentro de una tuberia se expresa como.

y 2
Jd Vdp + -0 + A, AW =0 (211
' 8. 28,

Donde:

vV Volumen especifico

p Presion

h  Profundidad

Wf Pérdidas totales de energia.

El trabajo experimental de Hagedorn y Brown se realizd en un pozo de 1500 pies
de profundidad en tuberias de 1,1% y 1% pg. Las tuberlas fueron equipadas con
dos valvulas para ia inyeccién de gas y cualro transductores electronicos de
presion.

El procedimiento seguido consistié en establecer una correlacion para el factor de
friccion basado en una analogia con el fiujo de una sola fase, Las pérdidas por
friccion podian entonces determinarse usando dicho factor de friccion. La
diferencia entre la caida total de presion y la calda debida a la friccidn seria
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atribuible al gradiente estatico afectado por el reshalamiento entre las fases. De
aqui, que los factores de colgamiento podian ser calculados a partir de datos de

prueba.

Modelo matematico

Desarrollando la ecuacion de balance de energia y utilizando unidades practicas

de campo se obtiene:

2
A( v ."_f..)
2 Ke.

Ap Vo fgHM

SR N  SR 2R (212
A t44]7 " 29652%t07 pd® Ak (212)
donde:
P Densidad media de la mezcla(tbm/ pie3)
f  Factor de friccion de las dos fases
qp Gastototal de liquido (bl / dia)
M Masa totat de aceite, agua y gas asociado por barsit de liquido fluyendo
dentro de la sarta de produccion (fbm / bl)
d  Diametro interior de la tuberia (pies)
v Velocidad de la mezcla (pie/ s) .
go  Constante gravitacional 32.t74 tby, - pie/{bf -s?
%E Gradiente de presion (Ib/ p;_;2 / pie)
La ccuacion expresada en funcion del gasto de masa W (bm/ dia) queda
(Yﬁ)
" W2 7
L fw 28 . (2.13)

= X sy ¥
Ah 144 2.9652xt0" pd A

27



Cada uno de fos gradientes de la ecuacion anterior se determina de la manera

siguiente;

1.- Gradiente por densidad

d _
(&—Z} =p (2.14)
p= p H.+ p:Hy ...{2.15)
po= pofot pu(l= fo) (2.16)
Ho=1-H, . (2.17)

El valor del colgamiento de liquido (Hy), o fraccidn de liquido existente dentro de
un intervalo de tuberia de produccién, se obtiene mediante tres correlaciones
derivadas por Hagedorn y Brown en funcidn de los siguientes grupos

adimencionales.

N mero develocidad del liquido Nin= 1938V JEZ ...(2.18)
N mero develocidad del gas Nvg = 1938 Vsg {/;;Z ..(2.19)
Nt mero deldia metro Nv =120872d ‘/;Z ...(2.20)
Nt mero dela viscosidad df! liquido Ne= 015726 g W ..{2.21)
donde: l |

o Tensidn interfacial aire-liquido (dinas/cm)
n  Viscosidad def liquido (cp)

pr Densidad del liquido (lbm/pie3)

pg Densidad del gas (bm/pie3)

H. Colgamiento.
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Las correlaciones citadas se aplican de la manera siguiente:

) Caloular (NgyN9-380)Np2.14 y can la Figura 111 obtener v, denominado
factar secundario de carreccidn, necesario para tomar en cuenta los cambios
en las patrones de flujo al variar la velocidad del gas.

ii) Con Ny v la fig. 1.2 obtener CNy, este factor corrige Hy par el efecto de ta
viscosidad.

iiiy Cuantificar Nyg MNyg 9-575)(plpa)0.1(CN/Np) y con la Figura 11.3 determinar
HLiy.

iv) Caleular H_ a partir de y obtenido en (1) y 8 relacién Hy /y determinado en
(3).

2. Gradiente por friccidn

dh/  2.9652x10" d°p -(2.22)

en que f y M se calculan de la manera siguiente:

2.1 Factor de friccion (f) se determina del diagrama de Moody en-:funcién dal
nimero de Reynolds para dos fases, que puede expresarse de la manera
siguiente:

_ 2 qum
(Nnu)up =22x10 d,u H, u (1= Hp) .{2.23)
L g .

2.2 Masa de la mezcia

lbm | R S
M} ————{= 3504, +0.0764 +3504y , ——=—
[blL @C.S.] 70 1+fwa yx 1+/‘|m 7" l+fwa

fwo.- Relacion agua-aceite a las condiciones de escurrimiento.

(2.24)
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Las correlaciones citadas se aplican de la manera siguiente:

i) Caleular (NgyN 0-380)Np2 14 y con la Figura Il.1 cbtener v, denominado
factor secundario de correccidn, necesario para tomar en cuenta los cambios
en los patrones de flujo al variar la velocidad del gas.

ii) Con Ny la fig. 1.2 obtener CN|, este factor corrige H|_ por el efecte de la
viscosidad.

iiiy Cuantificar Ny} /Nyg 0-575)(p/pa)0.1(CNL/Np) y con la Figura .3 determinar
HUAy.

iv) Calcular H|_ a partir de y abtenido en (1) y la relacion Hy /y determinado en
3).

2. Gradiente por friccion

dh/  29652x10" d°p - (222)

en que fy M se calculan de fa manera siguiente:

2.1 Factor de friccién (f) se determina de! diagrama de Moody en funcién de!
nimero de Reynolds para dos fases, que pusede expresarse de la manera

siguiente:

UFRY,

_ -2
(Nm-)mr =22x10 drulHL P (V- Hp) ...(2.23)
2 4

2.2 Masa de la mezcla

bl, @c.s. L+ f,, i+f, T+, ..(2.24)

fwo.- Relacién agua-aceite a las condiciones de escurrimiento.

M[ fom }=3so.4y‘, L voorsty, —% 3504y, ~Lx_
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3.- Gradiente por aceleracion

=P .(2.25)

El valor v, se determina para las condiciones existentes en los extremos del

intervalo definido por dp y 4h y es igual a:

Vm = Vsg * VsL ..(2.26)

1.1.3.3  METODO DE DUNS Y ROS8/10

La ecuacion principal se obtuvo a truvés de un balance de presion

Gradiente  Gradiente Gradiente Gradiente
= por + por + por
lotal densidad friccion aceleracion

El método esta basado en un trabajo de investigacién de laboratorio muy completo
de Ros, en el que midio caidas de presion y colgamiento en-un tubo vertical de
alrededor de 50 m. A partir de los experimentos establecieron correlaciones para
determinar el colgamiento en funcién de la velocidad de resbalamiento y para
cada uno de los regimenes de flujo identificados en el laboratoric. Ellos
denominaron regiones a los regimenes de flujo y aunque sus regiones equivalen
a los cuatro patrones conacidos (burbuja, bache, transicion y niebla) en si dentro
de cada region quedaron comprendidas distintas ocurrencias de las mezclas gas-
liquido fluyendo.
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£l colgamiento lo relacionaran funclonalmente a la velocidad de resbalamiento vy

YU H, e

A parlir de un analisis dimensional de las variables que intervienen, Duns y Ros
astablecieron que los grupos que gobiernan el mecanisma de flujo son:

Nitimero de velocidad det liquido Niz= 19381, (/'l ’% ..{2.28)

Nimero de velocidad det gas Neg = 1938 Vsg Jp% ..(2.29)
Niimero del diametro No =120872d P % ...{2.30)

Nimerode la viscosidad def liquido  Ne= 015726 {/%) o
1
..(2.31)

Niimero de velocidad de resbalamiento Nos = 193814 % p% ..(2.32)

donde:
o Tensién interfacial aire-liquido (dinas/cm)
. Viscosidad del liquida (cp)
p. Densidad del liquido (lom/pie3)
pg Densidad del gas (lbmipie3)
Hg  Colgamiento.

Par conveniencia, correfacionaran la velacidad de resbalamiento vg y no Hy con

los grupas gabsrnantes. Esta velocidad fue expresada en la forma adimensional
de fa ecuacion del niamera de velacidad de resbalamiento.

El gradiente por aceleracién fue considerado despreciable en todos fos regimenes
de flujo excepto el de niebla,
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Las regianes identificadas par las autores, ilustradas en la figura 1.4 guardan fas

siguientes equivalencias:

Ragién | = Flujo burbuja (comprende fluje de burbuja, tapdn y parte de espuma)
Regién i = Flujo de bache (comprende flujo de bache y el remaneante de flujo de

espuma.
Regién il = Fiujo de transicién
Regidn V= Fiujo de niebla

FLUJO DE BURBUJA

Los limites de esta regidn estdn entre;
O<NygSLi+tLaNuL s (2.33)

en que L1y Ly se obtienen de la figura 1.5 en funcién de Np (numero de
didmetro). Para flujo anular Np debe basarse en (dc + dt) »

dc.- didmetro interior de la tuberia de revestimiento (pies)
dt.- diametro exterior de la tuberfa de produccidn (pies)

- Gradiente por densidad

dj
(;hll) =Hp, +(=H)py . (2.34)
P

y como fraccién del gradiente estatico de liquido:

1{dp P
;(5/7),, =G, =H, +(I—HL);Z-’- ............ (2.35)
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H se obtiene en funcién de la velocidad de resbalamiento de la manera

siguiente:

- N~
Ny =+ N, + 1 1+N,,.
o,

F1, Fp, F3y F4 se determinan de la Figura IL.6 en funcién de Ny

- Gradiente por friccion

(ﬁll_{) - prl, v.rL vm
dn/ , 2g.d
D

ﬂ=ﬁﬁ

f1 se obtiene del diagrama de Moody para

N, = 148820a"
My,

..(2.36)

..(2.37)

..{2.38)

...{2.39)

.(2.40)

f 2 es una correccion debido a la relacién gas-liquido insitu y se obtiene de la

Figura I1.7 en funcién de

y
sg 23
fl —=N D

s,
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fy es una correccion adicional por la viscosidad de liquido y la relacion gas-
liquido insitu. Solo es de importancia para viscosidades mayores de 50
centistokes. Se obtiene de:

]
Vi

Li=1+ 50v,, ..{2.42)

La ecuacion (dp/dh); puede expresarse como fraccion del gradiente estético de
liquido, tomando la forma:

l(@) =G =fwv,vl.vm
p dh ; fr 2gcd ..(2.43)

FLUJO DE BACHE
Esta regién queda comprendida entre el limite superior de burbuja hasta el inicio

de la zona de fransicion del fiujo de niebla. Matematicamente queda
‘expresada por:

L1 + LNy <Nyg < 50 + 36Ny o (2.44)

- Gradiente por densidad

dp

(%)p = fupu (1= Hop, (245)

y como fraccion del gradiente estatico del liquido
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P

_l_(_‘.{ﬁ) =G, =H, +(1-H,) (246)
) Py

p\dh

en que H; se obtiene a partir de fa velocidad de resbalamiento a través
del numero adimensional de vslocidad, que se calcula en la ecuacion

0.982 v
(N v ) +F 6

N, =(1+F
vy ( 5) (1 + FQ-,N\.,V )2 ..{2.47)

F'6=0.029Np + Fg ..{2.48)

Fs Fgy Fy se determinan de Ja Figura 1.8 como una funcidn del nimero de la
viscosidad del liquido Ny

Segun los resultados experimentales de los autores, su correlacion no es
confiable enlazona de cabeceo. Bajo esta situacion, se recomienda una
interpolacian lineal entre los valores de Nyg para el limite superior del fiujo. de
burbuja y el final de la zona de cabeceo.

Ly+ LNy < Nyg <25 .. (2.49)

- Gradiente por friccidn.

El gradiente de presion debido a la friccion en este régimen, se calcula ulilizando
el procedimiento descrito para flujo burbuja.
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FLUJO DE NIEBLA

Esta regién queda definida cuando
Ngv > 75+ 84N 075
- Gradiente por densidad.
Nvs=vg=0

No existe resbalamiento entre las fases de gas y liquido

0 bien:

el gradiente por densidad sera:

dp) v\'[ v~"g
o = _.._+ ,
(dh , P v s 5

m m

..(2.50)

- (2.51)

(2.52)

..(2.53)

...(2.54)

y el gradiente por densidad como fraccién del gradiente estatico estara dado por:

vm vm pL

G

st

14

....(2.55)



- Gradiente por friccion

(_(_1[)_) = I .{31"_‘.1‘51 p
dh/, 7" 2gd -(286)
, I dp) p,ov)

(; o= -———‘—(-—-— prved w .—-'ll« _A__)'..._..
! p Ndh/ / pr. 2gd A287)
fw = {1 de Moody, en funcion de:
Py, d
Nl(cg = 1488-.»'"“3 (258)
B

ya que no hay resbalamiento.

Duns y Ros observaron que en el flujo de niebla la rugosidad del tubo es la
causade la mayor parte del gradiente de presién. El problema consiste en

determinar el valor prevaleciente de €.

Las olas en la pelicula de liquido que cubre la pared del tubo son el resultado del
arrastre del gas que deforma la pelicula oponiéndose a ia tension superficial. (es
la rugosidad de esta pelicula la que interesa determinar; ya que la friccién se
manifestara entre dicha pelicula y la corriente de gas fluyendo.). Este proceso
estéa gobernado por el nimero de Weber

2
pgvsg &

N, =454
o

...(2.59)

Por lo cual, si se establece Nw puede obtenerse £ se ha encontrado que y
afecta su magnitud. Para tomar en cuenta este efecto debe ponerse Nw en
funcion de gy, una forma es a través del grupo adimensional:
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Npe=2.052x10" p, I p, o€ .. (260)

que refleja la interaccion entre gy y . En la Figura 119 se presenta Nw en funcion

de Nwhy el cual es independiente de ¢
Ademds, para & > 0.05d (fuera del diagrama de Moody)

| 17

fi= —+0067(¢/d ,
l [4l.0g“,(0.27f;/a')]‘ ) (2.61)

Como un refinamiento, es conveniente corregir la vy, por la reduccién del

diametro del tubo debido 4 la rugosidad.

Los valores de la rugosidad de fa pelicula de liquido pueden flegar a ser muy

pequefios, pero nunca menores a la rugoesidad de la tuberfa. El méaximo vaior

que adquiere £/d puede obtenerse de las ecuaciones siguientes.

Para Nw Npi < 0.05

£ 0.0385¢
(A
Para Nw Np > 0.05
& 003850 0302
— = ————(NwhNy) (263)

PV d
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- Gradiente por aceleracion

(-(![_Z) — pn.\'vmv.\'g _{1—,-7-
dh/,, 144g.p dh ..(2.64)

donde:

Pns Densidad promedio de la mezcla sin resbalamiento (lbm/pie3)
vy Velocidad de la mezcla (pie/s)

vsp velocidad superficial del gas (pie/s)

Ibm - pie

bf ~ seg’

p Presion media del intervalo Ibffpg2.

gc Constante de conversién = 32.2

El gradiente total queda:

(fie) +(f{11)
dp \dh , ~dh/,
h ) pmv y T ‘(265)

m'sg

144g_p
- Zona de transiciéon

Para la zona de transicion, esto es para valores de Ny entre bache y niebla

I‘m - Nvg
A= T.oL ...(2.66)
Nw - LJ

B=—Tt— ....(2.68)

it ¥



(dp) - /I(f{p)
dh dh

En vista de que para régimen de niebla la densidad del gas es un pardmetro
relevante en la determinacidn del factor de friccion, este valor se debe corregir de

acuerdo a la ecuacion siguiente:

PV,

vm

U,
Py= .(270)
donde:

p'g Densidad del gas en lafrontera para flujo niebla
v'sgVelocidad superficial del gas en la frontera para fiujo de niebla
pg Densidad del gas *
Ysg Velocidad superficial del gas *

Valores usados en el limite de flujo bache.

-Mezclas gas-aceite-agua

Las correlaciones establecidas pueden usarse para mezcias gas-aceite y para
mezclas gas-agua, aunque se preve que en este Ultimo caso la precision se vera
reducida.

Para mezclas gas-aceite-agua el gradiente no sera predecible por este método
cuando se formen emuisiones estables. Si las emulsiones no son estables el
gradiente de presion para la mezcla puede obtenerse a partir de la ecuacion

(.32’.) 173/)( )+73(d"’) '...(2.71)

ow

siguiente:



La acuacién anterior es valida para fw < 0.10

f = 4
o q, + 4 272

1.1.3.4 METODO DE ORKISZEWS7:8

El método esta basado en ef trabajo de Griffith y Wallis, con su aplicacion se
obtuvo una precision del orden de 10%, cuando los valores predichos se
compararon contra 148 mediciones de cafdas de presién. El autor establece que
la diferencia en velocidad y la geometria de las dos fases influencian fuertemente
las caldas de presion. Estos factores proporcionaron la base para analizar el flujo

bifasico en regimenes de fiujo.

los regimenes considerados son:

Flujo da burbuja
Flujo de bache
Flujo de transicion (bache anular)

o 0o >

Flujo de niebla anular
Para establecer y evaluar su modslo Orkiszewki analiz6 13 métodos publicados y
los aplicd para predecir caldas de presion a pozos con condiciones muy

diferentes a las supuestas en el desarrollo de cada uno de esos métodos.

Los métodos considerados se dividieron en tres categorias. Esta categorias

corresponden a la clasificacion de las correlaciones vista en el inciso 1.2
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De las categorias anteriores se seleccionaron 5 métodos: Tek, Duns-Ros, Griffith-
Wallis, Hughmark-Presburg y Poettman-Carpenter; y se aplicaron a dos pozos
con propiedades completamente diferentes a aquellos usados para su derivacion.
Se observo que los mejores resultados se obtuvieron con los métodos de Griffth-
Wallis y Duns-Ros, por |0 tanto esos métodos, principalmente el de Griffith -

Wallis, fueron usados como base para el desarrollo del método de Orkiszewski.

A partir de la ecuacion de balance de energia y utilizando unidades préaclicas de

campo Orkiszewski obtuvo:

dp_ LN Pt
A 144 P Wil - (2.73)
/46374°p

donde:

7 Gradiente de friccion(lo/pie?pie)

wy Gasto de masa (lbom/seg)

qq Gasto de gas (pied/seq)

A" Area de la seccién transversal de la tuberia (pie2)
p Presion promedio, (psia).

El valor recomendado para los incrementos de Ap debe ser de 10, pero no mayor
a20% de |a presion absoluta que es conocida para un punto en el incremento.

Los términos que aparecen en la ecuacion anterior se determinan en funcién del
régimen de flujo que prevalezca, de acuerdo a las condiciones de escurrimiento

existentes.

REGIMEN DE BURBUJA

Vsg/Vm < Lg: Vi = Vg * VsL. o (2.74)

Lg = 1.071 - (0.2218vy,2/d) ..(2.75)
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Lg esta limitado a L.g = 0.13

- Gradiente por densidad

e
4 ( 4, ) 4q,
Ho =1t T = e | e
Y R \[ vd) vl o @70
o en funcion de las velocidades superficiales
| v v : 4;_—
H o=-—| -2 | 4 —=2-f = L
g 2 v, 4 \[[ v,,A] v, A -(277)

vy Velocidad de elevacion de la burbuja (pies/seg). Griffith sugirio que para
este régimen se obtenia una buena aproximacion con un valor de 0.8 pies/seg

Conacido H;, la densidad media p se obtiene de :
P E=pLHL*pHy -{2.78)

- Gradiente de friccion

prVLz (dp) ‘
Tf EoE AL I Rl 35

2g.d dh/ ¢ ..(2.79)
donde:
p, = oo
" H, (2.80)

f se obtiene del diagrama de Moody para un nimero de Reynolds de;
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N Re = 1488p,dv, / 1, ..(2.81)

donde:
q; Gasto total (g + qq) (piedfseg) @ cond. de escurrimiento

1, Gradienta de friccidn (Ib/pie?/pie)
o, Densidad del liquido (Ib/pie?)
v, Velocidad real de! liquido (pie/seg).

- Gradiente por aceleracion

El término de aceleracién se considera despreciable en régimen de burbuja

(denominador de la ecuacion para Ap/Ah
-Régimen de bache

Se presenta dentro de los siguientes imites:

VsglVm >La, NyG <Ls ...{2.82)
L =50+ 36N, ...(2.83)
- Gradiente de densidad

Wy + vabA +8

p= G + VoA PL ..(2.84)
con:
v, = C,Cyfgd ..{2.85)
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Puesto que los coeficientes Cy y C, se calculan en funcion de v, es necesario

aplicar el siguiente procedimiento iterativo:

a) Suponer v, (se recomienda usar un valor de 1.75 pie/seg para iniciar los

calculos)
b) Calcular el numero de Reynolds de burbuja y el nimero de Reynolds de

liquido.
NR, = 1488v,dp, I 1, ..{(2.86)
NR, =1488v dp, | u, -.(2.87)
vy = 2.89
m A ...(2.89)

c) Determinar C; de la Figura 11.10 en funcion de NRgp ¥ C» de ia fig. i1.11 en
funcion de NRy; y NRgy; cuando Cy no puede obtenerse de la fig. i1.11 v, se
calcula directamente con las siguientes ecuaciones de extrapolacion para
NRgy > 6000

NRgp < 3000

v, =(0546.+ 874510 NR,, )/ ...{2.90)
NRgp, = 8000

v, =(035+874x10% N&, )Jgd .(2.91)
3000 < NRgp, < 8000

a, =(0251+874x10° NR,, ),/gd . {2.92)
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; l'al REET
2= e -+ -+ m————— (2.93
! (2.9)

d) Con Cyy Cy calcular vy, si coincide con el valor supuesto en (a) continuar

los calculos, en caso contrario, tomar un nuevo valor de v, el abtenido en (c)

y repetir el procedimiento desde el paso (a)

El coeficiente de distribucién de liquido p se obtiene como se indica a

continuacién;
Fase continua Vin Usar la ecuacidn:
Agua <10 294
Agua >10 2.95
Aceite <10 296
Aceite >10 297

Como criteric se recomienda considerar fase continua aceite para valores de

fwo £ 0.75 y, para £, > 0.75 fase continua agua

=((001310g p1,) /0] - 0681 + 0232l0gy,, ~ 0428logd —............(294)
= [(0.045l0g 41, ) /4°™]| - 0709 + 0162 logy, ~ 0888logd ........... (2.95)
=[(012710g p,) 10*¥] - 0.284 + 0167 l0gv,, — 0113logd ........... (2.96)

8= [(0.0274103(14 L+ 1)/d 1'37'] - 0161+ 056910gd - log v,

{l(00110gCu, + 1) 7d"*"] - 0397 + 063logd  } i 297

Pero p esté restringida a los limites:
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V< 10

p »-0.085vm

ypara vy 2 10

vllA ( ﬁ)
oy - — |-
q, +th P

- REGIMEN TRANSITORIO

Lm> Ny > bs
Ly = 75 + 84N, 0.75

L= 50 + 36NL

-Gradiente por densidad
L‘u -N e
L.\f - Lr
A= N W Ls
L:\I - L\

p= Aﬁbachc + Bf).niebla

- Gradiente por friccion

o = fPg"sg2
f 2g.d
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..(2.100)
.(2.101)

(2.102)

(2.103)
.(2.105)
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f se obtiene del diagrama de Moody para:

NRe=1488p,vgd/p, .(2.108)

La rugosidad relativa &/d solo sera significativa cuando su valor esté comprendido

entre 10-3 y 0.5. Enlre estos limites se calcula con las ecuaciones siguientes:

si NNy < 0.005

£/d=007490, /pyvs,*d .(2.109)

si NNy > 0.005
e /d=0038501 (NuN )3 /(pgves?d) 2110)

siendo:

2
VeghL | Pg
N.N =().()93(_.§3__._J -£ i
pNw oL ) oy Al

1.1.3.5 METODO DE AZIZ, GOVIER Y FOGARAZI®.10

El método esta basado en el mapa de patrones de flujo desarrollado previamente
por Govier y colaboradores (véase la Figura 1.11). Para establecerlo se siguié un
enfoque similar al de Orkiszewski. Los autores presentan nuevos meétodos de
prediccién para los regimenes de burbuja y bache. A diferencia de otros métodos
apoyados en patrones de flujo, el mapa de Govier estd correlacionado con

‘numeros adimencionales, que aunque son funcién de las velocidades
superficiales de gas y liquide no corresponden a Ngy y Nyt »
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A partir de la ecuacion de energia mecanica se establece

Ap = (Ap)e + (AP + (AP)ac

donde:
8
Ap) = pAh
(ap), o

/ﬁvmz
(ap) ;= 3;7;7 Ah
2

Av,” _
(ap), =52 p

2ag,

a factor de correccidn del perfil de velocidad

(2.112)

(2.113)

(2114)

.(2.118)

f  Se determina del diagrama de Moody en funcion del nimero de Reynolds

DETERMINACION DEL PATRON DE FLUJO

\

1/4
Ny =244y, p;”(%)

1/4
N, = l.0364v‘,‘(%"—)

172

N, =051(100n,)"
N, = 86 +38N,
N, =70{100N,) """

o = Tension interfacial del sistema gas liquido a las condiciones de flujo

(dina/cm)

i

.(2.116)

(2417)

.(2.118)

~(2.119)

.{2.120)



FLUJO DE BURBUJA

Este régimen existird cuando:
Nx <Ny

- Gradiente por Densidad

v L]
H =1-—%
Vor

Vpr = 1.2vp + Vpg

- nlT

g /7/,2 J

donde:

vpr = Velocidad de elevacidn de las burbujas en una corriente fluyendo
vps = Velocidad de elevacion de las burbujas en un liquido sin movimiento.

(2.121)

(2.122)

(2.123)

(2.124)

(2.125)

.(2.126)
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- Gradiente por Friccion

an/,  2g.d (2.127)

f se obtiene del diagrama de Moody en funcién del nimero de Reynolds.

1/ PLYm
Nie = |488TL (2128)

- Gradiente por aceleracion
El efecto por aceloracion se considera despreciable en el régimen burbuja

FLUJO BACHE

Se manifiesta cuando;
Ny < Ny < Nppara Ny < 4 .(2.129)
Nj < Ny < 26.5 para Ny >4 +(2.130)

- Gradiente por Densidad

V.
HL = l" -8

(213
Vor 2131).

Vpr = 1.2V + Vg .(2.132)
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{ ﬂ(_’_’!:;.’;’ﬂ ;

1
v, = (.t 3 j .(2.133)

i M
=034t - "”’“)]{l - c(m'; ") } (2.134)
N, = 1488§£{M .{2.135)
My
Ny = 4S4M .{2.138)

oy,

m se evalla de acuerdo al nimero de viscosidad

Ny m
> 250 10

18 <Ny <50 69N, 0-35
<18 25

C Coeficiente de proporcionalidad de Wallis para el calculo de la
velocidad de elevacion de las burbujas de acuerdo al modelo de Taylor.

Ny Numero de la viscosidad.

Ne Nimero de Eotvos.

Los autores presentan un procedimiento alterno para determinar la carga
hidrostatica a partir de consideraciones de la distribucién real de la fase gaseosa
en la mezcla para flujo bache.
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(5!13) g pl el

dh) g L+ L, (2.137)

p=Eyp, +(l - E(,.i\.,,) o3 (2138)

- Gradiente por Friccién

Este componente se estima suponiendo que el efecto principal de friccion se debe

al bache de liquido y que este se puede estimar por métodos para una sola fase.

( _d_[l) - fp My, sz
dh 2p.d +(2.139)

f se obtiene de! diagrama de Moody para

Ng, = 1488 2L¥md
i, .(2.140)

En caso de haberse aplicado el método alterno para estimar la carga hidrostatica
y se hayan determinado Lg y L, el gradiente por friccion puede también obtenerse

a partir de la expresion siguiente:

(E{B) - ./;[)I,VI:): L,( ’
dh 20d L, + L, (2.141)

- Gradiente por aceleracion

El efecto de aceleracion se considera despreciable en el régimen de burbuja.
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FLUJO DE TRANSICION

Para este régimen se adopld un mélodo de interpolacion lineal similar al
propuesto por Duns y Ros, que consiste en calcular los gradiente de presién en
las fronteras para flujo bache y flujo de niebla y fuego ponderarlos en funcion de
Ny,

La zona de transicion esta dada por:

Ng < Ny < N3para N, < 4 .(2.142)

cuando N, > 4 no existe flujo de transicién y se pasa directamente del flujo de
bache a niebla.

Cuando Ny queda comprendido entre N, y N3, la interpolacién se realiza de la
manera siguiente:

4=y .(2.143)

B=—f-i .(2.144)

dp dp
(ZE) +B (EE) .(2.145)

hache niehla

- Flujo de Niebla
El flujo cae en esta regién cuando:

Ny >N3paraN, <4 +(2.148)
y Ny >26.5para N, > 4 .(2.147)

El gradiente de presién se determina de acuerdo al método de Duns y Ros.
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1.1.3.6 METODO DE BEGGS Y BRILLS.11

Estos autores establecieron, a partir de pruebas de laboralorio, una correlacion
para calcular las distribuciones de presion en tuberias con flujo multifasico. El

procedimiento es aplicable a fiujo horizontal, inclinado y vertical.

La experimentacion fue realizada en tubos transparentes de acrilico de 90 pies de
longitud. Estos tubos fueron dotados de un mecanismo que permitio variar su
posicion desde la horizontal a la vertical; ademas se les incluyeron dispositivos
para medir gastos, caidas de presion, angulos de inclinacion y colgamiento. Los
fluidos ulilizados fueron aire y agua. Las pruebas consistieron en medir el
colgamiento y la diferencia de presion en una seccion de la tuberfa. En total se
tomaron 584 datos de colgamiento y caida de presion.

Dichas pruebas se realizaron para los siguientes rangos: 1) Gasto de gas: 0a 300
M pies3/dia, 2) Gasto de liquido: O a 1030 bl/dia, 3) Presién media del sistema; 35
a 95 Iblpg? abs. 4) Didmetro de 1 y 1.5 pg; 5) Colgamiento de 0 a 0.87 y 6)
Angulo de inclinacién: -90° a 90°

No obstante que el método fue desarrollado dentro de rangos muy limitados, en
trabajos posteriores se ha comprobado que permite predecir con basiante
exactitud caidas de presion en tuberlas verticales con flujo simullaneo de aceite,

gas y agua.
Ecuacion general:
L3 geng[pl Hy +p ( I-Hy )] + 1‘T’(_;'“vm
_ (9_!1) - B¢ ’ 5 ‘ 2g.d
dz l [PLHL +Pg(l" Hl‘)]vmvsg ~(2.148)

&P
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Cuanda H|_ - » 1, se reduce a la ecuacian para la fase liquida.
Cuando Hy_ - 0, se reduce a la ecuacion para la fase gaseosa.
Cuando ¢ = 0, se reduce a fa ecuacion para flujo horizontal.

Cuando 0) = + 90° se reduce a la ecuacion para flujo vertical.

H, Debe determinarse para calcular p.

f  Serequiere para calcular las pérdidas por friccién.

Para el caso de tuberias verticales, la ecuacién anterior se reduce a:

(5’12) _(.‘_’_/f)
dh/, \dh/,

(gfe) N
dh - £, ..(2.149)
donde:
- Gradiente por densidad. |
(9_[’_) =E5
dh 0 g ..{2.150)

-Término de aceleracién

2
fipPnsVm”
"“""‘chd"‘ K .{2.151)
donde; ‘

p Presién (iblpg?)
p Presién media del intervalo (Ib/pg?)
h Elevacion {pies)
g Acsleracién de la gravedad (32.2 pias/seg?)
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ge Constante gravitacional (32.2 Ibm-pieflbf-seg?)
ps Densidad de la mezcla sin resbalamiento (Ib/pied)

pL. Densidad de Ia fase liquida (1b/pie3)
H_ Colgamiento

pa Densidad de fafase gaseosa (Ibipie3)
fip Factor de friccion de las dos fases -
vyp Velacidad de la mezcla (pie/seg)

vsq Velocidad superficial del gas (piefseg)
d  Diametro de la tuberia (pies)

wy Gasto de masa (Ib/seq).

Con base en los dalos experimentales, estos autores desarrollaron relaciones
para determinar H(_y f en funcidn de las prapiedades de los fluidas y del sistema

que son conocidos.
Las correlaciones fueron establecidas considerando los regimenes de flujo
horizontal: segregado, transicion, intermitente y distribuido. Para el caso de flujo

vertical, se determina primero el colgamiento que existiria si la tuberia fuese

horizontal y luego se corrige por la inclinacién real de ia tuberia , en este caso 90°

1.- Patranes de flujo

El patrén de fiujo se obtiene en funcion de los siguientes grupos adimensionales.
- Numero de Froude

NpR =~ (2.152)

- Colgamiento sin resbalamiento

A L= s,
(2.1
Vin (2.153)
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Limite 1 Ly =316A [_,m 02 (2.154)

Limite 2 Ly =0.0009252(h ) ~>4684 (2.458)

Limite 3 Ly = 0.10(A,)" 431 (2.156)

Se advierte que ef patrén de flujo que se obtenga a continuacién es el que se
manifestaria si la tuberla fuese horizontal; para cualquier posicién diferente a la
horizantal carece de significado y solo sirve como parédmetro de correlacion.

REGIMEN DE FLUJO LIMITES

Segregado AL<0.01yNeg <Ly
6

A 20.01yNpg <Ly

Transicion A 2001y Ly<Neg <3

001 <) <04yLy<Nprsly
Intermitente )
)'L 204 y L3< NFR < L4

7\1_ <04y NFR 2 L1
Distribuido 0

A 204y Nep>Ly

Para flujo de transicion el colgamiento se calcula de acuerdo a fa siguiente

ecuacién;

H) (transicién) = AH (segregado) + (1 - A) H|_ (intermitente) .(2.157)
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Enque -

A= b3 Nr
1‘13 - l.,p_ ..(2.168)
2.- Gradiente de presion por densidad
HL = HL(OWw .{2.159)

En que H{0) es el colgamiento para tuberia harizontal y \ es un factor de

carreccion para tuberias en posicion diferente a la harizontal.

b
a?»L
HL(O) = N oo .(2.160)
FR®
los valares de a, b y c se obtienen, de acuerdo al patrén de fiujo, de ia tabla
siguiente:
PATRON DE FLUJO a b c
Segregado 0.98 0.4846 0.0868
intermitente 0.845 0.5351 0.0173
Distribuido 1.065 0.5824 0.0609

Para flujo vertical

w=1+0.3C .{2.161)
C = (1 -2 )Ln(dA ® Ny f Nrga) .(2.162)
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en que d, e, f, y g se determinan, de acuerdo al patron de flujo de la tabla

siguiente:
PATRON DE FLUJO d e f 9
Segregado (cuesta arriba) | 0.011 -3.768 3.539 -1.614
Intermitente " 2.96 0.305 -0.4473 0.0978
Distribuido " C=0, wy=1
Todos los patrones de flujo | 4.70 -0.3692 0.1244 -0.5056
{Cuesta abajo)

Ademas C = 0
y

Una vez conocido Hy, el gradiente de presion por densidad se obtiene con la
ecuacion

(EP.) =_g,_5 |
Y (2.164)

en que:

p=pLHL +pg(l-Hy) {2.165)
3. Gradiente de presion por friccién
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Este gradiente esta dado por:

. . 2
(({R) B 1l|)anan_
¢

dh 2g.d
en que:
p=pLhy +pg{l-21.)
y
A. - VSL
Vi, + Ve
1"l)
rt 1ns -+
P s

en donde fpg el factor de friccién sin resbalamiento y se calcula con

1

fns - =2
2 log(u o ,._N‘Rc n_ . ._,_,_,.,_v..)
4522310gN g, — 38215
N Ren - 1488 pnsvmd
l'l n

siendo;

B = RLhp + g (T-Ag)
en que L es la viscosidad en cp.

n

.(2.166)

.(2.168)

.{2.169)

.(2.170)

(2.171)

(2.172)

(2:173)



Para calcular

Iy

[‘llS

se usa |la ecuacion siguiente:

S (2.174)
= L(y)
-0.0523+ 3.182L(y) - 08725(L(y))’ +0.01853(L(yy)* @17
siendo:
yo—tl
h 2 (2.176)
[HL(0)]

4 - Gradiente de presion por aceleracion

Este gradiente solo tiene influencia para velocidades altas; sin embargo aunque
su valor es pequefio se recomienda incluirlo siempre que sea posible.

), " gep dh o Ndh -2.477)

Vi Ve
(dp) =5 m s;,_(_i_;_)____E dp

i111.3.7  METODO DE MUKHERJEE Y BRILLY12

Mukherjee y Brill en base a los estudios y analisis realizados a las correlaciones
propuestas por Eaton, Dukler, Beggs-Brill, Guzhov, Bonnecae, Hughmark y
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Griffith en cuanto al colgamiento def liquido; Realizaron un estudio en el cual
reunieron mas de 1500 mediciones del colgamiento del liquido en flujo vertical
ascendenite en angulos de 0 a + 90° a partir de la horizontal. En este estudio los
fluidos empleadas fueron: aire, keroseno y aceite "lube”. Subsecuentemente,
intentaron tres correlaciones: una para flujo ascendente y harizontal, flujo
descendente estratificado y 1a tercera para los patrones de flujo descendentes. La
forma general de estas ecuaciones, obtenida mediante una regresion no lineal es

Cs

H, =expl{c, +cpsend + cqsen’0 +cyNy 2 Ngv
L = CXpHcy 2 kE 4181, c, (2.178)
Ly
donde:
Direccién | Patron cy Cy 3 c4 13 cg

de fiujo | de fiujo

Ascendente{ Todos |-0380113 | 0.120875 [ -0.119788 | 2.343227 | 0.475686 | 0.288657

Descen- | Estratifi- | -1.330282 | 4.808139 | 4.171584 | 56.262268 | 0.079951 }0.5048887

dente cado

Otro |-0.518644 | 0.789805 | 0.551627 | 15.519214 | 0.371771 | 0.393852

¢ constante empirica

g  aceleracion de la gravedad ft/seg? (m/s2)

Ngy numero de la velocidad del gas , vsgfpy /(g0)}25

Ny namero de la velocidad de! iquido , vs [le(go)]V

vsg Velocidad superficial del gas, ft/seg? ( mls2)

g velocidad superficial del liquido, ftlse92 (mis?)

it viscosidad, cp (Pa*seg)

p  densidad, Ibm/pie3 (Kg/im3)

¢ tensidn superficial, dina/cm (mN/m)

6  angulo de inclinacion de la tuberia a partir de 1a horizontal ° (rad).



Lo anterior constituye el modelo propuesto por los autores que permite calcular el
colgamiento de liquido para flujo en dos fases haciendo caso omiso del angulo de
inclinacion y la direccion de flujo. El conjunto de correlaciones es dependiente de
los mismos parametros dimensionales que controlan la transicion del patran de
flyo en el flujo de dos fases. Excepto para flujo descendente estratificado, las
correlaciones del colgamiento de liquido son continuas a través de la transicion

de los patrones de flujo.

11,4 LIMITACIONES DE LOS METODOS EMPIRICOSS

Muchos problemas con los métados dispanibles fueron répidamente reconocidos:

Los mapas empiricos de patrones de flujo eran inadecuados. Las transiciones de
los patrones de flujo, que se pensaba dependian principalmente de los gastos (0
velocidades superficiales), se enconird que eran muy sensitivos a. otros
parametros, especialmente al angulo de inclinacion.

Una correlacion empirica del colgamienta de liquido para cada patrén de flujo fue
igualmente inadecuada, y la suposicién de una mezcla homogénea resulté ser
muy fuerte.

Vino a ser claro que, no importaba cuantos datos de laboratorio yfo campo fueran
reunidos, 1a precision de las predicciones no mejoraran sin la introduccion de. mas
mecanismos fisicos basicos.

Afortunadamente, ya se han logrado progresos en esta drea por la industria

nuclear. Aunque los fluidos usados en estos estudios (vapor y agua) fueron
triviales en comparacidn con aquellos encontrados en la industria petrolera, los
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métodos empleados para formular las ecuaciones de conservacion fueron mucho

mas avanzados.

2 ANTECEDENTES DE LA MECANICA DE FLUJO MULTIFASICOS

Debido a los problemas mencionados, se reconocio que un mejor entendimiento
del flujo multifasico en tuberias requeria de un tratamiento tedrico-experimental.
Los modelos mecanisticos incarporan todas las variables importantes basados en

lafisica del problema.

En forma simultanea en la década de los 80's, se mejord la investigacion

experimental asi como los métodos tedricos.

El modelado de flujo en tuberias tiene dos posibilidades: modelado de flujo

transitorio y de flujo estacionario, siendo el primero mas complejo que el segundo.

El modelado de los fluidos para problemas transitorios iniciado por la industria
nuclear fue adoptado par la industria petrolera. Este tipo de modelado involucra la
escritura de ecuaciones separadas que describen la conservacion de masa,
momento y energia para cada fase. El prablema resultante de seis ecuaciones
debe ser resuelto numéricamente. Ei modelado transitorio es capaz de simular
una gran variedad de aplicaciones dependientes del tiempo coma son. cambios
en los gastos o presiones de entrada o salida en las tuberias, derrumbe de
tuberia, incluyendo reventamiento de la tuberia y deteccién de fugas; y flujo en
tuberias con bajas velocidades. Desafortunadamente, los simuladares de flujo
transitorio son mucho més dificiles de usar, entender y requieren mas y mejores
datos que los simuladares de flujo estacionario. Las inestabilidades numéricas
son comunes, y las simulaciones pueden requerir gran cantidad de tiempo de
cdmputo.

76



El primer paso en el desarrollo de los modelos mecanisticos para flujo
estacionario requirio la prediccion de patrones de flujo. Después fueron
desarrollados modelos mejorédos para predecir, para cada patrén de flujo el
colgamiento, esfuerzos cortantes interfaciales y, consecuentemente la caida
de presion.

Fueron presentados modelos mecanisticos combinados o ntendibles" por
Ozon y coautores, Hasan y Kabir , Ansari y coautores, y Xiao y coautores!?,
Sus intentos por evaluar los modelos con datos de campo confirman que la
aproximacion modelada es mas exacta y precisa que las correlaciones

empiricas.
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.- DESCRIPCION DEL MODELO DESARROLLADO POR ANSARIS/13

El modelo desarrollado por Ansari esta basado principalmente en trabajos
preliminares llevados a cabo por investigadores. Primero predice los patrones de
flujo que pueden existir y después calcula las variables de flujo, tomando en
cuenta los mecanismos que realmente intervienen en la prediccion de los
patrones de flujo. Estd compueslo de un modelo para la prediccion del patrén de
flujo y un conjunto de modelos mecanisticos independientes para predecir
caracteristicas de flujo, tales como colgamiento y caida de presién en los flujos
burbuja, bache y anular.

.1 CLASIFICACION DE LOS PATRONES DE FLUJO

El trabajo basico sobre el modelado mecanistico de la transicion del patron de
flujo para el ascenso de flujp de dos fases fue presentado por Taitel y
coautorest4. Ellos identificaron cuatro patrones distintos de flujo, formularon y
evaluaron los limites de transicion entre ellos. Los cuatro patrones de flujo son:
flujo burbuja, flujo bache, flujo agitado y flujo anular; éstos se representan en la
Figura Ill.1.

1.1 FLUJO BURBUJA

El flujo burbuja esta caracterizado por una fase de gas distribuida uniformemente
asi como burbujas discretas en una fase continia de liquido. Basado en la
presencia o ausencia de resbalamiento entre las dos fases, el flujo burbuja se
subclasifica en flujo espumoso y flujo de burbujas dispersas. En'el flujo espumoso,
relativamente pocas y grandes burbujas se mueven mas répido que la fase liquida
debido al resbalamiento, Por ofro lado, en el flujo de burbujas dispersas
numerosas burbujas pequefias son transportadas por la fase liquida, no causando
movimiento relativo entre las dos fases.
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1.2 FLUJO BACHE

El flujo bache esta caracterizado por una serie de unidades, cada una de fas
cuales esta compuesta por un paquete de gas llamado burbuja de Taylor, un
tapon de liquido llamado bache y una pelicula de liquido alrededor de Ja burbuja
de Taylor fluyendo hacia abajo. La burbuja de Taylor es un paquete de gas en
forma de bala axialmente simétrica que siempre ocupa completamente la seccion
transversal de la tuberia. El bache de liquido, llevando burbujas de gas
distribuidas, puentea la tuberia y de este modo separa dos burbujas de Taylor

consecutivas de gas.

.1.3 FLUJO AGITADO

El flujo agitado es un flujo cadtico de gas y liquido en el cual las burbujas de
Taylor y los baches de liquido son distorsionados en su forma. Ninguna de las
fases parece ser cantinua. La continuldad del liquido en el bache es destruida
cantinuamente por una alta cancentracion local de gas. Tipico del flujo agitado es
la oscilacian alternante de la direccion del movimiento de la fase liquida.

ii.1.4 FLUJO ANULAR

El flujo anular esta caracterizada por 1a continuidad axial de Ia fase de gas en un
nuclea central con el liquida fluyenda hacle arriba como une pelicula delgada a'lo
largo de la pared de la tuberfa y coma gotas dispersas en el centro, A gastas altos
de gas mds liquido se dispersa en el centro, dejando una pelicule muy delgada de
liquido a lo fargo de ia pared. El esfuerzo interfacial cortante actuando en la
interface central de la pelicula es un pardmetro impartante en el flujo anular,
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.2 MODELO PARA LA PREDICCION DE LA TRANSICION DEL PATRON
DE FLUJO

Después de identificar los palrones de flujo, se necesitan herramienlas para
predecir su ocurrencia y comportamiento de flujo. Un modelo para predecir este
Ultimo debe definir |a transicion entre flujo espumoso, burbuja disperso, bache y
anular. Esto requiers un cuidadoso entendimiento del mecanisme de cada patron
de flujo. los modelos para la prediccion de los patrones de flujo y comportamiento

del mismo de flujo son discutidos en las secciones siguientes.

W.2.1 TRANSICION BACHE-BURBUJA

El diametro minimo al cual ocurre el flujo burbuja esta dado por Taitel'4, como’

%

- . ’ 2
d 1901 {-(—’1’———’3‘—)3’-} ....... 3.1)

my = 2

P8

Para dimensiones de tuberia mayores que esta, el mecanismo basico que causa
a transicién de flujo burbuja a fluje bache es la coalescencia de las burbujas de
gas pequefias en burbujas grandes de Taylor. Experimentalmente, se encontro
que esto ocurre en fracciones de vacio de aproximadamente 0.25. Usando éste
valor, se puede expresar la transicion en términos de las velocidades
superficiales y de resbalamiento:

Veg= 0.25vs +0.333vgy (3.2)

Por simplicidad las unidades y nomenclatura para esta ceuacion y todas las siguicntes de ¢ste
capitulo se proporcionan al final del mismo,
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donde vg es la velocidad de resbalamiento o velocidad de una burbuja en

ascenso dado por

Esto se muestra como transicién B en la Figura 1111

II.2.2 TRANSICION A FLUJO DE BURBUJAS DISPERSAS

A altos gastos de liquido, las fuerzas de turbulencia rompen las burbujas
grandes en pequedas, siempre que la fraccion de vacio exceda el valor de 0.25.

Esto da la transicion a fiujo burbuja disperso!S:

Esto se muestra como transicion A en la Figura 111

A altas velocidades del gas, la transicion estd gobernada por el maximo
empacamiento de burbujas para dar la coalescencia. Scott y Kouba concluyeron
que esto ocurre en una fraccion de vacio de 0.76, dando la transicién para flujo
burbuja sin resbalamiento como

Vgg=317V L (3.5)

Esto es mostrado como transicién C en la Figura I11.1.
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Figura .1
1.2.3 TRANSICION A FLUJO ANULAR

El criterio para la transicién a flujo anular esta basado en la velocidad requerida
de la fase gaseosa para impedir que las gotas de liquido atrapadas caigan del
interior de Ia corriente de gas. Esto da la transicion como

P4

mostrado como transicion D en la Figura 1.2,

iil.2.4 TRANSICION A FLUJO ANULAR MODIFICADO

Barne'5 desarrollo criterios de transicién basado en dos mecanismos. Uno de
ellos ocurre a gastos altos de liquido. Bajo esas condiciones una pelicula espesa
se forma y eventualmente puentea el centro del gas, resuitando en flujo bache. E!
segundo mecanismo ocurre a gastos bajos de liquido. Bajo estas condiciones,
debido al bajo esfuerzo cortante del centro, ocurre la _inestabilidad de la pelicula
la cuak causa que la misma fluya hacia abajo y se acumule en el fondo.' Esto

conduce a la ocurrencia del flujo bache.

El mecanismo de puenteo esta gobernado por el colgamiento minimo de fiquido
requerido para formar un bache de liquido. Esto esta dado por Barnea como,

Hg>0t2 3.7
donde H g es la fraccién de la seccion transversal de tuberia ocupada por la

pelicula de liquido suponiendo que no hay atrapamiento de liquido en el centro.
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£l mecanismo de la inestabilidad de la pelicula puede ser expresado en términos
del maximo espesor de la pelicula que puede ser soportado por el nucleo sin
permitic la caida. En términos de los pardmetros modificados de Lockhart y
Martinelli, Xy y Y la expresion para la inestabilidad de la pelicula esta dada

como,

2-15H,: .,
M e N X Mo
Hi(1-15H,,)

donde :

fil.’)
dl/y,

Bt

(dp) ...... (3.9)
dL

S

_8 send(py, — pc)

(f’?) ....... (10)
dL/sc

y B = (1 - Fg)?(feffsy). De consideraciones geométricas, Hyr puede ser
expresado en términos dimensionales del espesor minimo de pelicula, §mp, como

M

HLF = 48min (1 3min) : .-{3.41)

Para tomar en cuenta e! efecto del liquido atrapado en el centro la ecuacién 3.7
se madifica como
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A,
[/-I,,, + A, ;r] >0.12 ..{3.12)

»

IIl.3 PREDICCION DEL COMPORTAMIENTO DE FLUJO

Para la prediccion del comportamiento de flujo una vez que se han predicho los
patrones de fiujo se cuenta con modelos separados para flujo burbuja, flujo bache
y flujo anular. El flujo agitado aun no ha sido modelado debido a su complejidad y
es tratado como parte del flujo bache.

i11.3.1 MODELO PARA EL FLUJO BURBUJ16

El flujo burbuja esta caracterizado por burbujas de gas fluyendo en una fase
liquida continua. A gaslos bajos, esas burbujas se mueven mas rapido que la
fase liquida, dando un flujo burbujeante. Sin embargo, a gastos altos las dos fases
fluyen a la misma velocidad, dande un fiyjo tipp burbuja disperso sin
resbalamiento. Esos dos regimenes de flujo burbuja son considerados

separadamente an el desarrollo del modelo para el patrén del flujo burbuja.

Debido a la distribucion uniforme de las burbujas de gas en el liquido en flujo tipo
burbuja disperso, este puede ser tratado como un fluo homogénao. Ademas,
debido a la ausencia de cualquier fase resbalante, la mezcla homogénea de las
dos fases puede ser aproximada como una fase pseudo-tinica. Debido a esta
simplificacion, los parametros de las dos fases pueden ser expresados en

términos de las fases individuales basado en el colgamiento sin resbalamiento

En contraste al flujo burbuja disperso, en el flujo burbuja la mezcla no es
homogénea y ocurre el resbalamiento entre fases. Ademas el resbalamiento debe
ser considerado para desarrollar los pardmetros de las dos fases. Para una sola
burbuja ascendiendo en una mezcla de gas y liquido, la velocidad de
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resbalamiento vg estd definida como la velocidad de ascenso relativa de la
burbuja a la velocidad de la mezcla. Ya que la distribucion de las burhujas de gas
es tal que la mayoria de las burbujas estan concentradas en el centro de la
tuberia, la velocidad de la mezcla es tomada como la Unica que ocurre en el
centro de la linea. Suponiendo un perfil de velocidad turbulento para la mezcla,
con la burbuja en ascenso mas al centro que a lo largo de la pared de |a tuberia,
la velocidad central puede ser aproximada como 1.2 veces el promedio de la

velocidad de la mezcla, v,,;. De este modo,

Vg =Vg- 1.2vm ...(3.13)
Una expresion para la velocidad de ascenso de {a burbuja fue dado por Harmathy
para una sola burbuja en ascenso en una columna de liquido en reposo. Para
tomar en cuenta el efecto de la mezcla gas-liquido 6 "enjambre de burbujas" en la

columna, Zuber y Hench modificaron la expresién de Harmathy como

"
8O \P1 — P W
Vg =153 _____(_;2____52 Hy ..(3.14)
L

donde el valor del exponente n' varia de un estudio a otro. Basado en el
comportamiento del modelo, e valor de n' es 0.5 en el presente estudio. La
ecuacion 3.14 puede ser ahora expresada como

\'
HY =% _ .12
LT TOH AV

2 . ..(3.15)
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Esto da una expresion implicita para el colgamiento real del liquido para el flujo
burbuja. Los parametros de las dos fases para el flujo pueden ser calculados

como,

PTP = pLHL + pg(1 - HL) ..(3.16)

e = BLHL + dg(1 - HL) {317)

Daspués de conocer los parametros de ias dos fases para el flujo burbuja, el

gradiente de presion total puede ser caiculado de la relacion general,

CRERCRC:
dL dL/, \dL/, \dL/, (3.18)

Donde el gradiente de presion esta dado por

dp
(—JTJ = P send (3.19)

v

La componente por friccion por

( EIL”_) - SuPuw Ve

L), 2d (320)

donde f;p es obtenida del diagrama de Moody para un nimero de Reynolds
definido por '
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Prp \'.”,(!
Nl{c'l'p = .(3.21)

Debido a que el flujo burbuja estd dominado por flujo de liquido incompresible, no
hay cambio significativo en la densidad del flujo. Esto mantiene la velocidad del
flujo regular, resultando en que casi no hay caida de presion debido a la
aceleracion. La caida de presién por aceleracion es ademas, sin consideracion

para otros componentes de los gradientes de presion.

i1.3.2 MODELO PARA EL FLUJO BACHE

El flujo bache esta caracterizado por una serie de burbujas de Taylor separadas
por baches de liquido. La burbuja de Taylor y el siguiente bache de liquido forman
una unidad bache. E! flujo bache puede ser supuesto como un flujo
completamente desarrollado o un flujo en su etapa de desarrollo, dependiendo de
la naturaleza de las burbujas de Taylor. Si las burbujas de Taylor son tales que
sus cubiertas en forma de bala son solo una pequefia parte de sus longitudes
totales, las burbujas de Taylor, y por lo tanto el flujo, es expresado como
completamente desarrollado (Figura 11.2). La pelicula de liquido alrededor de las
burbujas de Taylor en este caso es de un espasor constante. Por otro fado, si las
cubiertas son comparables en longitud con las burbujas de Taylor, el flujo es
considerado como flujo en desarrofio. La pelicula de liquido en este caso es
gruesa en ia cubierta y delgada en el extremo de las burbujas. Debido a esta
diferencia basica en |a geometria de flujo, flujo completamente desarrollado y flujo
en desarrollo son tratados separadamente en el modelo.

Para una unidad de bache completamente desarrollada (Figura 1i1.2a), un balance
de masa para la fase liquida y gaseosa sobre la unidad de bache da
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Vsg = P Vgt (1-Hiye) + (1 - Blvgus(? - Hies) ..(3.22)

vsL= (1 - PviesHies - BIVireHure -.(323)
respectivamente, donde

= La/lsy --(3.24)

Un balance de masa para el liquido y gas de un bache de liquido en una burbuja

de Taylor da

(v1BCC - v g)HLLs = (VB - (-VLTB)HLTE -.-(3.25)
y

(vrB - VgLs)(1 - HiLg) = (vyg - Vgre)(1 - Hita) ...(3.26)

La velocidad de una burbuja de Taylor en ascenso es igual a la velocidad en el
centro mas la velocidad de la burbuja de Taylor en una columna estatica.

I

/
2
Qe

gilp. - p,)

by =12, + 035 ——
L

..(3.27)

Similarmente, |a velocidad de las burbujas de gas en el bache de liquido es

%

0.5
H LLS

Teg _
Vs =12y, + 153 E—f—(—?—’;———-’[—)-’-’—)-

o ..(3.28)
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donde el segundo término representa la velocidad de la burbuja definida en la

ecuacion 3.14.

La velocidad de la pelicula cayendo puede ser correlacionada con el espesor de

pelicula mediante |a expresion de Brotz

vy =4196.7g3, .(3.29)

donde 3, el espesor de pelicula constante para flujo desarrollado, puede ser

expresado en términos de la fraccién vacia de |a burbuja de Taylor para dar

1
Vi = 9'9'6[8"1(] = Has )] ) ...(3.30)

Para obtener la fraccion de vacio en el bache de liquido, puede ser usada una
correlacion desarrollada por Syivester de los datos de Fernandes y coautores y
Schmidt

Hooo 8 |
gl.lS - 0'24 + 2'65‘)')' -‘..(3.31)

Las ecuaciones 29 o 30, 31 a 38 pueden ser resueltas iterativamente para
oblener lodas las ocho incognitas que define el modelo de flujo bache. B, Hy g,
HgLs: VotB: VLTB VgLS: Vs ¥ Voe - Vo y Shoham mostraron que esas 8
ecuaciones pueden ser combinadas algebraicamente para dar

(9'9‘6@)(1 =yl HL'm)“5 Hypy - vi(1 - HLTB) +A=0
(3.32)
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donde

A=y +(1- 1) =] v - //x,,_ﬁ.{1,53[355(!)--’»{’i)] (1-11,)"

2
P

...(3.33)

Con vrg y Hy s dadas por la ecuacion 3.27 y 3.31, respectivamente, A puede ser

determinada sin complicaciones a partir de la ecuacién 3.33.

Para desarrollar el modelo de flujo bache, como en la Figura 3.3b, se debe
determinar la existencia de tal flujo. Esto requiere calcular y comparar la longitud
de la capa con la longitud total de una burbuja de Taylor desarrollada. La
expresion para la longitud de la cubierta e12

2

I Y vt v
e=5 | Vin +"“’"(| - HNLTII)—__—'_M (3.34
2g H H s (3.34

donde vygrg Y HnLTa Son calculados en el espesor final de la pelicula dada por

I/
b4

id Varnto (1= Hymw)

Sy =
N= ..(3.35
4 g(pl,— pq) . ( )
La geometria de la pelicula de flujo dada por Hy, 1 en términos de &y como
2
25,
Hym = I~ (l - 7 ....(3.36)

95



Para determinar Viy,7g. el gasto neto de 8y puede ser usado para oblener

I H,
Vaern =V — ("m - vy/,s')i(‘l'_“_'“}‘l"ﬁ‘l))' -.{3.37)
N

La longitud del bache del liquido puede ser calculada empiricamente a partir de
Lig=Cd ....{3.38)

donde C' se encontrd que varia de 16 a 45. En este caso C' = 30. Esto da la
longitud de la burbuja de Taylor como

Lyg=[Lis/(1 - PR ....(3.39)

Ahora las dos longitudes pueden ser comparadas. Si Lg es menor o igual que
Lyg. el flujo estd desarrollando flujo bache. De otra manera, esto se considera
como un flujo bache completamente desarrollado. Si se encuentra que el flujo esta
desarrollando flujo tipo bache, se deben calcular valores nuevos para la longitud
de la burbuja de Taylor, Lyg*, el colgamiento del liquido en la seccién de la
burbuja de Taylor de la unidad de bache Hi 1g" y la velocidad de la pelicula,

Vits®
Para Lyg * se puede usar el volumen de una burbuja de Taylor desarrollada

)

I".I')l +
Ve = [, Ay (L)dLy ..(3.40)
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donde Atg* puede ser expresada en términos del colgamiento local Hy yg(t), que
en su momento puede ser expresado en términos de velocidades mediante el uso

de la ecuacion 3.25. Esto da

(Vm -V u,s')/ 11

ﬁg,[j — 4, {341

Ap (LY =] 1=

El volumen puede ser expresado en términos de la geometria de flujo como

. L;'Ii + Ly Ly
Vg'm = Ve Ap( Vs Ap(l - Hus)
Vo ]
..(3.42)
sustituyendo las ecuaciones 3.41 y 3.42 en la ecuacion 3.40 se tiene
v (L',.,, + 1,,3) (1= H )!.Lé__ J-Ifn. - (V-m- VtJJ)HIﬁs_'_
RT3 Vm S XA V") i {2'g I
....(3.43)

La ecuacién 3.43 puede ser integrada y posteriormente simplificada, quedando

como
v2 (=2ab-4act).. b*
Ly +(“‘7—“) Ly torE 0 .(3.44)
donde

a=1- VSQNTB (3.45)
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h=-= 948 ....{3.46)

VTR — VLLS Hig

2

después de calcular LTB'. los parametros locales restantes pueden ser calculados
de

.(3.47)

Yy L) = V28L - vpp .(3.48)

(" w Vi ) Hyg

h;m(m = \/2—53'—['- ...(3.49)

En el calculo de los gradientes de presidn, se considera el efecto de la variacion
del espesor de pelicula y se desprecia el efecto de la friccion a lo largo de la
burbuja de Taylor.

Para flujo desarrollado, la componente por elevacion ocurriendo a través de la
unidad de bache esta dada por

dp
(.(.{.L.) = [(] - Blp.s + Bo, ]g sent ..(3.50)

¢
donde

pLs = puHes + pa(l - Hys) ..(3.51)
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La companente por elevacion para e flujo bache desarrollado esta dada por

(g![i) =[(l - ﬂ')lhs + B Prug ]g sen -(352)

¢

donde prga esta basada en un promedio de la fraccion de vacio en la seccion de
la burbuja de Taylor can el espesor de 1a pelicula variando. Esto esté dado por

frea = pcHurea *+ ot - Hitea) ....(3.53)

donde Hirga 85 obtenida integrando la ecuacion 3.49 y dividienda por Lyg’,
dando

Hoo= 2("'111 ~Vus )Hus
L = s
\/ 2gLy,

o (3.54)

La companente por friccién es la misma para ambos flujos de bache, desarrallado
y en desarrollo debido a que esto solo ocurre a través del bache de liquido. Esto
esta dado como

...{3.65)

4) tecn

donde f3 debe ser reemplazado par 3* para flujo en desarralio. fi g puede ser
calcufado usando

PLSY,
HLS

NRess = ...(3.56)
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Finalmente, para el gradiente de presian por aceleracion, debe ser considerado ef
cambio de velocidad en la pelicula. El liquido entrando a la pelicula experimenta
una desaceleracion asi como su velocidad de ascenso de V(g se reduce a la
velocidad de descenso de Vi yg. El mismo liquido también experimenta
aceleracion cuando este sale de la pelicula como una velaocidad Vi g hacia un
movimiento ascendente del bache del tiquido de velacidad Vi g Si los dos
cambios en la velocidad de la palicula acontacen dentro de la misma unidad de
bache, no existe una caida de presion por aceleracion neta sobre la unidad de
bache. Esto ocurre cuando el flujo bache es estable. Ya que la correlacion usada
para la longitud del flujo bache esta basada en su longitud de equilibrio, la
posibilidad de un gradiente de aceleracion neta no existe. Por lo tanto el gradiente
de presion por acelaracion no se considera sobre la unidad de bache.

11.3.3 MODELO PARA FLUJO ANULAR

El flujo anular esta caracterizado por un nicleo de gas y una pelicula de liquido
alrededor del nucleo. El gas fluye solo en el centro mientras que el fiquido fluye
no solamente en la pelicula sino también como gotas de liquido atrapadas en el
nicleo. Esto se muestra en la Figura IIl.3 la cual dsfine un flujo anufar
compietamente desarrollado con un pelicula de liquido estable.

Debido a las diferentes areas de flujo para el centro de gas y fa pelicula, ambos
pueden ser tratados separadamente. Aplicando el principio de conservacion del
momentum independientemente al nicleo y a la pelicula tenemos

dp y
A“(;?[Z) ¢ - TI'LSI' - p(‘Acgsen(} = O (357)
y
dp
Ars(;,z) ) +1,8, =18, = p,Apgsend=0 .(3.58)
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La densidad del nucleo, p, s una densidad sin resbalamiento ya que el ntcleo
es una mezcla homogénea de gas y gotas de liquido acumuladas en el centro

fluyendo a la misma velocidad. Por {o tanto

Po=P A+ p.\'(l - ’?“l,(") -(3.89)
donde
Feygt,
Afp = =Tt ..(3.60)

Vse + FEVSL

Fg es la fraccidn del liguido total atrapado en el centro, dado por Wallis como

F; = l - exp[—o‘lzs(vm’l - ls)] (361)
donde
I
v M )l
Vo = looooﬂii(f’—*»] B2
g,

P,

El esfuerzo cortante en la pelicula puede ser expresado como

2
V F
= fFPL"g‘ ..(363)
donde £ es obtenido del diagrama de Moody para un.nimero de Reynolds
definido por ‘
o Puvpdn
Rep = ..(3.64
S 17) 264

donde
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_ q,(1- Fy) - v (1= Fy)

v, _
’ Ay 45(1 - 9) ~(389)
y
dy. = 4@:(‘ - f):)(l .. (3.66)
Esto da
S  \2 Var, 1
c=LE (L F il
T 3 ( /.) Py 4§(l—g‘) ...(3.67)
La ecuacién 3.67 se reduce a
;=4 (1-F,) L(dp)
' [4(5 ] Ja \dL/ . -(3.68)

donde el gradiente de presion superficial por friccion del liquido esta dado por

(_‘ill) - S l.\'/);,".s%/‘
dL/) g 2d ...(3.69)

fsL es el factor de friccion para la velocidad superficial del liquido y puede ser
obtenido del diagrama de Moody para un nlimero de Reynolds dado por

pLY PLVs % d

NRCSL /uL

-.{(3.70)
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Para el esfuerzo cortante en la interface

‘ :fl'f)%‘l; {371)
donde
Ve s lﬂl—z- .(3.72)
T (1-29)
y
f= fscZ ...{3.73)

donde Z es un factor de correlacion para la friccion interfacial y el espesor de
pelicula. Basado en el comportamiento del modelo, la expresién de Wallis para Z
trabaja bien para espesores delgados de pelicula o grandes atrapamientos de
gotas de liquido, por el contrario la expresion de Whalley y Hewitt. es buena para
peliculas gruesas o pequefios atrapamientos. Por lo tanto

Z=1+3005 para FE > 0.9 ' ..{3.74)
y
I
o PL 3.
Z=1+2 o6 ) para FE < 0.9 ..(3.75)

Combinando las ecuaciones 3.71 a 3.73 se llega a

o d 7 (_d_p)
I g .-(376)
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El gradiente de presidn por friccion superficial en el centro esta dado por

( (//)) - ./:\‘r‘/)('_‘ig_

al . ey (3.77)

donde fgc es obtenido del diagrama de Moody para un numero de Reynolds
definido por

N PcVged
Reyr = ..(3.78
€ uge o7
vee = Fy; Ver + ng ..(3.79)
y
Mozt Ay + p(1-4 ) ...(3.80)

El gradiente de presion para flujo anular puede ser calculado mediante la
sustitucion de las ecuaciones anteriores en las ecuaciones 3.57 y 3.58.

Entonces
dp) V4 (dp)
) =3 5r] tPcgsend
(dL e (1=28) \dL/ ¢ ..{3.81)
y
@) MR (S I
((l[),’r ) 64‘23(] - é)’ Lo (dl‘)SI. 4(_5:(1 - l_):)(l _2(2).1 (d[,) N + p, g sent)

..(3.82)

La incégnita basica en la ecuacion anterior es el espesor adimensional de
pelicula, §. Se puede obtener una ecuacién implicita para § mediante las
ecuacionses 3.81 y 3.82, Estoda ‘
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. TRt g
- ,_.._._,4_...._-_"_‘. (5111) +( P e )8 send - ,_,(,A.T«_{‘_)_,.T (!LJ(!’L’) = ()
do(t - :5)(1 - ..(f) dl/ g 648 (l - D) S INdL
...(3.83)

Para simplificar esta ecuacidn, se emplea la aproximacién adimensional
desarrollada por Alves y coautores. Esta aproximacién define los siguientes
grupos adimensionales en adicidn a los pardmetros modificados de Lockhart y
Martinelli, Xy y Yy ya definidos previamente.

(dp) —gp, send

P = dl. ¢
¢ (({p) ....(3.84)
y
d
(dl[)) ~gp, send
¢2. I i
! ( d,)) ....(3.85)
dl/ g
Mediante los pardmetros modificados de Lockhart y Martinelli, la ecuacion 3.83
se reduce a ‘
VA 6
Yy = M=

4s(1-o)1-45(1-0)] [4301-8)
....(3.86)
Esta ecuacion se puede resolver iterativamente para obtener §.

Una vez que § es conocida, los grupos adimensionales ¢p y ¢c pueden ser
obtenidos siguiendo la siguiente forma de las ecuaciones.3.81 y 3,82
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¢ = (i-29) .(387)

..... (3.88)
Alves establecio que |a ecuacion 3.88 pueds ser expresada como
2
) ¢C -Y M
P = 2 .(3.89)
M

El gradiente de presion total puede ser obtenido ya sea de la ecuacién 3.84 o
3.85 debido a que el gradiente de presién en la pelicula y centro debe ser el
mismo. Entonces,

dp) (dp) 2 (dp)
a) _(4r) _ gl sent)
(a’L . \dL/, b dL) + 8pc sen .(3.90)
(o]
dp - (I'P o2 dp
(EZ), _(?d—[) - ¢’:(:1Z) " + 8p, send ..(3.91)

Obsérvese que las ecuaciones anteriores del gradiente de presidn total no
incluyen el gradiente de presién por aceleracién. Esto se basa en los resultados
encontrados por Lopez y Duckler indicando que, excepto para un limitado rango
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de altos gastos de liquido, la componente por aceleracion resultado del

intercambio de gotas de liquido entre el centro y la pelicula es despreciable.
Nomenclatura

a = Coeficiente definido en la ecuacion 3.45

A = Area de |a seccion transversal de |a tuberia, L, m?

b = Coeficiente definido en la ecuacién 3.46

¢ = Coeficiente definido en la ecuacién 3.47

C = Constante, factor de friccion relativo al numero de Reynolds para tuberias
lisas

C’ = Coeficiente definido en la ecuacién 3.38

d = Diametro de la tuberia, L, m

f = factor de friccion

Fg = Fraccion de liquido acarreado en el ndcleo de gas

g = Aceleracién de la gravedad, m/s2

h = Fraccion local de colgamiento

H = Fraccion promedio del colgamiento

n' = Cosficiente para tomar en cuenta el efecto de enjambre sobre |a velocidad de
ascenso de una burbuja.

Nre = Numero de Reynolds

p = Presion, miL2, psi

q = Gasto, L3, m3/s

S = Perimetro mojado, L, m

v = Velocidad, Lit, m/s

V= Volumen, L3, m3

X = Parametro de Lookharty Martinelli

Y = Parametro de Lookhart y Martinelli

Z = Factor emplrico definiendo la friccion interfacial

f=Longitud del radio, definido en la ecuacion 3.24
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& = Relacion de espesor de pelicula al radio

4 = Diferencia

& = Rugosidad absoluta de la tuberia, L, m

9= Angulo con respecto a la horizontal, rad, o grados
A = Fraccion del colgamiento sin resbalamiento

u = Viscosidad dinamica, Kg/m-s, Kg/m™S

v = Viscosidad cinematica, L21t, m2/sq

p = Densidad, miL3, Kg/m3

a = Tension superficial, mit2, dina/cm

r = Esfuerzo de corte, m/Lt2, Nim3

¢ = Grupos dimensionales definidos en las ecuaciones 3.84 y 3.85
Subindices

a = Aceleracion

A = Promedio

¢ = Cubierta de la burbuja de Taylor, nticleo
crit = Critico

e = Elevacion

= Friccion

F =Pelicula

g =Gas

H = Hidraulico

y = i-ésimo elemento
I = Interfacial.
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CAPITULO IV

AUTOMATIZACION PARA LA APLICACION
DEL METODO DE ANSARI



Para la aplicacion del método de Ansari, inicialmente se deberan calcular fos
limites de transicion entre los patrones de flujo que pueden ocurrir, para una
determinada seccion de luberia. Posteriormente, en base a las velocidades det
gas y del liquido de la mezcla, asi como al mapa de patrones de flujo, se deberd
determinar el patron de flujo que estara ocurriendo en dicha seccion. Finalmente,
el gradiente de presion lolal se calcua mediante el empleo de las ecuaciones
correspondientes al tipo de patrdn de flujo determinado. Todo este proceso se
repite nuevamente para la siguiente seccién de tuberia hasta completar la

longitud total de la misma.
IV.1  PREDICCION DEL PATRON DE FLUJO

La prediccion del patrén de flujo requiere que, primeramente se calcule el
diametro minimo de la tuberia para el cual el flujo tipo burbuja puede existir
(véase la Figura lll.1). Esto, debido a que de no ocurrir el flujo en una tuberia
cuyo didmetro interno sea mayor o igual al didmetro minimo calcufado, (a
transicién del patrén de flujo bache-burbuja no ocurre y consecuentements,
tampoco la transicion de flujo tipo burbuja a flujo tipo de burbujas dispersas.

Por otro [ado, la velocidad superficial del gas en la transicion a fiujo de burbujas
dispersas sin resbalamiento tiene camo (imita la velocidad superficlal del gas de
la transicion a flujo tipo anular {véase la Figura il.1}. Por lo énterior. la velocidad
superficial del liquido para la transicion a flujo de burbujas dispersas deberd
recalcularse conslderando que la fraccion de vacio es igual a cero, o dich'o de otro
modo, se considerando que Unicamente fluye liquido a través de la seccién de
tuberia.

La velocidad superficial del gas de la transicion a flujo de burbujas dispersas tiene

también un (imite superior, la velocidad superficial del gas de [a transicion a flujo
de burbujas dispersas sin resbalamiento.
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La evaluacion de las ecuaciones necesarias para la prediccion del patron de fiujo
no presenta prablemas a excepcion de fa ecuacion No. 3.4, Esta es una ecuacion
implicita, por lo cual debe ser resuelta por un método de ensaye y error para Vg
y ng (considerando una fraccion de vacio de 0.26, 0.76 y cero segun
corresponda) asi como el factor de friccion £ ya que este uitimo asta en funcion

del nimero de Reynolds y este a su vez depende de Vg y Vgq.

A continuacion se muestra el diagrama de flujo propuesto para determinar el
patron de fluyjo que ocurre para unas condiciones dadas donde se indica la
secuencia a seguir en la evaluacion de las ecuaciones necesarias, asi como las
consideraciones que se deben tomar en cuenta (diagrama No. 1). Para una mejor
comprension, el diagrama esta dividido en tres partes. En el primero se emplea la
ecuacion No. 3.4 entre olras, ya que para dar solucién a esta se requiere un
método de ensaye y error, este se proporciona en el diagrama No. 2. A su vez
este método requiere el célculo del factor de friccién f cuyo diagrama de flujo
correspondiente para su calculo es el No. 3. Por lo tanto en el diagrama 1, sélo se
indica dar solucién a la ecuacién 3.4 asi como determinar el valor de f
debiéndose entender con ello que se deberad praceder con los diagramas 2 y 3,
segun corresponda. Ademas, de los diagramas ya mencionados y en todos los
restantes se indica el nimero de ecuacidn a emplear. Este corresponde a las

ecuaciones del capitulo anterior.

En ef diagrama No.1, para poder distinguir las velocidades superﬁciales del gas y
del tiquido correspandientes a una transicién de patrén de flujo en particular,
eslas se nombraran como se indica en la siguiente tabla, siendo fas ecuaciones y

unidades las vistas en ef Capitulo No. 3.
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VELOCIDAD VELOCIDAD No. DE FRACCION
TRANSICION SUPERFICIAL | SUPERFICIALDEL | ECUACIONA | DE VACIO
DEL GAS LIQUIDO EMPLEAR
Bache-Burbuja Vsg0 Vg1 0 32
A Burhujas Dlspersas Vsg1 Va1t 34 >0.25
A Burhujas Dispersas Vsg2 Vg12 35 0.75
sin Reshalamiento
A Anular Vsg3 Vst.3 Para Vsg3 3.6

ParaVs.3 35y
36
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Diagrama No. 1

Vgg0 Vsg0 =0

VSG1

o =076
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Vst Vsg
PL . Pe

Diagrama No. 2

VS&ﬁE Vsg

Y L pe—
VME
Prp

R>0.086 R<1.01

VME + VMC
VME = coeeoimninecanas

2
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Diagrama No.3

2
F= ’}.14-2Iog(€ + 'T::%?)J !
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v.2.1 MODELO PARA EL FLUJO BURBUJA

Los algoritmos para calcular el gradiente de presion total, ya sea para el flujo tipo
burbuja o el de tipo de burbujas dispersas, pueden ser incarporados en uno solo.
Siendo necesario unicamente calcular ef colgamiento con resbalamiento cuando
se trate de flujo burhuja y para ambos tipos de fiujo el factor de friccidn; por fo cual
nuevamente, por simplicidad, solo se indica que debe ser calculado

proparcionandose el algoritmo necesario en el diagrama No. 5.

Empléense fas siguientes expresiones para calcular los parametras indicados en

el diagrama:
MEVsU Ve (4.1)
Pre = PLAL* T~ A) s (4.2)
Hip AL+ pg(1 =20 (4.3)
Vst Ve
PLs Py Diagrama No.4
ML My
g, 8
AL
Hrp

No

FLUJOB.
RISPERSQO
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Prp

I(dp/dL)e ec. 3.19

(dp/dL) ec. 3.20
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Diagrama No.5

/- 025

37 NRe

£ . 502 3
1
lOg 37 NRe Iog(‘c‘*'—"

y
fo b4
NRe

FIN
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IV.2.2 MODELO PARA EL FLUJO BACHE

El procedimiento paso a paso para determinar todas las variables de flujo que se
emplean en el calculo del gradiente de presion se muestra en el siguiente
diagrama. En cada paso se indica el nimero de la ecuacion correspondiente a
emplear y la variable para la cual esta debe ser resuella. También se adicionan
intercaladas en el diagrama algunas explicaciones, asfi como recomendaciones
adicionales. Ya que el método de solucidn de algunas ecuaciones es el mismo,
pudiendo elegirse algin otro, por simplicidad, en el diagrama solo se hara
referencia este, proporcionando los datos y expresiones matematicas necesarias
para encontrar la solucién.

Diagrama No. 6

sedyprapy

VsL, Vsp

VTB ec. No 3.27

l

HgLS ec. No. 3.31

I

H LB oG No. 3.32

La ecuacién No. 3.32 se uliliza para encontrar H 1g, ésto se logra mediante el
empleo de un método de solucion iterativo; para lo cual se recomienda el de

Newton Rhapson. Para emplearlo se requiere expresar la ecuacion 3.32 como:
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) Y .
F(HLrg) - (""“'\./b'd)(' \/“l.m) Hyrg  Vosll-Hpgg)+ A ~.(4.4)

donde:

- Slf(_'l'__'jﬁ)] . (1= Hys )u.s

A =Hygven + (1~ Hgig)x{vm ~Hys 1,53( .
PL

Hy g sera la raiz a obtener de la funcion, para ello se requiere la derivada de

F(H_1g). que a continuacién se proporciona:

[‘”(H LTB) = Vg + (9.") I 6@).\( (l -H LTB)U'S + H l‘T[E i e e
"'\/(' ~Hyap)[t - 1 (1 Higp)) |

Un valor recomendado para iniciar el método de solucion es Hy 1z = 0.15

Una vez obtenido el valor de H_tg con la aproximacion deseada se debe

continuara con:

VLTB ac. No. 3.30

VLLS e(}. No. 3.25

1
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Para dar solucion a las ecuaciones 3.30 y 3.25 emplear las siguientes

expresiones:
Hgtg=1-HLTRE . (4.7)

Hig=1-Hps (4.8)

Vos ec. No.3.28

Si
VoLs > 025 1 VaLs = Mis

No

VgTB ac. No. 326

El paso siguiente es evaluar p, esto puede hacerse ya sea con la écuacién 3220
la ecuacion 3.23. Sin embargo, se recomienda evaluar las dos ecuaciones para p
y obtener el valor promedio de ambas. Se 'debe conslderar que el valor absoluto
de la diferencia de 31 y fi; no debe ser mayor de 0.1, asf como el valor promedio

de f no debe ser mayor que 1 6 menor que cero.

Lo anterior se expresa en la continuacion del diagrama de flujo
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B, ec.322

[

132 ec. 3.23
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Para el calculo del espesor de pelicula oy se requiere el empleo de un método

iterativo, pudiendo ser nuevamente el de Newton Rhapson. Ello requiere expresar

la ec. 3.25 como:

o3 Yemi(1- Hers)
F(Bn )28 o (ot e D (49
(®n) 4 glpr, ~ng) | @9

y:
05
Koy ) =362 -3 pi(l- Hners) [Hnwrs = V(1= Hawrs )
spr -pG)
..... (4.10)
Hyoe ©c 33
V qTe €€ 337
Ve
Lo ec.3.34

|
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o wow| e
e

Ley ‘%), ec.350
|
|\‘ ec. 3.24
l
H g €C 64
Prpa €¢- 3.83
(%), ec. 352

!

Obtener el valor de Lyg* implica resolver una ecuacion de 2° grado (ecuacion No.
3.44); para ello se puede emplear la férmula general para resolver ecuaciones de
segundo grado. Al resolver ésta, se obtienen dos raices, de las cuales se debe
tomar la mayor positiva. El hecho de obtener dos raices significara error en los

calculos anteriores.

Empléense |as siguientes expresiones para calcular los parametros necesarios en
el nimero de Reynolds y el gradiente de presién debido a la friccion:

fyg = p b+ !‘r';(l - HI,L\') ..... (4.11) .
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m = l’I/./.\'( - H/,/A') + Vt;/,\‘Hus ~(4.12)

|

Vm

N Re, ¢ ec. 3.56

|

LS

I (dVdL)’ ac. &53

(dDﬁL)f 0

|
(%)
;

@

Para calcular Lgyy emplear ia siguiente expresian:

!

_ L
Lyy = T R — (4.13)

13t



V.2.23 MODELO PARA EL FLUJO ANULAR

El flujo anular existe si vg, a traves de la seccion de tuberia es mayor que el valor
de transicion dado por la ecuacion No. 3.6 y si los dos criterios de Barnea son
satisfechos (desigualdades No. 3.7 y 3.12). Para satisfacer el criterio de Barnea
dado por la desigualdad No. 3.7, primero la ecuacion No. 3.8 debe ser resuelta
implicitamente para Gy, Hoe entonces se calcula a partir de la ecuacion No.
3.11, si la desigualdad No. 3.12 no se satisface entonces existe el flujo tipo
anular.

En el siguiente diagrama de flujo se presentan al igual que en las secciones
anteriores, los pasos a seguir, el nimero de ecuacion correspondiente a emplear
y la variable para la cual debe ser resuelta. Igualmente, en este caso se requiere
del empleo de algun método iterativo para llegar a la solucion de las ecuaciones
No.3.8 y No.3.86.

La ecuacion No. 3.8 puede ser resuelta para dpj, usando la aproximacion de
segundo orden de Newton Rhapson. De emplearse dicho método la ecuacion 3.8

se debe expresar como:

~ 2-15Hp o2
FBmin)= YM ~—5————X4 .. (4.12)
Hip(1 - 15H )

siendo la derivada correspondiente de tal funcion:

+,

( i )“ LSH X} (2-15H ¢ )Xizw Hiy(3 - 55 Lr)
min H?,p(' ~15H Ll") H {.F(l - 15H “;)2
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donde:
H, = 4(1 - 2§-min) ..{4.14)

Empleando el mismo método de solucién para la ecuacion No. 3.86 se puede
obtener § . Si dicha ecuacion se expresa como F(5) y se toma la derivada con

respecto a § sellega a:

Fis Z[4(1 - 23)] 7

(-8 1-as0- 9 as(1-5)1-a5(1-3)]"
[asci-3)] [ | | ]

257[4(1-23)] X} -29)]
- — . (4.15)
as(-o)i-as(1-8)°  [4s0-8)]"
donde si:
FE>09
Z=30 (4.16)
FE<09
l
o pL |}
Z =24["—~} ..... (4.17)
Py

El célculo de los tres factores de friccion que aparecen en el algoritmo requieren
el empleo de una mismo método para su solucion. Sin embargo, para cada caso
se debera emplear un NRe evaluado con parametros distintos el cual se calculara
con la ecuacion que se indica en cada caso. Para evaluar fz se empleara:
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Diagrama No. 7

Vw‘ ec. 362

I

FE ec.36

by €636

El célculo de los tres factores de friccion que aparecen en el algoritmo requieren
el empleo de una misma ecuacién. Sin embargo, para‘cada caso se deberd
emplear un NRe distinto el cual se calculara con la ecuacién que se indica en
cada caso. Para evaluar fF empléese el diagrama No. 5 asi como la siguiente

expresion:

_piVsi (! - FE)d
nL

NRe
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[Vsc 6c 37.‘1

No

N Rep
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CAPITULOYWV

APLICACION PRACTICA DEL METODO DEL
ANSARI



En este capitulo se presentan algunos ejemplos donde se puede aplicar al
método de Ansari. Esencialmente consisten en el calculo y elaboracion de curvas
de gradientes de presidn. Puesta que la finalidad na es explicar el procedimiento
de calculo de los ejemplos sino dar a conocer la aplicacion det método, éstos no
sa detallan. Los ejemplas son un extracte de publicaciones técnicas, las cuales
son citadas en su casa.

+ OBTENCION DE LA PRESION DE FONDO FLUYENDOS

El procedimiento de calculo para determinar la caida de presion en un pozo es
dividir |a tongitud del poza en segmentas de didmetro e inclinacién canstantes.
Cada uno de los segmentos as ademds subdividido en incrementos en los cuales
5@ puede suponer un gradiente de presién constante. Comenzando ya sea de las
condiciones de flujo del fondo del pozo o de la cabeza, el gradiente de presion
para el primer incremento es calculado iterativamente mediante el emplea de
algun madelo para el cdlcula de las propiedades PVT. El gradiente de presidn,
junto con un gradiente de temperatura lineal se aplican a este incremento para
determinar la presidn inicial para el siguiente incremento. Este incremento, en su
sentido de avance con los calculos de presién al punto final de cada incremento
se continua hasta que toda la longitud det pozo es atravesada. Una vez que la
presion al lado final dei pozo es calculada, se puede calcular ta caida de presion
sabre fa longitud total del mismo.

Mediante e! procedimiento ya descrito & inicializando |as variables de flujo con las
condiciones en |a cabeza del pozo, es decir;

Py = Pyy, (Presion en la cabeza)

Ty = Ty (Temperatura en la cabeza)

L4 = Profundidad total a lazona de disparas

Q_ =Gasto de Liquido

drp = Dldmetro de la seccidn de tuberfa a la profundidad L
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y con un sentido de calculo descendente, finalizando cuando se ha alcanzado la

profundidad de los disparos se puede calcular la presion de fondo fluyendo (Py).

Si se realiza una grafica de presion calculada contra profundidad se obtendra una
curva como la que se muestra en la Figura V.1 ; pudiendo obtenerse de ella no
solo Py, si no lambién P; calculada a la profundidad L; Esla curva sera
tinicamente para Qi , RGA, pL pg, %W con que fue construida, por lo cual, para

cualesquiera otras condiciones correspondera una curva diferente.

Pwh Presion
P
r ;
0 :
f l
u §
n
d
i
d
a
d
L
Ty
Pwi
Figura V.1

Se presenta un ejemplo de la utilidad del calculo de la presion de fondo fluyendo
de un pozo que produce por la tuberia de produccion y por el espacio anular entre
esta y la tuberia de revestimiento. La solucion del problema se logra mediante
ensaye y error. El primer calculo se realizo considerando que la prbduccidn total
del pozo de 850 m3/dia se divide en 50 m3/dia a través de la T.P. y 800 m3/dia a-

través del espacio anular,
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- Célculo de 1a presion de fondo fluyendo a través de la tuberia de produccion:
Con refencia a la Figura V.2 que muestra el estado mecanico del pozo:

Pwf = 107 Kglem?
@ 3850m, Q =50m3diay RGA = 400 m3/m3

Este es el valor de presion de fondo fluyendo calculado a la profundidad
correspondiente a la longitud total de la tuberia de produccion de 3850 m,
cuando esta maneja 50 m3/dia con una relacion gas aceite de 400 m3/m3.

Cdlculo de la presion de fondo fluyendo a través del espacio anular entre la
tuberia de produccién y la de revestimiento:

Pwi =112 Kg/em?2
@ 3850 m, Q =800m?3diay RGA = 400 m¥m3

Este es el valor de presion de fondo fluyendo calculado a la profundidad de 3850
m, tomando en cuenta el arreglo de cambios de didmetro en el espacio anular,
cuando a través de este se manejan 800 m3/dia con una relacion gas aceite de
400 m3/m3,

Nétese que los valores de presién de fondo fluyendo calculados para Q de 50
m3/dia por t.p. y de 800 m¥/dia por espacio anular tienen una diferencia de 5
Kg/lem?,

Como la presién calculada en el extremo inferior de la T.P. debe ser la misma,

independientemente de que se calcule por flujo a través de espacio anular, o de
la tuberia de produccion, el procedimiento de andlisis debe continuarse,
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repitiendo las determinaciones para un gasto diferente a traves de la T.P y del
espacio anular, partiendo siempre del gasto total producido por el pozo

De acuerdo con los resultados obtenido anteriormente, se considero adecuado
repetir fos calculos para Q por T.P. de 75 m3/dia y Q por espacio anuiar de 850

m3/dia, los cuales se presentan a continuacion.

Pwf = 112 Kg/cm?
@ 3850 m, Q=75mddiay RGA = 400 m3/m3

- Calculo de la presion de fondo fluyendo a través de la tuberia de produccion y

de revestimiento;

Como se establecid anteriormente, el gasto considerado por el espacio anular
debe ser de 775 m3/dia,

Pwf =110 Kg/cm?
@ 3850m, Q=750mddiay RGA =400 m3/m3

El valor calculado para un gaslo de 775 m3/dia serd, comoa ya se dijo, el promedio
aritmético de los valores obtenidos para gastos de 800 m3/diay 750 m3/dia, o sea
el promedio entre 112 Kglcm2y 110 Kk/cm?, lo que arroja un resultado de 111
Kalcm?,

Comparando los valores de presion de fondo fluyendo para gasto de 75 m3dia
por T.P. y de 775 m/dia por espacio anular, se tiene un diferencia de 1 Kglem?,

De lo anterior se concluye que las presiones calculadas tienen una exactituc

suficiente, ya que la desviacion es inferior al 1 % con respecto a cualquiera de los
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valores mencionados y no tendria objeto continuar el procedimiento para otra
distribucion de gastos.

Es conveniente observar que al cambiar la distribucion de gastos en la T.P. y en
el espacio anular, las presiones de fondo fluyendo calculadas tienen variaciones

mas sensibles en la T.P. que en el espacio anular.

o [L

18"

Estado mecanico:

439.65 M

10 3/4° J | 2418 m

\/\\

TP.31/2"a 2733 m

=

TP 27/8 23250 m

3
1

3598.9m N

3508.9m |

] - 4035 - 4005 m
4279 - 4300 m

1
T

FiguraV.2

143



+ SIMULACION DEL COMPORTAMIENTO DE FLUJO EN UN POZO
PETROLERO1?

Si se realiza una gréfica de las caidas de presion por T.P. conlra el gasto de
liquido, considerando el diametro de la tuberia y el gasto de gas constantes, se
obtendra una curva semejante a la representada en la Figura V.3. En esta curva
se observa que las caidas de presion disminuyen al aumentar el gasto de liquido
hasta un punto minimo a partir del cual aumentan considerablemente. Lo anterior
se debe a que a allos gastos de liquido, la proporcion de gas es pequefia y las
caidas de presion se deben a efectos de elevacion principalmente. Conforme
disminuye el gasto de liquido, la proporcion del gas aumenta y la densidad de la
mezcla disminuye, por lo que las caidas de presidn debidas a efectos de
elevacion van disminuyendo hasta un valor minimo. Después de este valor, y
debido a que la proporcion de gas va aumentando, y el gasto de liquido va
disminuyendo, la velocidad del gas va aumentando mientras que la velocidad del
liquido va disminuyendo, provocando que las pérdidas de presion se deban
principalmente a la friccion de la fase gaseosa en la mezcla, hasta que la
capacidad de arrastre del gas disminuya provocando que la densidad de la

mezcla aumente y se presente un flujo inestable (cabeceo).

APrp,

—

Flujo Flujo estable
inestable :

1l

Gasto limite .
Gasto de liquido

FiguraV.3
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La Figura anterior es importante, pues en ella se muestran el gasto que limita el
flujo estable. Un pozo que produzca con un gasto menor generalmente estara
operand6 con tabeceo” o flujo nestable. Las condiciones para obtener flujo
estable deben ser tales que al agregar a la curva anterior la curva IPR tenga un

resultado semejante al de la Figura V.4 .
Para la obtencion de una grafica similar se procede de la siguiente manera:

a) Suponer un gasto y obtener, a partir de la presion estatica del pozo su presion
en el fondo.

b) A partir de la presién de fondo fluyendo obtenida se calcula para el gasto
supuesto |a Pth. Este calculo se realiza aplicando el método de flujo multifasico
seleccionado (en nuestro caso el método de Ansari) para determinar las
pérdidas de presién en la T.P. El valor obtenido corresponde al flujo corriente
arriba del estrangulador. Para efectuar este célculo es necesario estimar
previamente la relacion gas aceite.

c) Para continuar la secuencia de calculo obtener, a partir de la presién de
separacion la prasién en la boca del pozo corriente abajo del estfangulador
(Pe), necesaria para transportar el gasto supuesto a través de la linea de
descarga. Para realizar los calculos se debe emplear el método seleccionado
de flujo multifasico horizontal.

La simulacion del comportamiento de flujo consiste en construir las curvas de
capacidad de transporte para cada aparejo de produccién y presion en la cabeza
del pozo, superponiendo a estas una ylo varias curvas de IPR a futuro. La
interseccion de ambas curvas permite conocer la produccién que se obtendra
para las condiciones de flujo dadas asli como aquella que se obtendra cuando la
presion de fondo estatica (Pws) decline a una presién Pws; a un tiempo T;.
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Pwf

Pws

Figura V.4

» APLICACION EN EL DISENO DE APAREJOS DE BOMBEO
ELECTROCENTRIFUGO20 '

En el disefio de unidades de bombeo eléclrico para pozos productores con flujo

mullifasico. una de las principales dificultades encontradas hasta la fecha, ha sido

la determinacion de las dimensiones de la bomba capaz de manejar con méaxima

eficiencia el volumen de fluidos variable en su interior y la potencia requerida por

el motor.

El objetivo es dimensionar y seleccionar la bomba y el motor apropiados del
aparejo de bombeo eléctrico, para pozos que producen simultdneamente aceile,
gas y agua. Como se podra observar, el procedimiento comprende entre otras
cosas el calculo de perfiles de presion. Es en esto donde el método de Ansari
liene aplicacion.
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PROCEDIMIENTO

1. A partir de los datos de una prueba de produccion y el gasto de liquidos que se
desea obtener en la superficie, se determina la presion de fondo fluyendo,
utilizando la correlacion propuesta por Voguel

2. Calcular el perfil de presion ascendente partiendo de la presion de fondo
fluyendo y con la relacion gas-liquido natural de la formacion, hasta un punto
en que la cantidad de gas libre a condiciones de escurrimiento, menos el
porcentaje de gas que el separador envia al espacio anular, es igual a la
cantidad de gas libre que tolera la bomba. Punto A de la Figura V.5 La presion
en este punto es la presién de succion de la bomba y la profundidad es la de
colocacion de la misma.

3. Calcular el perfil de presién descendente partiendo de‘la presion requerida en
la boca de! pozo y con una relacion gas-liquido igual a la de la formacion,
menos la cantidad de gas libre enviado al espacio anular, hasta alcanzar la
profundidad de colocacién de la bomba. Punto B de la Figura V.5 La presion en
este punto es la presién de descarga de !a bomba.

4. Calcular el incremento total de presion requerido: la diferencia entre las
presiones de descarga y succion de la bomba es el incremento de presion
necesario para obtener en la superficie el gasto deseado.

5. Dividir el incremento total de presion en h'incrementos iguales. En cada etapa
de la bomba desde la succion hasta la descarga, se incrementa sucesivamente
la presion de la mezcla reduciendo su volumen. Cuando dicho volumen se
reduce considerablemente y cae dentro dentro del rango de eficiencia de las
primeras etapas, las siguientes requieren tener menor capacidad volumétrica.
Por lo'tanto, la bomba puede quedar constituida por una, dos o mas secciones
de etapas, las cuales cada una maneja con maxima eficiencia ‘el volumen de
fluidos variable en el interior de la bomba. A fin de determinar la magnitud de

los cambios de volumen y de establecer la necesidad de cambiar o no la
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capacidad volumétrica de las etapas el incremento total de presion se divide
en h'incrementos iguales. Dependiendo de las caracleristicas de los fluidos,
se ha encontrado que con valores de h'entre 10 y 20, se oblienen resullados
salisfactorios, aungue esto na es una limitacion del procedimients, ya que b’

puede tener cualquier otro valor. Iniciando con n=1 :

. Caleular el gasto, masa y densidad de fa mezcla de aceite, gas y agua a las

condicianes de presion inicial y final del incremento 1 La realizacion de estos
célculos requiere conacer los valores de! factor de volumen del aceite. Para lo
cual se deberda emplear la correlacidbn que se considere conveniente,
considerando la temperatura constante a lo largo de la bomba.

7. Calcular la densidad relativa promedio de la mezcla en el intervalo “n”

9.

. Calcular el gradiente de presidn en los puntos inicial y final del incremento 'y

el gradiente de presion promedio entre estos puntos.
Calcular el gasto promedio en el intervalo “n".

10. Elegir el grupo de curvas caracteristicas de bombas que ajusten en el interior

de la tuberia de revestimiento del pozo y de éstas seleccionar la que maneje el
gasto promedio con maxima eficlencia. A medida que se avanza con los
incrementos de presion en el interior de la bomba, la gréfica de curvas
caracleristicas seleccionada puede cambiar, lo cual significa que el volumen de
la mezcla se ha reducido considerablemente y que la capacidad volumétrica de
las primeras etapas cae fuera del rango de méaxima eficiencia, por lo que se
selecciona ofra grafica que cumpla con este requisito. Esto da jugar a que el
diserio de la bomba sea de dos secciones de etapas. Si la situacion desérita se
repite Ja bomba puede tener mas de dos secciones.

11. Leer en las curvas caracteristicas de la bomba seleccionada, la carga que

desarrolla y la potencia que requiere por etapa cuando maneja el gasto
promedio.

12.Determinar el incremento de presidn desarrollado por etapa, multiplicando fa

carga por el gradiente promedio.
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13. Calcular el numero de etapas que se requiere para oblener el incremento de
presion 'n° dividiendo éste enire la presion por etapa.

14 Calcular la polencia necesaria. multiplicando la polencia por etapa por el
numero de elapas y por la densidad relativa promedio del intervalo “n’

15 Sumar el valor de h"la unidad y repetir los calculos sefalados a partir del
punto 6 hasta que la presion final del incremento h”sea igual a la presion de
descarga de la bomba El numero total de etapas y la potencia total requerida.
se obtienen sumando los valores calculados en los puntos 11 y 12
respectivamente, cada vez que se repilen los calculos (n veces).

Pwh Presion

>

Perfil de presidn descendente

amsa—asc—o--T7

Incremento de presién
proporcionado por la bomba

Perfil de presion ascendente

FiguraV.5
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« DETERMINACION DEL GASTO OPTIMO EN UNA INSTALACION DE
BOMBEO NEUMATICO CONTINUO?!

Para la optimizacion del gasto es necesario calcular simultaneamente los perfiles
de presion a través de las tuberias verticales y horizontales, considerando la
misma relacion gas inyectado-liquido y el mismo gasto, ademas de la presion en

la boca del pozo que resulta de cada perfil.

Al graficar los valores de gasto contra presion en la boca del pozo, se obtienen
dos curvas diferentes por cada relacién gas inyectado-liquido, una para tuberia

vertical y otra para tuberia horizontal.

De las intersecciones entre las curvas con igual relacion gas-liquido, solamente
de una resulta el gasto maximo con el minimo consumo de gas y cualquier
aumento o disminucion en el volumen de gas inyectado produce una reduccion el

gasto.

El procedimiento consiste en determinar graficamente la relacion gas inyectado-
liquido, que permite obtener la maxima produccion de fluidos bajo las condiciones
particulares del pozo. Para construir las graficas se emplean los perfiles de

presion de los fluidos a través de las tuberias verticales y horizontales.
La etapa inicial del procedimiento considerando flujo vertical Unicamente, consiste
en la construccion de una gréfica similar a la que se observa en la Figura V.6.

Esta se ha construido de la manera siguiente:

1. Se traza el gradiente de presiones del gas de inyeccién desde la superficie
hasta el fondo del pozo.
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2. Desde una presion de fondo fluyendo previamente establecida con su gasto y
relacion gas natural-liquido correspondiente, se traza el perfil de presiones
ascendente hasta intersectar la linea del gradiente dei gas.

3. A partir de este punlo que es el de inyeccién de gas se trazan varios perfiles de
presidn ascendentes, cada uno con un incremento igual en la relacién gas
inyectado-liquido, mismos que Hegan a la superficie con diferentes presiones
en la cabeza del pozo.

Esta misma gréfica se construye tantas veces como presiones de fondo
fluyendo y gastos correspondientes se tengan en el rango establecido, entre la
presién estética del yacimiento y la presion del gradiente de gas en el fondo del

pozo.

Tomando como referencia los diferentes gastos de cada una de las gréficas
anteriores y las relaciones gas inyectado-liquide comunes a todas ellas, se
calcula un perfil de presién en tuberia horizontal para cada par de valores de
gasto y relacion gas inyectado-liquido, partiende de ta presién de separacion
hasta obtener (a presién en a boca del pozo.

El proceso descrito hasta este punto proporciona os elementos necasarios
para la construccidn de una gréfica similar a la Figura V.7, en la que se
obtienen curvas de gasto contra presion en la boca del pozo, cada una para
una sola relacién gas inyectado-liquido tanto en tuberfa vertical como
horizontal.

Las intersecciones entre {as curvas de tuberfa vertical con las de tuberfa
horizontal que tienen un misma relacién gas inyectado-liquido son posibles
soluciones al problema, pero solamente una de etlas corresponde al gasto
méximo con su respectiva presion a la cabeza del pozo. Nétese que cualquier
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variacion en la relacién gas inyectado-liquido resulta en una disminucién det

asto.
g Pwh, Pwh, Pwh, P, Presion
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P
r
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q
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Para |a evaluacion del comportamiento del modelo de Ansari se requiere de datos
medidos, para compararios con los resultados predichos por el modelo. La
mayoria de los datos medidos disponibles para tal comparacién es la caida de
presidn del fondo del pozo a la cabeza del mismo.

Ansari y coautores llevaron a cabo la evaluacién comparando la cafda de presion
predicha por el modelo con datos medidos. El comportamiento del modelo
también fue comparado con 7 de las correlaciones cominmente usadas en la
industria petrolera.

Una variedad de pardmetros estadisticos fueron empleados para evaluar las
predicciones del modelo empleando los datos reales disponibles de pozos. Las
definiciones de los pardmetros estadisticos se discuten abajo.

» PORCENTAJE PROMEDIO DE ERROR

El porcentaje promedio de error es el promedio de los valores del error entre las
pérdidas de presion predichas y medidas para todos los casos de los datos
disponibles de los pozos.

l n
E; ==Y |x100
Niz1
donde:
e = APicalc ~ APime
ri

Apime

n = nlmero de casos de pozos exitosamente atravesados.
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Ya que los errores negativos y positivos se cancelan uno al otro el valor de £
indica el error neto. Este, en cambio, indica la tendencia del comportamiento. S
E, es negativo, esto indica el grado de subestimacion, mientras que, un valor
positivo muestra el grado de sobreestimacion de la calda de presion calculada
comparada a la caida de presion medida. El valor mas cerrado de £ a cero es el
mejor comportamiento del modelo.

+ PORCENTAJE PROMEDIO DE ERROR ABSOLUTO

El porcentaje promedio de error absoluto puede ser expresado como:

Mediante el uso de valores absolutos, la cancelacion del efecto obtenido en £, es
eliminado. Un valor muy grande de E, indica que el comportamiento promedio con
consideracién a la prediccion de la calda de presién es muy pobre. Por otro lado,
un valor muy pequefio de £, muestra que la prediccién del modelo es muy
cercana a |os datos medidos.

o DESVIACION ESTANDAR

La desviacién estandar es expresada como:
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Esta indica el grado de dispersion del error sobre su error promedio. Un valor
pequeio de E3 indica que el comportamiento s consistente, mientras que, un
valor grande de E3 es una inconsistencia del comportamiento en la prediccion de
las pérdidas de presién. Es importante hacer notar que £3 no indica que tan
cercanas son las predicciones a los datos reales.

Todos los parametras estadisticos anteriores estan basados en el error relativo a
la caida de presibn medida. Ademds, los valores de estos pardmetros no sélo
cambian con la variacién en la diferencia entre ia calda de presidn medida y
predicha. Para caidas de presién grandes, 10s erores grandes pueden parecer
pequefios, mientras que para caldas de presion pequefias, 10s errores pudiesen
parecer muy grandes. Para hacer los pardmetros estadisticos independientes de
la magnitud de la calda de presién medida, se define un conjunto de pardmetros
estadisticos adicionales basados en la funcién de error absoluto més que en la
funcién de error relativo, e;;. La funcién error esta definida como:

8 =AMPicaic-MWiged 00000000 e

Reemplazando e, por ; en las tres ecuaciones anteriores los nuevos parémetros

se definen comao:

1
E, "[n 2 e.) (B.6)
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La comparacion del modelo con las correlaciones puede ser acompafiada por fa
comparacion de parametros estadisticos para el modelo para cada una de las
correlaciones. Para hacer esta comparacion independiente de fa magnitud de fa
calda de presion, san usados fos pardmetros estadisticos £y, Eg y Eg. En lugar de
camparar cada uno de esos tres parametros separadamente, se puede desarrallar
una aproximacion mejor que involucre los efectos combinados de los tres
parémetros sobre el comportamiento comparativo del modelo. La aproximacion
involucra el uso del factor de comportamiento relativa (RPF). Para obtener el
RPF, todos los valores minimos de £ Fg y £ para cada una de las
carrelaciones y el modelo son sumados, La suma para los mismo pardmetros
también es obtenida para cada una de las correlaciones y el modelo. Esta suma
estd dividida por fa suma de los minimos para obtener el RPF para cada

correlacion y el modelo. Matematicamente,

|E,|+ B, + E,
IE l+ ESmIn + E(: min

RPF =

4 min

El valor de RPF mas cercano a la unidad indica el mejor comportamiento,
La evaluacion del modelo la realizé Ansari mediante el empleo del banco de datos

TUFFP, que cubre tados los patrones de fiujo y angulos de inclinacion. Esto se

ltevd a cabo calculando primero los pardmetros estadisticos £y, Eg y Eg asi como
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para seis correlaciones seleccionadas para la comparacidn. El compartamiento
relativo del modelo es evaluado calculando el comportamiento relativo del factor
RPF.

Empleando la totalidad del banco de datos (la informacion de 1775 pozos ), los
parametros estadisticos y el RPF fueron calculados y se muestran en la siguiente

tabla:
Error Error Desviacién | Comportamiento
Promedio | Promedio Standar Relativo del
Absoluto Factor RPF
E, E Eq
(psi) (psi) (psi)
Modelo de 93 101.3 163.9 1.000
Ansari
Hagedorn y -28.5 1028 178.4 1.132
Brown
Dunsy Ros 334 1109 177.7 1.178
Aziz -208 116.6 1904 1.198
Beggs y Brill 413 1349 207.9 1.404
Orkizewski 12.2 1513 2733 1.597
Mukerjee y Brill 78.7 159.8 217.2 1.666

Los célculos obtenidos por los diferentes métodos estan ordenados de manera
decreciente para los valores de RPF. Una representacion grdfica del
comportamiento del modelo se proporciona en la Figura Vi.1 .De la tabla se
puede observar que el comportamiento del modelo es el mejor en todos los
aspectos indicado por el comportamiento del valor RPF que es la unidad. El
modelo da la menor tendencia de sobreprediccion, el menor error promedio y la
menor dispersion de resultados en comparacidn a las ofras correlaciones.
Igualmente estos Ultimos valores se muestran en la Figura VI.1
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El algoritmo computacional del diagrama de flujo presentado en el capitulo 1V, fue
desarrollado en |a universidad de TULSA e incorporado al programa de computo
3.03 como parte de un proyecto de actualizacion. El

FLUPROD-PC® vers.

programa de cédmputo se proporciona en el disco de consulta.

.,-T-‘

CAIDA DE PRESION CALCULADA (1000 psi)
—F

1 1

Comportamiento del modelo empleando el banco de datos
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(2 1.0

CAIDA DE PRESION MEDIDA (1000 psi)

Figura V.1
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Para la incorporacion del algoritmo computacional al programa de coémputo
FLUPROD-PC® vers. 3.03 se realizd primeramente una validacion de dicho
algoritmo. Esta se llevé a cabo mediante el método estadistico ya descrito
anteriormente pero, empleando informacion de pozos de 3 campos petroleros.
Que comprende informacién de 4 pozos. Cabe sedalar que para uno de los
pozos se contd con cuatro pruebas de produccién; dando un total de 7 datos de
pruebas de produccién,

Obtener la presion de fondo fluyendo calculada requirié el empleo del médulo de
“ Seleccién automatica® con que cuenta el FLUPROD-PC®. Ya que habiendo
diversas correlaciones para las propiedades P.V.T. (Bg, Bo, po) se hace
conveniente determinar la combinacién con la cual en conjunto con ia correlacion
para flujo multifésico se obtienen los mejores resultados, es decir se reproduce
con mayor aproximacién la presién de fondo fluyendo medida. Las combinaciones
mencionadas se proporcionan mas adelante a manera de tablas para cada uno de
los datos de aforo, Ademas de las correlaciones comunmente empleadas para el
calculo de la relacion de solubilidad (Rs), se utilizaron las correlaciones:
IMPRSTAB, IMPRSMAR-A, IMPRSMAR-B e IMPRSMAR-c desarrolladas para la
Regiones Sur (Tabasco) y Marina respectivamente.

Adicionaimente se realizaron los calculos correspondientes para la elaboracién de
las curvas de capacidad de transporte de cada uno de los datos de aforo
empleando las 8 correlaciones y el método de Ansarl disponibles en el programa
de cémputo. Graficando solamente los 3 comportamientos que méas se
aproximaran a los datos medidos.

Es bien sabido que la realizacién de un programa de cdmputo puede presentar
variantes en el algoritmo dependiendo de las técnicas computacionales que se
apliquen. Por ello se menciona que durante la incorporacién del modelo de Ansari
por parte del IMP, se realizaba la programacién del mismo método en la Divisién
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de Posgrado de la Facultad de Ingenierla de la Universidad Nacional Auténoma
de México. Por ofro lado, también se tuvo acceso al programa de computo

Pipa-Phase® que igualmente tiene incorporado el modslo de Ansari.

La comparacién de los resultados obtenidos entre el algoritmo realizado por la
Universidad de TULSA y el elaborado en la UNAM solo se pudo realizar mediante
la graficacién y comparacién gréfica de las curvas de capacidad de transporte

para un mismo juego de dalos.

Para la comparacion de los resultados obtenidos entre Pipe-Phase® y el
FLUPROD-PC®, primero para un mismo juego de datos, se calculé una presién
de fondo fluyendo con una misma correlacién disponible en ambos programas,
buscando mediante un parametro de ajuste que en este caso fue la temperalura
obtener un mismo resultado (dato medido) con porcentaje de error menor al 4 %
por ambos programas. Una vez obtenida la temperatura de ajuste con la cual se
correrfa cada programa se procedié a calcular la presién de fondo fluyendo con
ambos programas mediante el método de Ansari. Tales resultados se graficaron
para poder realizar la evaluacién, '
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RESULTADOS OBTENIDOS CON
EL MODULO DE SELECCION AUTOMATICA

- ~POZO No. 1, AFORO No. 1
. Pwim = 598,24 (kglcm2)
METODO OF FLUJO s fo Pwic (kglcma)
HAGEDORN Y BROWN STANDING GLASO 589.853
ORKISZEWSK! IMPRSTAB GLASO 589.48085
BEGGS Y BRILL STANDING GLASO 609.853
ANSAR| STANDING GLASO 690.4681
POETTMAN Y CARPENTER STANDING GLASO 509.7718
FANCHER Y BROWN STANDING GLASO 569.853
BAXENDELL Y THOMAS STANDING GLASOQ 569.853
DUNS Y ROS STANDING GLASO 589.853
MUKHERJEE Y BRILL STANDING GLASO 589,853
POZ0 No. 1, AFORO No. 2
__ Pwim = 588.09 (kg/cm?2)
METODO DE FLUJO Hs Bo Pwic (kg/cm2)|
HAGEDORN Y BROWN IMPRSTAB VAZQUEZ Y BEGGS 576.6516
ORKISZEWSKI IMPRSTAB VAZQUEZY BEGGS 575.6516
BEGGS Y BRILL STANDING VAZQUEZ Y BEGGS 515.6786
ANSARI LASATER VAZQUEZ Y BEGGS 576.8873
POETTMAN Y CARPENTER IMPRSTAB VAZQUEZ Y BEGGS 5756518
FANCHER Y BROWN IMPRSTAB VAZQUEZ Y BEGGS 575.6518
BAXENDELL Y THOMAS IMPRSTAB VAZQUEZY BEGGS 575.6518
DUNS Y ROS IMPRSTAB VAZQUEZ Y BEGGS §75.6516
MUKHERJEE Y BRILL IMPRSTAB VAZQUEZ Y BEGGS 5756518

Pwim = Presién de fondo medida
Pwic = Presién de fondo calculada



- - Pwim = 851,66 (kglem2)
S TRs T B T TPwle (kglem2)!

i
i; .
HAGEDORN Y BROWN IMPRSTAB GLASO 493.8416
ORKISZEWSK! IMPRSTAB ‘l GLASD 510.4706%
: BEGGS YBRILL IMPRSTAB GLASO 514.9011 |
! ANSARI STANDING GLASO £29.2434
] POETTMAN Y CARPENTER IMPRSTAB GLASD i 509.771 B‘!
!l FANCHERY BROWN IMPRSTAB GLASO 511,2952 KI
I BAXENDELL Y THOMAS IMPRSTAB GLASO 513.6198
DUNS YROS IMPRSTAB [ GLASO 514.5753|
MUKHERJEE Y BRILL IMPRSTAB i GLASO ; 513.0779 !i

POZ0 No. 1, AFORO No. 4 '

Pwim = 537.78 (kg/cm2) |

"METODO DE FLUJO Rs Bo | Pwic (kg/cm3) |
HAGEDORN Y BROWN IMPRSTAB GLASO 465.8064
ORKISZEWSKI IMPRSTAB GLASO 487.9538
BEGGS YBRILL IMPRSTAB GLAsO 494,0227
ANSARI IMPRSTAB GLASO | 508.2602
POETTMAN Y CARPENTER IMPRSTAB GLASO 467.2623]
FANCHER Y BROWN IMPRSTAB GLASO 488.9617
BAXENDELL Y THOMAS IMPRSTAB GLASO i 491.3805]
DUNS Y ROS IMPRSTAB GLASO | 483.0843!

;] MUKHERJEE Y BRILL IMPRSTAB GLASO 490.8486




“WETONG B FLuJ0

HAGEDORN Y BROWN IMPRSMAR -C GLASO 82.0%87
ORKISZEWSKI | LASATER ! GLASO 199 782
BEGGS Y BRILL LASATER STANDING 235 1014
ANSARI GTANDING - VAZQUEZ YBEGGS | 2032715
POETTMAN Y CARPENTER LASATER GLASO 128 531
FANCHER Y BROWN l LAsATER ! GLASO 127 9981
" BAXENDELL Y THOMAS ! LASATER | GLASO ne 5.
DUNS Y ROS | VAZQUEZ VnEGGS' STANDING 202.7724"
| MUKHERJEE Y BANLL : LASATER ; GLASO ! zoz,omjg
=~ - POZONo. 3. 3
g Pwim = 10047 fkglem) .. :
| METOD0 O FLUIO : fis ] g0 e (kgiem3)
% HAGEDORN Y BROWN | IMPRSMAR--C i GLASO ! 124579 |
i ORKISZEWSKI | LASATER aLaso 183.6200
. BEGGS YBALL IMPRSMAR -C 1 VAZQUEZ YBEGGS no.ozmé
! ANSAR! | MPRSMAR-C l GLASO 103.7802
'E POETTMAN Y CARPENTER ; LASATER aLaso | m.am?
| FANCHERYBROWN . LASATER | GLASO . 1508174
! BAXENDELL Y THOMAS : LASATER GLASO s 1631437
DUNS Y ROS IMPASMAR-B | STANDING i 1689214
MUKHERJEE Y BRILL IMPRSMAR-C GLASO ' 650211,
i POZO No. 4 :
i_____ Pwim = |l&154_(hg[5£2]) 3
[ TTMETGDO DE FLUJO T Ax Ho T Pwie
' HAGEDORN Y BROWN | MPRSMAR-A GLASO ; 173,1595
| ORKISZEWSK! [ wersMan-p ' GLASO : 160.2063
! BEGGSYBAILL GLASO |,  STANDING 2003808
ANSARI VAZQUEZ YBEGGS  STANDING 254 4957
POETTMAN Y CARPENTER LASATER GLASO 140.104
FANCHER Y BROWN ‘ LASATER GLASO 1596075
BAXENDELL Y THOMAS ‘ LASATER i GLASO 1705211
© DUNS YROS " MPRSMAR-B | VAZOUEZ YBEGGS ; 180.9666
MUKHERJEE Y BRILL GAsc  sTANONG 180.0974

A continuacién se presenta una tabla que resume los resultados cbtenidos paralas 7

pruebas de produccion.




Presiones de fondo fluyendo calculadas con los diferentes
métodos y presiones de fondo fluyendo medidas.

Pwic

{kg/cm2)

Pwim

{kg/cm2)
HAGEDORN |(ORKISZEWSKI| BEGGSY ANSARI POETTMAN Y FANCHERY | BAXENDELL {DUNSY ROSS| MUKHERJEE ;
Y BROWN BRILL CARPENTER BROWN Y THOMAS Y BRiLL :
124.60 18353 170.03 165.78 141.88 15052 163.14 166.14 16503% 165.47
82.66 199.78 23549 203.27 128.528 128.00 116.15 20277 2C2 66 20276
493.84 510.48 51480 52924 509.77 51130 51382 513.DB§ 531865
i
58985 5838.49 5§89.88 590.42 589.85 589.85 583.85 589.85 E 586.24:*
465.84 487.95 494.02 508.28 487.26 488.96 451.38 490.85 ‘ 53784:*
575.65 575.65 57568 576.89 575.65 57565 57565 57565 575.65 588.09 ;"
173.16 169.30 206.38 254.50 140.19 159.51 179.52 186.97 155105 188.14

*

Datos y calculos realizados correspondientes a un mismo pozo.



Estimacidn de estadisticas por método de flujo:

[I;:..;;; o
1METODO DE FLUJO: HAGEDORN Y BROWN

B I R CERE
—-41.67 ~46.2284 6.6041 18.9691 1.778¢
-120.10 §457.1969 30.1585
-57.82 134.3291 4.7318
[ ~6.39 1587.3337 16.2652
-72.00 664.1776 10.5212
-12.44 1141.7612 13.7947
~12.98 1105.4200 13.5734
L. srsrran
METODO DE FLUJO: ORKISZEWSKI
TR ] B TR S T B T KT = A 1)
~12.94 ~20.4307 2.91087 56.1087 3.0580
~2.98 304,5957 71250
-41.18 430.5512 8.47110
-6.75 187.1197 5.5845
-49.80 867.4161 12.0237
~12.44 63.8764 3.2628
-18.84 12.8664 1.4644
METODO DE FLUJO: BEGGS Y BRILL
ol ] E5 X=(el—E 2] (Xi(n=N)~12 1|
3,56 ~6.1196 0.8742 93.6828 3.9510
32.73 1509.6366 16,8621
~38.76 938.76841 12,5084
-6.39 0.0715 0.1091
~=43.81 1420.8419 15.3665
—-12.41 39.5837 2.5685
2024 694.8624 10.7616




METODO DE FLUJO: ANSARI

S U -C SO B - SR 3 T =0 Ko SO A k) k-3
-069 ~0.4100 00157 0.3962 0.2067

051 0.3863 0.2537

-2242 ! 4975844 9.1066

-575 31.8310 2.3033

-20.58 ‘ 868.2569 120295|

-11.20 | 123.0480 4.5266)

66.36 4667.5521 27.9510)

METODO DE FLUJO: POETTMAN Y CARPENTER

e
X/n=171/2 1

ol Ed4 E5 X= (el - E4) "2 R
-2459(  -36.5795 5.2256 143.6611 4.8032
~74.23 1417.4870 16.3704
~41.69 26.1826, 2.1673.

-6,39 911.5853 12.3260
-50.57 195.8496 57133
~12.44 582.7913 9,8556
-45.95 87.7319 3.8289

METODO DE FLUJO: FANCHER Y BROWN

_____ ol BT Y=TI=E72] ®TTa=10 *1/§’“h
-15.95 —32.20201 4.6008 264.0425 6.6338;
-7476 i} 18116165 17.3758
~40.36 1 f 66.6315 33325
-6.39 ) 666.4135 | 10:5389]
-4887 l | 2777.9794I 6.8066|
-12.44 E | 390.5993 8.0685
-26,63 :

i 31,0192,

2,2737]
|

[




METODO DE FLUJO:.

BAXENDELL Y THOMAS

T Ed ES —Eq)n2
, -333]  -28.5632, 4.0790 636.3972 10.2088
S -86.61 } | 3370.1027 20,6099,
lt -3804 5 90.0029 3.8730°
‘ -639 '; l 491.3411 90493
:5 -46.46 | : 320.5062 73087
l ~12.44 i i 250.6872 6.5788
| -6.62% t ! 481.1141 8.9546
: - e
|METODO DE FLUJO: DUNS Y ROSS 1
'r ol T EF | B5 X=@-E42 (X/(n—1))""17§‘~"
-033]  -143071 l 20439| 195.4620. §.7076
| 001 i i 205.0473 5.8459 ;
-37.08 ‘1 518.8204 9,2089
-6.39 62.7275 32334
: -44.75 f 926.8998 124201
| -1244 3.4919 07629
} 0.83 ! 229.0280 6.1783
'METODO DE FLUJO: MUKHERJEE Y BRILL
; i E4 : ES XK= @-Ed 2 kb=t~ im
| -144]  -147089 2.1013§ 175.9871 5.4158!
-0.08 , 2139583 59716
t ~38.58 ; 569,9290 97482
| -6.39 5 69.2543 33974
| -46.99 | 1041.9265 13.1778
~12.44 | 5.1562 0.9269
I. 2.96 I 312.0087 7.2122




ERROR | ERROR | DESVIACION | COMPORTAMIENTO
PROMEDIO | PROMEDIO STANDAR | RELATIVO DEL
ABSOLUTO i FACTOR
E4 E5 E6 ‘.

o (ps) i tpsh  +  (ps) i RPF .
|HAGEDORN Y -4623 | 660 90.82 | 3.49

BROWN ‘

ORKISZEWSKI -20.43 2.92 40.99 } 1.56
l‘iBEGGS YBRLL | - 612 ~6.12 61.15 [ 1.49
IMODELO DE - 0.1 0.02 56,41 1,38

ANSARI
| POETTMAN Y -36.68 5.23 54,15 2.33
CARPENTER

FANCHER Y -3220 4.20 55,03 223

BROWN

BAXENDELL Y ~28.55 4,08 69.76 2.49

THOMAS

DUNS Y ROSS -14,31 2.04 43,46 1.45

MUKHERJEE ~1471 210 45.85 1.52

YBRILL

Observese que el modelo de Ansari tiene el menor error promedio absoluto
y el mejor valor delfactor APF, no asl parael valor de desviacién estandar.
También se puede ver que el segundo mejor comportamiento del factor RPF
y error promedio absoluto lo tiene la correlacién de Duns y Ross, ademés de
que, en lo que respecta a la desviacién estandar, supera al modelo de Ansari.



CURVAS DE CAPACIDAD DE TRANSPORTE

METODO
750 | — Baxendell y Thomas * ~Beggs y Brill — Ansari * Dato medido |- 7

o] 200 400 600 800 1,000 1,200 1,400 1,600 1,800 2,000 2200 2,400

Qo [m3/d]

Evaluacion grafica entre métodos de fiujo
Pozo No. 1, Aforo No.2



CURVAS DE CAPACIDAD DE TRANSPORTE

Pwt [Kg/cm2]

800 1
METODO

750 — Baxendell y Thomas -~ ~Beggs y Brilt —— Ansari ™ Dato medido /

700 . A

//
550 : " - = v
~ : i
500 = =
450 ‘ :
[+ 200 400 600 800 1,000 1,200 1,400 1,600 1,800 2000 2200 2400
Qo [m3/d]

Evaluacidn grdfica entre métodos de flujo
Pazo No. 1, Aforo No. 1



CURVAS DE CAPACIDAD DE TRANSPORTE

Pwf [Kg/cm2]

690 METODO
——Fancher y Brown -~ —~Beggsy Bril! — Ansari *® Dato medido
670
’
l: e
650 4

630 - - - /’ /

610 [— . - _ - -

570
550 —i= -
4] 200 400 600 800 1,000 1,200 1,400 1,600 1,800 2,000

Qo [m3/d]

Evaluacion grdfica entre métodos de flujo
Pozo No. 1, Aforo No. 3



CURVAS DE CAPACIDAD DE TRANSPORTE

Pwf [Kg/cm2]

900
METODO
850 —Fancher y Brown -~ Orkiszewski — Ansari ® Dato medido T ”
8 ) | s
'l
800 l; . , >
B ]
750 S
700 T e .z ///
: ’ . . . /V’/
650 - . B St L
S ]
600 i ————— —» =
550 - - -
0 200 400 600 800 1,000 1,200 1,400 1,600 1,800 2000 2,200 2.400
Qo [m3/d]

Evaluacidn grafica entre metodos de flujo
Pozo No.1, Aforo No. 4



CURVAS DE CAPACIDAD DE TRANSPORTE

Pwi [Kg/cm2]
300
METODO
—— Baxendell y Thomas - -~ Mukherjee y Brill — -Ansari ® Dato medido
250 - x : T
<
N
200 —— o e
i nhaiatl ]
150 |- e :
o 200 400 600 800 1,000 1,200 1,400 1,600 1,800 2,000

Qo [m3/d]

Evaluacion grdfica entre metodos de flujo
Pozo No. 2 '



CURVAS DE CAPACIDAD DE TRANSPORTE

300

250

200 |-

150

100

Pwf [Kg/cm2]

METODO

— Baxendell y Thomas * ~Duns y Ros ~ "Ansari ® Dato medido
LY

.

N -
Nt _
AN < A b - :;";;';"('
0 500 1,000 1,500 2,000 2,500 3,000 3,500
Qo [m3/d]

Evaluacidn grafica entre métodos de flujo

Pozo No. 3



CURVAS DE CAPACIDAD DE TRANSPORTE

Pwf [Kg/cm2]

350
300 //
250 /1 METODO
e — Baxendell y Thamas
.- / - - Mukerjee y Birill
200 R . // B ' = Dato medido
100 . ‘ —~ -
0 200 400 600 800 1,000 1,200 1,400 1,600 1,800 2,000

Qo {m3/d}

Evaluacion grdfica entre metodos de fiujo
Pozo No. 4
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CAPITULO YVIIX

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES



l.a formulacion y evaluacion del modelo, pueden ser resumidas como sigue:

Se automatizd el modelo mecanistico de Ansari, para su uso en
computadoras personales compatibles con 1BM, el cual puede predecir
caracteristicas de flujo ascendente bifasico. Este, primero emplea el
modglo de Taitel para predecir el palrén de flujo existente y entonces
calcula los pardmetros de flujo de las dos fases, mediante el uso de
modelos mecanisticos para flujos tipo burbuja, bache y anular.

El modelo de flujo ha sido desarrollado a partir de los estudios de
Fernandez y coautores, ademas de Silvezter. Las modificaciones basicas
en este estudio fueron eliminar la caida de presion por aceleracion e
introducir la calda de presion a través de la burbuja de Taylor en una
unidad bache.

La validacion de la técnica automatizada de Ansari se considera
excelente, ya que la evaluacion separada de los modelos y del modelo
mecanistico realizada por Ansari fue mediante el empleo del banco de
datos de pozos TUFFP, que consiste de 1775 casos obtenidos de campo y
la literatura publicada. El banco de datos incluye 371casos nuevos del
campo de la bahia de Prudhoe en Alaska.

El comportamiento del modelo ha sido comparado por parte del LM.P. con -

las correlaciones comUnmente usadas; Hagedorn y Brown modificada,
Duns y Ross, Orkizsewski, Beggs y Brill, Mukherjee y Brill, Poettman y
Carpenter, Fancher y Brown, Baxendeli y Thomas.

Las caldas de presion predichas por el modelo son las de mejores
resultados. Esta conclusion es relativa debido a la escasa informacion de
pozos que se empled (7 casos). Sin embargo, el comportamiento completo
de las correlaciones de Hagedom y Brown, Duns y Ross es comparable
con el modelo. Para las dltimas dos correlaciones, se les puede atribuir el
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empleo de mecanismos de flujo simplificados en dichas correlaciones. El
excelente comportamiento de la correfacion de Hagedorn y Brown solo
puede ser explicado por los extenso datos que fueron empleados en su
desarrollo y las posteriores modificaciones hechas en la correfacion.

Se observaron problemas de convergencia y discontinuidades en los
célculos durante las corridas del programa de computo FLUPROD-PC. Se
observé un brinco repentino en el gradiente de presidn. Esto puede ser
atribuido af cambio repentino de la densidad dominada por el flujo bache a
fa friccion dominada por fiujo anular, debido a que el intermedio de fiujo

mezclado no se considera en el modelo.

Al graficar los resultados obtenidas con el madelo de Ansari mediante el
empleo de los programas incorporados al FLUPROD-PC, PIPEPHASE y el
programa elaborado en la Division de Estudios de Posgrado de la Facullad
de Ingenieria de la UNAM, se observd que este Ultimo proporciona los
mejores resultados en cuanto a que reproduce con mayor aproximacion los
datos de campo medidos, ademds, de no haberse observado
discontinuidades o cambios bruscos en el gradiente de presién. En lo que
respecta al programa elaborado por la Universidad de TULSA e
incorporado al FLUPROD-PC, se observé que proporciona mejores
resultados en comparacion a aquel incorporado al PIPHEPHASE, ya que
en las pruebas realizadas a este Gltimo programa se presentd mayor
numero de discontinuidades que en el FLUPROD-PC.

Tratandose de un mismo modelo, las diferencia observadas en gran parte
se deben al algaritmo de programacion empleado en cada caso.

Sobre la base del comportamiento superior del modelo, éste debe ser
usado preferencialmente a las correlaciones empiricas cuando se quiere
representar los calculos de flujo bifdsico.



Para un trabajo futura se sugieren las siguientes recomendaciones:

» Elmadela de flujo bache debe ser modificado para contar can el efecto de
la inclinacién sobre los mecanismos de flujo, ésto no sdlo mejorara el
modelo de flujo bache, sino que también extiende la aplicabilidad del

modelo.

« La transicion progresiva del bache a flujo anular debe ser mejorada para
avitar un brinco repentino en el gradiente de presién observado en esta

transicion.

» El grado de empirismo en los patrones de flujo y las predicciones del
comportamiento de flujo pueden ser reducidas, mediante el reemplazo de
las correlaciones empiricas por ecuaciones que estén basadas en los
mecanismos reales del fendmeno.

o Se deben desarrollar modelos mecanisticos mas precisos para predecir el
comportamiento de flujo trifasico, cuando fluyen simultaneamente aceite,
gas y agua en tuberfas horizontales y casi horizontales. La prediccién del
patrén de flujo es especialmente importante para determinar la presencia
de la fase de agua libre en el fondo de la tuberia, lo cual puede causar
problemas de corrosién. También la reologia de las mezclas agua-aceite
pueden tener un efecto significativo en las caldas de presién en lineas de
flujo.

Finaimente a diferencia de las correlaciones empleadas para predecir el

comportamiento bifasico, hay un lugar adicional para progresar en los modelos
mecanisticos.
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APENDICE: A

METODO DE NEWTON-RAPHSON

Uno de los métodos utilizados mas ampliamente para resolver ecuaciones es
el método de Newton-Raphson. La figura que a continuacién se muestra
proporciona una descripcidn gréfica. Comenzando a partir de una estimacion
inicial que no esté lejos de la ralz, x4, se extrapola a lo largo de la tangente
hasta su interseccion con el eje x, y se le toma esa como la siguiente
aproximacion. Esto se continua hasta que los valores sucesivos de x estan lo
suficientemente cercanos, o el valor de la funcion sea lo suficientemente
proximo a cero o a un valor de tolerancia predeterminado.

f(x)

0 fix4)




El esquema de calculo se sigue inmediatamente a partir del tridngulo recto
mostrada en la figura, el cual tiene el angulo de inclinacion de la linea tangente

ala curva en x= x; cOmo uno de sus angulos agudos:

f(xl)_-

X=X,

tan 0 =f'(x,) =

v o=y - f(xl)
2 1 f'(x])

Se continua el esquema de célculos al resolver:

b=y _f(xz)
T ()

0, en términos mas generales,

/(x,)

xn+l=xn—fv(x) n=123...
n

El algoritmo de Newton-Raphson se usa ampliamente debido a que al menos
en la vecindad cercana a la ralz, converge mas ampliamente que muchos otros
métodos. El método, ademas es cuadraticamente convergente, con lo que se
quiere decir que el error en cada paso se aproxima proporcionalmente . al
cuadrado del error def paso anterior. El resultado de esto es que el nimero de
cifras decimales de precision casi se duplica en cada iteracion, Sin embargo,
esto se compensa con la necesidad de evaluar dos funciones en cada paso,
f(xn) y F(xp). A continuacion se muestra un diagrama de flujo en el.cual se



sugiere una secuencia de calculos para la aplicacion del método de Newton-
Rapshon para determinar una raiz de f(x) = 0, dado un valor de x4, que esté

razonablemente cercano a la raiz. El método puede converger a una raiz
diferente de la esperada o divergir si el valor de inicio no esta lo

suficienlemente cercano a la raiz.

Itolerancia = tol

X1 = X2 ]

X2 = X1 - fx4)/ Fxq)




APENDICE: B

DEMOSTRACIONES

Taitel y coautores dan el siguiente criterio al cual el flujo burbuja ocurre:
1

2 I"
R J 436 M

Despejando D:

'
2,2 |
(n")'*[““’l’—‘ﬂw] =436

(/’L - p‘;)a'
%
D=190 {Q&’;&Jg} ..... (2)
P8

Haciendo D = dpy,

(o, po)o ]’
dmm = 19'0 {’fi‘:;&-a-]
P8



+ Obtencion de la ecuacion No 3.34

El gasto volumétrico a través de la seccion c-c” nos da:

(Vs + Vso)A =VngreAre + (A - Al VRyp-vig) (1)
Por otro lado, la aplicacion de! Teorema de Bernoulli en la region alta de la
burbuja de Taylor nos da la velocidad relativa de ia pelicula de liquido a la

punta de la burbuja que es:

Woesvyptvr=@olds L (2)

Donde L es la distancia de la punta de la burbuja al punto de interés.

Sustituyendola ec. No. (2) en la ec. No. (1) y despejando L se tiene que:

H
L = s v Vagrs (V:;I +V, sa)
¢ Zg " 4“ - A"] A - AT}J .....

Considerando que;
HyursA = A~ Ay
y expresandolo como:
Arg=A-Hy.Tp
= A1 -HnLte)
ademas de que;
Vst tVsG = Vi

Laec. No. (3) puede expresarse como:

) ]2

I [ Vit v
L= vy 4 (g et
20l H VLTB ( W'm) Hyw J
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