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RESUMEN

Esta tesis presenta una modificacién del trabajo
bropuesto por Stonerm, el cual permite simular el
comportamiento en régimen permanente de un sistema de gas
integrado por tuberfas, compresores, valvulas y en general

todo tipo de elemento que pueda ser representado por una

ecuacién en funcién de la presién y el gasto.

La modificacién consiste en reemplazar algunas de las
ecuaciones de los elementos que integran el sistema de gas
por ecuaciones de flujo multifasico, de tal forma que éste
método pueda ser aplicado a sistemas de recoleccién de
hidrocarburos, en los cuales puede incluirse el yacimiento,

y los estranguladores de un pozo.

Finalmente se presenta la aplicacién del procedimiento
propuesto en parte de una red superficial ubicada en el campo
Luna, perteneciente al Distrito de Comalcalco , asif como en
un pozo del campo Tecominoacdn y en otro del campo Cardenas,
ambos pozos pertenecientes al Distrito Cardenas, estos

Distritos pertenecen a la Regién Sur.

€ Referencias al Final



INTRODUCCION

El estudio del flujo de dos fases aplicado a redes de
tuberfas ha tenido poco desarrollo en la actualidad a pesar
de que los sistemas de recoleccion de hidrocarburos en la
industria petrolera operan comunmente en dos fases. Esto es
debido probablemente a que los modelos de flujo multifasico
desarrollados hasta hace algunos afios estan basados en
procedimientos empiricos. Actualmente, se han desarrollado
modelos los cuales son completamente analiticos y se les ha

dado el nombre de modelos mecanisticos.

En 1975 Yocum‘?

presenté un método para el andlisis de
sistemas de recoleccién. Sin embargo, en su trabajo no
plantea abiertamente el método y tampoco indica como alcanzar

convergencia.

En 1975 Gould y Ramseym realizaron un analisis del uso
de la ecuacién de Panhandle, modificada por un factor de
eficiencia, para la determinacién de las caidas de presién en
flujo de dos fases y sugieren que los métodos desarrollados
para el andlisis de sistemas de una fase se podrfan aplicar
para sistemas de dos fases cuando éstos manejan gas
primordialmente (R >= 10,000 pie’/bl).

En 1990 la compafifa Simulation Sciences Inc.“)

desarrollé un programa de cémputo llamado PIPEPHASE el cual
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permite simular el flujo de fluidos en el sistema de
produccién :

a) Desde el fondo del pozo al tanque de almacenamiento

b) En Redes incluyendo el yacimiento, combinacién de

tuberias verticales, tuberias horizontales,
estranguladores, separadores, enfriadores,
calentadores, compresores, valvulas,

En cuanto a los tipos de fluidos puede manejar aceites
negros, gas y condensado, vapor y flujo en una sola fase.
Presenta la alternativa de realizar el calculo de Ilas
propiedades de los fluidos mediante un anélisis
no-composicional o un andlisis composicional en cuyo caso se
cuenta con varias ecuaciones de estado.

Para cuestiones de calculo se  tienen diferentes
correlaciones de flujo multifasico incluso métodos” hibridos,
de igual modo se cuenta con diversas ecuaciones para el
célculo del coeficiente de transferencia de calor.

Al parecer éste es un programa muy completo, sin embargo,
debido a su reciente aparicién en el mercado y a que éste es
un programa que se renta no se tiene informacién técnica en

lo referente a los algoritmos que emplea para los calculos.

En 1990 la compafifa Scientific Sot‘tware-lntercomp(ﬁ)
desarrollé6 un programa de cémputo llamado MNET el cual es un
modelo de simulacién de redes de tuberias que manejan flujo
multifdsico en régimen permanente. Este flujo puede ser

simulado desde el yacimiento a través de pozos y sistemas de
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recoleccién y distribucién de hidrocarburos.

MNET puede manejar aceites negros, volatiles y de gas y
éondensado; el calculo de las propiedades de los fluidos lo
lleva a cabo mediante el uso de correlaciones para el caso de
los aceites negros y para el caso de los aceites volatiles y
de gas y condensado tiene la alternativa de elegir entre
diferentes ecuaciones de estado para determipnar las
propiedades en base a la composicién.

MNET cuenta para el célculo de las caidas de presién con
diferentes correlaciones de flujo multifasico incluyendo
dentro de éstas, correlaciones de tipo mecanistico.

Este programa tiene aproximadamente tres afios que se dié
a conocer comercialmente por lo que no se cuenta con

informacién referente a su desarrollo tetrico. .

En México se han desarrollado diferentes programas de
computo para poder realizar simulaciones del flujo de los
fluidos en tuberias con flujo multifasico. Los programas con
los que se cuenta permiten simular el flujo de los fluidos en
las tuberfas que se desee, sean estas tuberias verticales o
tuberias horizontales, o bien realizar simulaciones desde el
yacimiento hasta las condiciones de separacién, esta
simulacién se lleva a cabo de manera integral. Dentro de los
que realizan analisis integral se cuenta con programas que
tienen la posibilidad de incluir uno o varios pozos en los
célculos, sin embargo el procedimiento que siguen es por tubo

y requieren de mucha memoria y tiempo de calculo. Existen
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otros programas cuyo procedimiento de célculo se basa en la
teorfa de Analisis Nodal, tomando como nodo solucién
cualquier punto del sistema.

El analisis nodal permite determinar los diametros
6ptimos de las tuberias para producir el maximo gasto; y el
efecto del cambio de la T.P., de la linea de descarga, o del

estrangulador sobre el gasto.

Los programas que se han desarrollado en el Instituto
Mexicano del Petréleo para realizar analisis integrales se

basan en el siguiente procedimiento:

a) Se toma como punto de partida el gasto méaximo
que se espera obtener del pozo

b

~

A partir del gasto dado se calcula la presién de

fondo fluyente

c) Con la presiéon de fondo fluyente se calcula la
presion de flujo en. la boca del pozo, haciendo
uso de alguna correlacion de flujo multifasico
para tuberias verticales. El valor obtenido
representa la presién antes del estrangulador.
Si con el gasto que se estableci6 en el inciso
(a) el pozo no fluye se debe reducir el gasto e
ir al inciso (b).

d

Aplicando una correlacién para flujo multiféasico
en tuberfas horizontales, y empezando los
célculos con la presién en el separador, se

obtiene la presién en la boca del pozo corriente
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f}

aba jo del estrangulador, necesaria para
transportar la produccién a través de la linea
de descarga.

Se compara la presion obtenida en el inciso (c}
con la obtenida en el inciso (d) con el fin de
determinar si se cumple la condicién de flujo
critico a través del estrangulador, para ésto se
toma el valor que proporcione el autor de la
correlacién que se vaya a utilizar.

Si se tiene flujo critico se calcula el didmetro
del estrangulador con la ecuacién seleccionada,
en caso de que la condicién de flujo critico no
se cumpla y la presién del inciso {c) sea mayor
a la del inciso (d) se tiene flujo subscritico y
debera calcularse el didmetro del estrangulador
con una ecuacién para este tipo de flujo, sin
embargo, si la presién del inciso (¢) resulta
ser menor a la del inciso (d) entonces debe
reducirse el gasto y regresar al inciso (b).
Una vez que se ha obtenido, para un gasto dado,
el didmetro del estrangulador y la presién de
flujo en la boca y en el fondo del pozo, se
imprimen esos resultados. El paso siguiente para
obtener una curva del comportamiento del sistema
se debe reducir el gasto y efectuar nuevamente
los calculos. El proceso termina cuando el gasto

es reducido a un limite fijado.
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Entre los programas que mdas se utilizan en México para

realizar simulaciones se tienen los siguientes :

PROGRAMA PARA EL DISENO DE TUBERIAS DE PRODUCCION Y
LINEAS DE DESCARGA'® este programa fué realizadé por Acufia
R.A. y permite analizar de manera integral el flujo de los
fluidos desde el yacimiento hasta las baterias de separacién
incluyendo a los estranguladores. Este programa utiliza la
correlaciébn de Vogel para el calculo de la presion de fondo
fluyendo, el método de Orkiszewski para el célculo de las
cafdas de presién en la tuberia vertical, el método de Eaton
B.A. para el calculo de las caldas de presién en tuberfas
horizontales y la ecuacién de Ashford F.E. para Ila

determinacién del didmetro del estrangulador

FLUPRODm permite analizar de manera integral el flujo
de los fluidos desde el yacimiento hasta las baterias de
separacién. Algunas de las diferencias de este programa con
el realizado por Acufia R. A. son : la seleccién automatica de
los métodos de calculo de cafdas de presién que mas se
ajustan a datos medidos, la programacién de correlaciones
para el calculo de las propiedades PVT en funcién del perfil
de temperatura determinadas en forma exponencial; asf como la
incorporacién del anéalisis del efecto de los disparos sobre
la productividad de los pozos que incluye el dafio a la

formacién.
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FLUMUL®

permite determinar las caidas de presién en
tuberias. Cuenta con diferentes correlaciones de flujo
multifasico tanto para tuberfas verticales como para tuberias
horizontales, para el cdalculo de las propiedades de los
fluidos se utilizan correlaciones para aceites negros
Unicamente.

FLUAOG'”

permite analizar el comportamiento de flujo de
aceite volatil o gas y condensado en instalaciones de
produccién desde el fondo del pozo hasta la llegada de los
fluidos a las baterias de separacion, considerando
estranguladores y potencial del yacimiento. Este programa
hace uso de la ecuacién de estado de Peng-Robinson para
calcular la fraccion molar del liquido y del vapor de la
mezcla con la cual se calculan las propiedades de los
fluidos. En los calculos se considera que la mezcla de
hidrocarburos es de composicién constante . Debido a que el
procedimiento que utiliza el programa se basa en la
composicién de la mezcla de hidrocarburos se puede utilizar
también para los aceites negros, siempre y cuando se cuente
con la composicién de la mezcla.

FLucoM™®

permite calcuiar las caldas de presién en
tuberias verticales que transportan aceite volatil o gas y
condensado, considerando la existencia de flujo multifésico
con cambio de composicién de la mezcla de hidrocarburos en

cada segmento de la tuberfa en el que se realicen los

calculos. Este programa hace uso de la ecuacién de estado de
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Peng-Robinson para calcular la fraccién molar del liquido y
del vapor de la mezcla con la cual se calculan las
propiedades de los fluidos, también presenta la opcién de
poder utilizar alguna de las siguientes correlaciones para el
célculo de las caidas de presién : Orkiszewski, Hagerdon y
Brown, Poettmann y Carpenter, Baxendell y Thomas, Fancher y

Brown, Duns y Ros.

Tanto FLUCOM como FLUAOG pueden utilizarse para aceites
negros si se cuenta con la composicién de la mezcla de
hidrocarburos.

MULFAas™

permite calcular las caldas de presién en
tuberfas verticales permitiendo la seleccién automéatica o
manual de los métodos de célculo de caidas de presiéon que mas
se ajusten a datos medidos, la programacién de correlaciones
ﬁara el calculo de las propiedades PVT en funcién del perfil
de tempearatura determinada en forma exponencial o lineal, la
determinacién de las caidas de presibn para uno o varios
gastos, la presentacion de tablas que muestran el didmetro
interior y el peso de las tuberias que se vayan a introducir.
Durante el momento de la ejecucién Mulfas presenta una
pantalla en donde se puede observar como van variando los
patrones de flujo asf como la presién, la temperatura y
algunas de las propiedades de los flufdos tales como la
viscosidad del aceite, el factor de volumen del aceite, y la

relacién de solubilidad del gas.
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El modelo propuesto en este trabajo es una extensién al
procedimiento que publicé Stoner en 1970 para analizar
sistemas que manejan gas, (éste a su vez fué una extensién de
trabajos presentados sobre el andlisis de sistemas de
distribucién de agua y estda basado en un sistema de
ecuaciones que simulan el flujo de gas en redes de tuberias),
y tiene como finalidad aplicar la teoria de redes de una sola
f;ase al flujo multifasico y al mismo tiempo proporcionar una
herramienta préactica y que no consuma mucho tiempo de
cémputo, caracterfsticas de las cuales carecen los programas
que realizan analisis integrales en México.

El modelo es capaz de realizar simulaciones integrales,
- utilizando ecuaciones del yacimiento, correlaciones de
flujo muitifasico para tuberias horizontales y tuberias
verticales, ecuaciones de estranguladores -, o bien puede
analizar los nodos y conectores que se desee; de esta
manera pueden realizarse simulaciones en sistemas sencillos o
en redes con muchos nodos.

Las correlaciones de flujo multifasico que utiliza el
modelo son la de Poettmann y Carpenter, y Baxendell y Thomas
para el caso de las tuberfas verticales y las de Bertuzzi,
Eaton y Martinelli, para tuberias horizontales. Estas
correlaciones fueron elegidas debido a que son faciles de
utilizar y por sus caracteristicas son las que se pueden
adaptar mas facilmente al método de Stoner debido a que
practicamente con sélo una ecuacién se puede determinar el
gasto. De comprobarse que la teorfa de redes de una fase es

aplicable al flujo multifdsico se puede en trabajos
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posteriores a esta tesis implementar  otros tipos de
correlaciones.

Debe quedar claro que no obstante que el modelo
propuesto en este trabajo maneja el concepto de nodos no se
basa en un analisis nodal, sino que se basa en un sistema de
ecuaciones que simulan el flujo multifdsico en redes de
tuberias.

El procedimiento fué programado en Turbo Pascal V en una
computadora personal PRINTAFORM, con un procesador 8086 y una

velocidad de procesamiento de 10 Mhz, compatible con IBM.
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TEORIA

En este capitulo se presenta una breve exposicién de las
ecuaciones que se emplearon para el desarrollo del modelo que
se presenta en esta tesis, asi como las razones por las

cuales fueron seleccionadas.
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COMPORTAMIENTO DEL FLUJO AL POZO

La capacidad que tiene un yacimiento para aportar
fluidos depende de las caracteristicas de la formacién y de
los fluidos producidos, asi como también si el pozo productor
se encuentra dafiado o no. Diversos investigadores han
realizado estudios acerca del célculo de la capacidad del
yacimiento para aportar fluido, sin embargo, el estudio

realizado por VOGEL“Z)

es uno de los mas aceptados por su
sencillez y buenos resultados.

Vogel obtuvo una curva adimensional para determinar la
capacidad del yacimiento en base al analisis de diferentes
curvas de comportamiento de flujo obtenidas para pozos
productores de varios yacimientos ficticios. Estos pozos se
encontraban en yacimientos donde la presién era menor a la de
saturacién y cuyo mecanismo de empuje era por gas disuelto.

Esta curva se presenta en la figura (2.1) y puede ser

representada matemdticamente por la siguiente ecuacién :

7/ Q= 1-0.2(Pwt/Pws)-0.8(Pwt/Pws)® e (2.1)

qO max

Para determinar la capacidad de flujo del yacimiento es
necesario contar con la prueba de produccién de un pozo, para
poder evaluar primero 4o Y posteriormente poder calcular

el flujo de aceite (qo).

q =4q

( 1-0.2(Pws/Pws)-0.8(Pwe/Pws)®) ..o (2.2)
o max
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FIGURA 2.1

COMPORTAMIENTO DE AFLUENCIA AL POZO DE UN
YACIMIENTO CON EMPUJE POR GAS DISUELTO




La ecuacién de Vogel es valida sélo para cuando el
yacimiento es saturado. Si el yacimiento es bajosaturado se
utiliza una expresién muy simple para el calculo de Ila

capacidad de flujo, ésta es :

9 = J (Pws~Pwf)  ........ . (2.3)

A continuacién se presenta una ecuacién general para el
calculo de capacidad de aceite, la cual es muy util debido a
que abarca la posibilidad del yacimiento bajosaturado y
saturado. Esta ecuacién se puede utilizar siempre que Pws sea
mayor a la Pb, en caso contrario debe usarse la ecuacién de
Vogel.

El procedimiento para utilizar esta ecuacién es el
siguiente :

- Contar con una prueba de produccién

- Si la prueba de produccién se realizé arriba

de Po, J se calcula de la siguiente manera :

(Pr-Pwr)

~ Si la prueba de produccién se realizé abajo

de Pb, J se calcula de la siguiente manera :

9

Pws = Pt + Po/1.8 |1 -0.2(Pwr/P) - 0.8(Pwr/Py)?

J =
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~ Si la Pwr a la que se va a calcular el gasto
de aceite es mayor a Pb entonces el gasto se
calculard con la ecuacién (2-3), en caso
contrario el gasto de aceite se calculard

de la siguiente manera :

qb = J(Pws=Pwr)
= 3B
Ymax = % * 178

2
9y = * 9 .. -9 [ 1 - 02Puespe) - 0.8(PuerPe)? |

ceeennne (2.4)
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COMPORTAMIENTO DE FLUJO EN TUBERIAS VERTICALES -

Es muy importante poder conocer como ‘se comportan los
fluidos dentro de la tuberfa vertical debido a que la mayor
parte de la presién disponible para llevar los fluidos del
yacimiento hasta los separadores se consume en dicha tuberfa,
es por esta razén que desde hace ya muchos afios ha sido tema
de estudio por diversos investigadores la determinacién de
las pérdidas de presién en tuberfas verticales.

Muchas han sido las correlaciones que se han
desarrollado y como es légico cada nueva correlacién intenta
cubrir y mejorar lo que las anteriores han realizado por esta
razén las correlaciones existentes para la determinacién de
las pérdidas de presién en tuberfas verticales se han
clasificado en tres tipos bien definidos:

TIPO 1.- No se considera resbalamiento entre Ilas
fases. Las pérdidas por friccibn y los efectos del
colgamiento se expresan por medio de un factor de friccién
correlacionado empiricamente. No se consideran patrones de
flujo.

TIPO 2.- Se toma en cuenta el resbalamiento entre las
fases. ElI factor de fricciébn se correlaciona con las
propiedades combinadas del gas y liquido. No se distinguen
regimenes de flujo.

TIPO 3.~ Se considera resbalamiento entre las fases. El
factor de friccién se correlaciona con las propiedades del
fluido en la fase continua. Se distinguen diferentes patrones

de flujo.
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POETTMANN Y CARPENTER''®

fueron unos de los primeros
investigadores que incursionaron en el desarrollo de
procedimientos émpiricos para la determinaciéon de las cafdas
de presién en tuberias. Ellos desarrollaron una ecuacién a
partir de un balance de energia entre dos puntos de la
tuberia de produccién; esta ecuacién proporciona resultados
que no son tan buenos como los de algunos investigadores
posteriores pero se ha comprobado que en algunos casos da muy
buenos resultados y ademas es facil de utilizar debido a que
practicamente con sé6lo una ecuacién se puede determinar la
cafda de presibn o el gasto, ésto es debido a que no se
consideré durante su desarrollo el resbalamiento entre las
fases ni los patrones de flujo, por esta razén fué elegida
para aplicarse al método de Stoner, ~ este método utiliza una
s6la ecuacién para la determinacién del gasto a través de
diferentes elementos de flujo -.

La correlacién de Poettmann y Carpenter (Fig. 2.2)
pertenece a las correlaciones del tipo 1 y en caso de que al
adaptarse en el método de Stoner proporcione resultados
satisfactorios, que no difieran en mas de un 5 % con respecto
a los cdlculos tradicionales, se considerard aceptable por lo
que en trabajos posteriores a esta tesis se puede intentar
adaptar las correlaciones tipo 2 y tipo 3; las cuales

involucran mas de una ecuacién.

La ecuacién de Poettmann y Carpenter es :

AP 1 fip(qo M)Z
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expresada en términos de la capacidad de flujo queda :

0.5

144(AP/AH) - pns 2.979x10° pns d° |-
Qo= 2 essessane (2.6)
M" ftp .
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BAXENDELL Y THoMAs"?

, extendieron el trabajo de Poettmann y
Carpenter para ser aplicable a pozos con altos gastos y flujo
por el espacio anular. La diferencia con la ecuacién (2.5) es

la forma en la que se obtiene el factor de friccién ftp.

{Fig. 2.3)
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COMPORTAMIENTO DE FLUJO EN ESTRANGULADORES

Cuando se tiene colocado un estrangulador en un pozo,
solamente pueden existir dos tipos de flujo : Flujo critico o
Flujo subcritico. Cuando se tiene flujo critico, el gasto que
pasa a través del estrangulador alcanza un valor méaximo con
respecto a la presién que existe antes del estrangulador
{corriente arriba). Los fluidos que fluyen por el
estrangulador durante este flujo alcanzan la velocidad del
sonido ésto implica que las perturbaciones que existan
después del estrangulador (corriente abajo), no se propagaran
corriente arriba. Por lo tanto un decremento en la presién
corriente abajo no har4 que el gasto se incremente.

Si la presién  corriente abajo es gradualmente
incrementada, el gasto o la presién corriente arriba no
variardn hasta que el limite del flajo critico~subcritico sea
alcanzado, si este limite es rebasado por la presién
corriente abajo, tanto el gasto como la presién corriente
arriba se verdn afectadas y la velocidad de los fluidos que
pasen por el estrangulador ya no seri la del sonido. El gasto
dependerd entonces de la presién diferencial (Presién
corriente arriba - Presién corriente abajo) y los cambios en
la presién corriente abajo, afectaran la presién corriente
arriba. Este comportamiento es caracteristico del flujo
subceritico.

Numerosos investigadores han estudiado y desarrollado
correlaciones acerca del flujo critico, sin embargo, pocas

15)

correlaciones hay como la de ASHFORD-PIERCE' que definan el
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ilmite del flujo critico-subcritico y sobre todo que permitan
calcular el comportamiento tanto en flujo critico como en
flujo subcritico.

La ecuacién desarrollada por Asfhord Y Pierce (ec 2-7)
para el calculo del gasto de aceite contempla un término
conocido como coeficiente de descarga, que no es mads que un
coeficiente de ajuste que se introdujo para ajustar los datos
medidos en campo con los obtenidos por su ecuacién, de tal
modo que este coeficiente varfa para cada estrangulador que
se utilice.

La ecuacién (2-8) se emplea para calcular la relacién de
presién critica Xc y es por ensayo y error.

Si el valor de X (ec. 2-7.6) es mayor que Xc el flujo es
subcritico.

Si el valor de X (ec. 2-7.6) es menor o igual que Xc el
flujo es critico y X tomara el valor de Xc en la ecuacién

(2-7.7).

= 2 o
q,= 1.9706 c, d creveenns (27)

« = (Bo + WOR )'? oo (2-7.1)

Al = -82:4.7ro + 0.01353 7z R + 67 WOR_ (2-7.2)

62.4 Yro + 0.01353 ¥g Rs + 67 WOR

A2 = 0.00504 (T1+460) Z1 (R-Rs) ... (2-7.3)
K = --Sp_ ree (2-7.4)
Cv
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A3 = -—I-S—_ ..... (2"‘7.5)

) 0.5
[ (Az/Aa)(l-X 3y 4 P1(1~X) ]

B = AL s i/x N Ry It ) I
1+(A2/P1)X S e BT :

13.(_ .t) Bi .'.El'.‘_. u x‘“ “’“) ;_"(i;Xb)
Xc = . .. (2-8)
0.5 1 + R(p.t)X-l/n 2 x(n*l)/n . -

R(p,t) = -be2-TL 21 gy X (2-8.1)
P1 Tes . 5.615

- ILn -



COMPORTAMIENTO DE FLUJO EN TUBERIAS HORIZONTALES

A pesar de que las pérdidas de presién en una tuberfia
horizontal no son tan severas como en la tuberia vertical,
debido al gradiente de elevacién, una gran cantidad de
investigadores han trabajado al respecto.

Para la determinacién de las pérdidas de presién en
tuberfas horizontales s6lo se consideran las pérdidas que son
ocasionadas por la friccibn y por la aceleracién. En el
cédlculo de las pérdidas de presién por friccién se empleé la
correlacién de BERTUZZI(“'), y para el calculo de las
pérdidas por aceleracién se utiliz6 la correlacién de
eEATON!'” para la cual el célculo del colgamiento se hiz6 a

través de la  correlacion de  MARTINELLI"®.

Estas
correlaciones no consideraron durante su desarrollo la

determinacién de los patrones de flujo.

Las correlaciones anteriores proporcionan buenos
resultados, en muchos casos logran buenos ajustes , son
faciles de utilizar y al conjuntarias practicamente con una
s6la ecuacién se puede determinar _la caida de presién total o
el gasto, y al igual que en tuberias verticales, por esta
razén fueron elegidas para aplicarse al método de Stonerm,-—

este método utiliza una sola ecuacién para la determinacion

del gasto a través de diferentes elementos de flujo -.
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La caida de presién total esta dada por la siguiente -
ecuacioén :

AP__ _ _174.158 ftp Wm~
AL

. (2-9)
pns ds (1-Ex )

expresada en términos de la capacidad de flujo queda

(AP/AL) pm_d° (1-Ek)}

o = P ... (2-10)
174.158 ftp M

M = 350.5 y__ + 0.0764 R y_ + 350.5 ¥y WOR ... (2-10.1)
ro g w
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METODO DE STONER

En 1969 M.A. Stoner“) desarrollé un método con el cual

pueden disefiarse sistemas de recoleccién o d

istribucién de

gas, haciendo uso de ecuaciones que simulan el flujo en estos

sistemas.

La teorfa que se presenta a continudcién es el

procedimiento que siguié el autor para desarrollar su modelo,

la diferencia es que las ecuaciones que se citen

corresponden

a flujo multifasico y no a una sola fase como lo h|z6 él.
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Considérese un sistema de produccién de aceite y gas
como el mostrado en la figura (2.4), en el cual el régimen de
flujo es permanente. Cualquier sistema de este tipo puede ser
descrito mediante el uso de nodos y conectores figura (2.5).
Los nodos representan puntos donde uno o mas conectores
terminan, o en donde el flujo entra o sale del sistema. Los
conectores son el conjunto de todos los elementos que pueden
ser incluidos en un sistema y a través de los cuales hay un
intercambjo de masa de un nodo a otro.

Los elementos que se usardn en este modelo son
yacimientos, tuberfas verticales, tuberfas horizontales y
estranguladores.

En un sistema como el de la figura (2.4) la ecuacién de
continuidad debe de cumplirse en cada uno de los nodos. Esta
ecuacién establece que el flujo neto de los gastos que maneja
un nodo a través de sus conectores mas el gasto que entra o
sale del sistema en este nodo debe ser igual a cero,
matematicamente esta ecuacién se expresa :

Fo= 7 Qy* Qs (21D)

e ¢ 1EN

Cada tipo de conector existente en el sistema puede ser
representado por una ecuacién que asocie el gasto (ql J) en
funcién de las presiones en los nodos ij. (Eecs. 2.3, 2.4,
2.6, 2.7, 2.10). Estas ecuaciones representan el modelo
matematico para cada tipo de conector.

Si la expresién (2.11) es aplicada a todos los nodos

del sistema y se sustituye la ecuacién de flujo de cada
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REPRESENTACION DE UN SISTEMA DE
PRODUCCION DE GAS Y ACEITE
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= SEPARADOR [———— ACEME
o — be/ o . e e
=
J
~
e TUBERIA
VERTICAL *
— >
- > YACIMIENTO
—> < >
POZO
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FIGURA 2.5

REPRESENTACION DEL SISTEMA DE PRODUCCION
DE GAS Y ACEITE A TRAVES DE NODOS' Y
CONECTORES




elemento conectado a los nodos, el gasto qlJ es eliminado
qbteniéndose asl un conjunto de ecuaciones simultaneas no
lineales las cuales constituyen el modelo en régimen
permanente para los sistemas como el mostrado en la figura
(2.4).

Cuando los valores de todas las variables en el sistema
de ecuaciones son tales que todas las Fl son reducidas o
cercanas a cero se dice que el sistema estad balanceado y por
lo tanto los gastos externos (Q.I también lo estaran, es

decir :

Un sistema que en general consista de N nodos tendrd un
total de 2N variables. Por cada nodo habra una presién y un
gasto variables, es por esta razén que es necesario
determinar que variables seran la incégnitas debido a que se
debe tener un sistema de N ecuaciones con N incégnitas para
que se pueda resolver. La eleccién de las incégnitas no es
dificil so6lo hay que cuidar que las ecuaciones que conforman
al sistema con las variables seleccionadas sea linealmente
independiente.

Debido a que la sumatoria de los gastos externos es
cero, s6lo se pueden asignar gastos a N-1 nodos dejando un
gasto al menos como incégnita.

Es también necesario que al menos la presién de algun
nodo sea especificada con la finalidad de que sirva como

referencia para el sistema.
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SOLUCION ‘AL SISTEMA DE ECUACIONES NO LINEALES

Al sustituir las ecuaciones de cada conector en la
expresién (2.11) se obtiene un sistema de ecuaciones no
lineales. Actualmente uno de los mejores métodos para
resolver este tipo de sistemas es el de NEWTON RAPHSON"'?.

El método de Newton Raphson determina una correccién
lineal al valor de las incognitas de acuerdo a un proceso
iterativo. Las incégnitas son denotadas por X y los valores
de las incégnitas ya corregidas en la iteracion K+l esta dado
por

. (2.13)

donde el término de correcién (Axl) es determinado
resolviendo el conjunto de ecuaciones simultaneas lineales

dadas por la siguiente expresién :

las derivadas —g}-‘:i— se obtienen derivando las ecuaciones de
i

continuidad de cada nodo. (En el Anexo B se encuentran las
derivadas de los  conectores utilizados). Los valores
numéricos de F‘| son obtenidos al sustituir los valores de
las variables fijadas y los valores actuales de Ilas
incégnitas en dichas ecuaciones. Este procedimiento es
iterativo y es repetido hasta que los valores de FJ son

reducidos a algin limite tolerable.
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Este método requiere que se proporcione un valor inicial
a las Incégnitas.

Para. prevenir que el método dilate en converger, Stoner
encontré que la ecuacién de correccién bdsica puede ser
modificada  introduciendo un factor de - aceleracién «,
aplicado al término de correccién Xl, la ecuacién (2.14)

é{ueda :

+ aXX o L (2015)

Stoner comprobé que el factor de aceleracién « puede
acelerar considerablemente la convergencia consiguiendo con
esto reducir el nimero de iteraciones.

Para flujo en una s6la fase Stoner propuso utilizar en
las dos primeras iteraciones un valor del factor de
aceleraciéon (a) de 0.5 y para las demas iteraciones un valor
de a« = |, estos mismos valores se utilizaran para flujo
multifdsico, sin embargo, si se llegara e tener problemas de
divergencia, se recomienda probar el esquema que realizé
Stoner para diferentes valores del factor de

aceleracion.

- IL18 -~



MODELO PROPUESTO

El modelo propuesto en este trabajo es una extension al
método de Stoner, introduciendo en lugar del flujo de gas el

flujo multifésico.

Las correlaciones desarrolladas para flujo multifasico
en tuberias se aplican para resolver una ecuacién
diferencial, la cual fué desarrollada en base a la ecuacién
general de energia , por lo que requieren que las condiciones
en los extremos de una seccién no varien considerablemente.
La mayoria de las correlaciones desarrolladas consideran
durante los calculos que las condiciones medias y las
propiedades de lo fluidos calculadas a estas condiciones

sean representativos de toda la seccién.

Las tuberfas con las que se cuenta en la industria
petrolera para transportar los hidrocarburcs desde el
yacimiento hasta la bateria de separacién tienen grandes
longitudes, por esta razén para el calculo es necesario
dividirlas en tramos cortos, con el objetivo de que las
condiciones en los extremos de cada tramo no varien
considerablemente y poder asf{ resolver la ecuacién
diferencial. Esto significa que para calcular las caidas de
presién en una tuberia se requiere de ir analizando tramo a

tramo hasta alcanzar la longitud total de la tuberia.
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Para el desarrollo del modelo se consideré un sistema de
produccién gas-aceite  conformado  por los siguientes
elementos : yacimiento, tuberfas verticales, estranguladores
y tuberfas horizontales y se realiz6é una seleccion de entre
las diferentes ecuaciones existentes en la literatura que los
representara, en funcién de la presiéon y el gasto, y ademés
se pudieran aplicar en forma practica al método de Stoner.
(En el capitulo 2 se presentan las ecuaciones que se

seleccionaron asf como la descripcién del método de Stoner).
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SUPOSICIONES :

Para poder desarrollar el modelo fué necesario realizar

las siguientes suposiciones :

1.- El gasto que entra a cada nodo se
considera  positivo y el que sale
negativo.

2.~ La temperatura se comporta de forma

lineal.

3.- Sélo se manejaran tubertas horizontales y
verticales.

4.~ Para el «caso de las tuberias las

propiedades de los fluidos se calcularan
a las condiciones medias, es decir, la
longitud del tubo o conector se divide
entre dos y en este punto se obtendran
las propiedades.

5.~ Para el caso de las tuberias verticales y
horizontales las ecuaciones de flujo
multifésico utilizadas determinan la
capacidad de flujo de toda la tuberfa, en
un solo calculo, es decir, consideran la
longitud total de la tuberia y la presién
a la entrada y salida de la misma sin
necesidad de hacerlo por incrementos
pequefios como se hace de manera

tradicional.
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TUBERIAS

Como primer paso las ecuaciones correpondientes tanto
para tuberifas verticales como para tuberias horizontales se
expresarén en funcién del gasto de aceite (qo) debido a que
normalmente se denotan en términos de la caida de presién en

la tuberia (Ap/AL).

Ap se consider6 como el abatimiento de presién

existente en los extremos de la tuberfa (P1-P2)

AL se consider6 como la longitud total de Ila
tuberfa, L

Posteriormente, como parte del método de Stoner se

derivé la ecuacién de q, con respecto a Px' Py ¢q

2 [+]

considerando a todos los demds términos que aparecen en las

ecuaciones como constantes.

TUBERIAS VERTICALES
Las ecuaciones que se utilizaron fueron las

desarrolladas por Poettman y Carpenter y Baxendell y Thomas.
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TUBERIAS HORIZONTALES
Las correlaciones que se utilizaron fueron las

(10}

desarrolladas por Bertuzzi , Eaton Martinelli(m. La

($))]

y
correlacién de Bertuzzi se empleé para calcular las pérdidas
por friccién, la de Eaton se empleé para calcular las

pérdidas por aceleracién y la correlacién de Martinelli para

determinar el colgamiento.
ESTRANGULADORES

La ecuacién que se utilizé para determinar el gasto de
aceite a través de los estranguladores fué la desarrollada

(9). Esta ecuacién se derivé con respecto a

por Ashford-Pierce
la presién corriente arriba (P1) y a la presién corriente
abajo (P2) del estrangulador asi como al gasto de aceite q,

considerando todos los dem&s términos que aparecen en la

ecuacion como constantes.
YACIMIENTO

Para el calculo del gasto de aceite a través del
yacimiento se utilizé la ecuacién de Vogel(“y la ecuacién de
IPR Generalizada. Estas ecuaciones se derivaron con respecto
a la presién estatica (Pr) a la presién de fondo fluyendo
(ow) y al gasto de aceite (qo). Al igual que en los casos

anteriores los demas términos de las ecuaciones fueron

considerados constantes.
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INTRODUCCION DE LAS CORRELACIONES DE FLUJO MULTIFASICO ENEL

METODO DE STONER

Una vez que se conté con las ecuaciones de flujo
multifasico y sus correspondientes derivadas se aplicé el
método de Stoner, para ésto fué necesario desarrollar un
programa debido a la gran cantidad de céalculos que se
necesitaban realizar. El programa se probé por partes, debido
a su tamafio, primero con datos de la tuberla vertical y
posteriormente con datos de la tuberia horizontal.

En el caso de las tuberfas verticales al ejecutar el
programa éste corria, s6lo que no convergia el método de
Stoner. Lo primero que se creyé es que habrfa algin error “de
dedo” en la informacién que se proporcioné, sin embargo, se
revisé detenidamente y no se encontr6é nada. Posteriormente se
pensé que si el método no convergla era debido a que la
derivada obtenida de la ecuacién estaria equivocada, asi que
se procedi6 a revisarla sin encontrar error. La Gltima
posibilidad era que hubiera alguna falla en la programacién
del método de Stoner, sin embargo, se revisé linea por linea
sin encontrar aparentemente error alguno. La pregunta segufa
¢ Por qué no converge el método 7, tenfa que haber algo que
se estaba pasando por alto, por lo que se analizé nuevamente
la ecuacién de flujo multifdsico y surgié una posibilidad
para explicar la no convergencia, en la ecuacién hay un
término que se conoce como el factor de friccién de las dos

fases y se denota por rtp , - para la obtencién de este
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factor se siguié un procedimiento de ensayo y error debido a
que este término es funcién del gasto -, analiticamente su
obtencién no resulté ser problema, sin embargo, se observéd
que al obtener la derivada realmente ftp no era una constante
debido a que al variar las presiones durante cada una de las
iteraciones del método de Stoner su valor variaba, éste
podrfa variar desde un valor de 0.001 hasta 100 para el caso
de la correlacién de Poettmann y Carpenter y desde 0.001
hasta 0.0044 para la correlacién de Baxendell y Thomas. Si la
variacién de ft era la causa de la no convergencia sélo se
podria probar si al asignarle un valor constante el método
convergiera. Se asigné un valor de ftp de 0.001 y se corrié
nuevamente el programa y efectivamente el método convergia.

Que estaba ocurriendo 7?7, el método convergia pero la
solucién obtenida no era la correcta debido a que el valor de
ftp no era el real, sin embargo, la solucién no debia
diferir demasiado debido a que todas las demas variables
involucradas si habfan variado libremente, por B tal motivo se
consider6 que lo que se habfa hecho era meter la solucién
dentro de un entorno y esto se podria confirmar al introducir
como variables supuestas la solucién obtenida con ftp
constante y correr nuevamente el programa, pero ahora sin
mantener constante el valor de rtp es decir dejandolo variar
libremente. Lo que se obtuvo como resultade al realizar lo
anterior fué darse cuenta que la variacién de ftp seguia

afectando aunque ya no tanto como antes debido a que el

método tendia a converger pero no con una tolerancia
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aceptable, debido a ésto se Implementé un método de
interpolacién para el gasto, el cual resolvié el problema de
la convergencia del método teniéndose una tolerancia de hasta
0.004.

Se hicieron diferentes corridas y se obtuvo que el
procedimiento de interpolaciéon desarrollado permitia que el
método de Stoner convergiera hasta con tolerancias de 0.5,
asf mismo se observé que un valor bueno de ftp para fijarse
constante es de 0.001 para el caso en que se esté utilizando

la ecuacién de Poettmann y Carpenter y un valor de 0.0044

para el caso de la ecuacién de Baxendell y Thomas.

Al ejecutar el programa para el caso de las tuberias
horizontales se observ6é que apesar de que la ecuacién de
flujo para estas tuberias también contempla un factor de
friccién para las dos fases (ftp) no existia el problema de
la no convergencia y la respuesta que a ésto se le dié es que
el valor de ftp varfa en un rango de 0.004 a 0.1 lo cual
numéricamente no es una variacién muy grande y permite que el
método converja.

Una vez habiendo probado por separado el programa tanto
para tuberfas verticales como para tuberias horizontales se
corri6 considerando conjuntamente el yacimiento, la tuberia
vertical, el estrangulador y la tuberia horizontal ya como un
sistema, El yacimiento y los estranguladores no significaron
realmente ningin problema en cuanto a la convergencia del

método de Stoner.
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METODO DE INTERPOLACION
Considérese dos tuberfas en donde Pi1 y P3 son conocidos

y se tienen como incégnitas a P2, Q1 y Q3, como se muestra en

. ‘r Q
L Px !
1
d
1
L. l>2
2
d
2
P
3 Qa

al correr el programa dejando a f‘t como constante se obtiene

la figura.

un valor de P2, Q2 y Q3 que no son la solucién real, al
introducir estos valores como supuestos y volver a correr el
ﬁrograma dejando variable a ftp ocurre que el gasto de aceite
tiende a variar de una iteracibn a otra sin llegar a
estabilizarse, por tal motivo se recurri6é al siguiente

procedimiento (figura 3.1) :

1.~ Se toma un par de nodos empezando por uno
de los extremos del arreglo de tuberias

verticales, Nodo i y Nodo i+l.

2.— Se realizan las siguientes asignaciones y
céalculos

AP = 25

Px = Presion del nodo i+l

]
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Py = Px - AP
Pz = Py - Ap

3.- Con la ecuacién ( 2-6 ) se calculan los
gastos aceite Qx, Qy, Qz utilizando los
valores de las presiones (Pi,Px), (Pi,Py) ¥y

(Pi,Pz) respectivamente,

4.~ Se obtiene la presién en el nodo i+l, por
interpolacién o extrapolacién segin el valor

del gasto Qi

S.- Se repiten los pasos del (1) al (§) hasta
abarcar todos los nodos del arreglo de

tuberfas verticales.

6.~ Se aplica el método de Stoner.

7.- Si no se ha cumplido con la tolerancia en
el método de Stoner ir al paso (1) en caso

contrario imprimir resultados.
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N=No. NODOS

paTO

NO SE INTERPOLA
DEBIDO A QUE LAS
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y
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FIG. 3.1
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PROGRAMA D E COMPUTO

El objetivo de este programa es poder analizar de una
manera integral el flujo de fluidos en pozos petroleros,
entendiendo por integral el estudio conjunto del yacimiento,
tuberfas verticales, estranguladores, lineas de escurrimiento
y presién de separacién.

A diferencia de otros programas desarrollados con
anterioridad este utiliza el método de Stoner, el cual fué
desarrollado para utilizarse en flujo de redes en una sola
fase y, que en este trabajo se modificé para manejar flujo

multifasico.

El programa fué desarrollado en Turbo Pascal V en una
computadora de tipo personal ( Printaform ) compatible con

IBM.
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DESCRIPCION :

El programa estd conformado por tres modulos principales
1.- Captura de datos 2.~ Método de  Stoner

3.- Resultados

CAPTURA DE DATOS :

La captura de datos se presenta en la figura (I)' y
puede ser hecha a través del teclado o mediante un archivo,
recomendandose esta segunda opcién por la gran cantidad de
informacién que se maneja y para hacer mas versatil la

operacioén del programa.

La informacién basica que se requiere es la siguiente :

Numero de nodos ..........co...ee. (NN)
Niumero de conectores.............. {NC)
Relacién Gas-aceite........ verenno(RP)
Porcentaje de agua....... Ceeseanes (WOR)
Densidad APL.........ccocovennee. (API)
Densidad relativa del gas......... (DRGT)
Presién a condiciones base........(PB)

Temperatura a condiciones base....(TB)

* Anexo C
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En cuanto a la informacién de los nodos sélo puede haber
una incé6gnita y esta serid la presiébn o el gasto, por lo que
al fijarla se deberad proporcionar el valor de la variable

conocida.

Con lo que respecta a la informacién de los conectores

esta variard dependiendo del tipo de conector que se trate.

METODO DE STONER

Este método se presenta en la figura (2) y se emplea
para encontrar el valor de las variables fijadas como

incégnitas, basandose en la siguiente secuencia de célculo :

1.~ Asignar valores supuestos a las incégnitas.

2.- Sustituir el valor supuesto de las incégnitas
en el sistema de ecuaciones {formado por las
ecuaciones de cada conector) y obtener el

valor de Fi para i=l,2,...,,N.

3.- Probar si max |Fi| es menor o igual a una
tolerancia. Si ésto ocurre, el problema est4
resuelto y los valores supuestos de las
incégnitas son la solucién. Si no continuar

con el siguiente paso.

4.- Calcular el valor de las derivadas parciales

de F con respecto a todas las incégnitas.
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5.- Resolver el sigulentéf sistema  ‘de ecuaciones

para AXj

z =B
=1 o Xj

'::’X13'=‘.XJ”+AXJ

7.~ “Regresar . al "paso (2) y repetir el
procedimiento.
RESULTADOS

Al obtener la derivada parcial de una funcién con
respecto a una variable (incégnita) se considera que todos
los deméas términos que aparecen en esta funcién son
constantes, sin embargo, en la ecuacién que representa el
flujo en las tuberias verticales el factor de friccién (Ftp)
no es una constante, debido a que al variar la presion
cambia de valor, por tal motivo el programa deberd ejecutarse
primeramente manteniendo constante el valor de Ftp y una vez
que el método ha cumplido con la tolerancia se mandan a
imprimir los valores de la presién y el gasto de cada nodo,
los cuales se introducirdn como valores supuestos y se
volver4d a ejecutar el programa dejando variar Ftp, de éste
modo los valores obtenidos serdn los correctos. Este
procedimiento es necesario para poder acotar los resultados

debido a la variacion de Ftp.
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EJEMPLOS DE APLICACION

La principal situacién que se vislumbré con el método de
Stoner en flujo multifasico fué la magnitud de las cafdas de
presi6én, AP, que se involucran en los calculos, ya que en los
métodos tradicinnales desarrollados para este tipo de flujo
las AP que se manejan generalmente son menores a 50 lb/pg2 y
en el método de Stoner pueden llegar a ser mayores, debido a
ésto en los ejemplos de aplicacién que se presentan en este
capitulo se hace una comparacién de los resultados que se
bbtienen al aplicar el programa de cémputo desarrollado en
esta tesis con los resultados que se obtienen con los

programas clasicos de flujo multifasico.
La aplicaciéon del programa de cémputo se llevé a cabo

con informacién del pozo Tecominoacdn 488, del campo

Cardenas, y del campo Luna.
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POZO TECOMINOACAN 488
Informacién utilizada :
Tuberia Vertical

Densidad relativa del aceite producido
Densidad relativa del gas

Porciento de agua producida

Presién en la boca del pozo

Relacién gas-liquido

Temperatura en el fondo del pozo
Prueba de produccién
Presioén de fondo fluyendo
Presién de fondo estética
Gasto total del liquido
Presién de saturacion
Geometria del aparejo de produccion
Tuberfa de revestimiento

Tuberfa corta

Tuberia de produccién

- V.2 -

0.842
0.774
0.00
99.42 Kgrem®
3 3

135 m /m

148.2 °%¢

499.24 Kg/cm®
636.65 Kg/em®
348 mG/d

260 Kg/t:m2

0-5083 m 7s5/8 pg
4277-6245 m S PE

0-4292 m 312 pg



TECOMINOACAN

CAMPO :
POZ0 : No. 488
OBSERVACIONES :
INICIO 01-OCTUBRE- 1990
PERF :
TERM 24-OCTUBRE - 1691
INICIO 7-MAYD - 1987
TERM ;
167 1008 TERM 20-JULIO - 1987
X 27674668
1034 p— L 3090
CAMISA"C"3 1/2' A 4254 mis
o]
EMPACADOR 413-08 A 4 275 mis
BL & — a2mr
EXTR.INE.TR3 1/2* A 4200 mls
— ] . 5083 INTERVPROD.  6195-6240mis
PROF. INT. 6257 mis
6105 - 6240
PROF. TOTAL 6278 mts
A, 6257

& BT, 6278




Tuberfa horizontal

Temperatura en la boca del pozo 65.4 %
Temperatura de separacion 490 °c
Presién corriente abajo del estrangulador 69.6 Kg/cm2
Longitud total 4300 m
Diametro interior 10 pe

La informacién anterior se midié con estrangulador de

1/2 pg, encontrandose flajo suberitico.

Terminacién del pozo

Cima de los disparos 6190 m
Base de los disparos 6240 m
Densidad de los disparos 18 aguj/m
Espesor productor S0 m
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En la figura 5.1 se muestra representada la informacién
'anterior mediante nodos y conectores.

Este ejemplo se corri6 de tres formas diferentes
l_.— Considerando la longitud total de la tuberfa vertical
como un solo conector, 2.- Dividiendo la tuberia vertical en
dos segmentos iguales y 3.~ Dividiendo la tuberfa vertical en
tres segmentos iguales. Cada segmento en que se subdividio
la tuberfa vertical fué considerado para los calculos
como un conector independiente.

Los resultados que se obtuvieron mostraron que la
tercera corrida proporcioné mejores resultados que los
obtenidos durante la segunda corrida, y ésta a su vez mejores
que los de la primer corrida, con respecto a los datos reales
que se tienen del pozo.

En cada una de las corridas el tiempo de calculo fué
diferente, siendo mayor el de la tercer corrida, y se tuve
como limitante para realizar mas subdivisiones de la tuberfa
vertical la capacidad de memoria de la maquina.

Los resultados que se muestran a continuacion
corresponden a los obtenidos durante la tercer corrida, los
resultados completos se encuentran en el Anexo C, y en éstos
se presentall'n dos casos :uno donde el gasto es conocido, y
otro donde el gasto se desconoce; esto se plantedé asi con la
finalidad de mostrar que aunque en el campo comunmente se
conoce la presién, el método es aplicable ain no conociendo

ésta.
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P = 1414 psi
)= —>

P =989.7 psi Q=-2189 bpd

3

4250 mis

®

190 s
aQ

@——@q——

P=9053 psi

P =7099 psi Q= 2189 bpd

FIGURA 5.1

REPRESENTACION DEL POZO TECOMINOACAN 488
MEDIANTE NODOS Y CONECTORES




En los casos mencionados se fijé una tolerancia de
convergencia maxima de Fi’ en el método de Stoner, de 0.1 lo
cual representd en volumen una diferencia de aproximadamente

25 barriles entre el gasto en el nodo 1 y el nodo 8

Las correlaciones que se utilizaron en los célculos

fueron las siguientes :

Relacién de solubilidad, Rs : Correlacién de Oistein

Factor de volumen del aceite, Bo : Correlacién de Oistein

Viscosidad del aceite, y : Correlacién de Beggs-Ro.
Viscosidad del gas, “g : Correlacién de Lee
Factor de compresibilidad, Z : Correlacién de Benedict

Capacidad de las tub. verticales : Correlacién de Poettmann
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CASO 1 : GASTO CONOCIDO

VARIABLES CALCULADAS

DATOS PROPORCI ONADOS

Q)=
P(2)=
P(3)=
P(4)=
P(5)=
P(6)=
P(7)=

P(8)=

MAXIMA DESVIACION DE Fi =

2213.06 ( B/D)

P(1) =

7077.53 (PSIA)  Q(2) =
5177.46 (PSIA) Q(3) =
3736.52 (PSIA)  Q(4) =
2300.31 (PSIA) Q(5) =
1114.59 (PSIA) Q(6) =
896.76 (PSIA) Q(7) =
896.29 (PSIA) Q(8) =
0.09462

CASO 2 : GASTO DESCONOCIDO

VARIABLES CALCULADAS

DATOS PROPORCIONADOS

9053.00 (PSIA)

0.00 ( B/D)
0.00 ( B/D)
0.00 ( B/D)
0.00 ( B/D)
0.00 ( B/D)
0.00 ( B/D)

~2189.00 ( B/D)

Q=
P(2)=
P(3)=
P(4)=
P(5)=
P(6)=
P(7)=

Q(8)=

2214.62 ( B/D)
7076.13 (PSIA)
5176.02 (PSIA)
3734.94 (PSI1A)
2298.58 (PSIA)
1113.29 (PSIA)
896.76 (PSIA)

-2196.06 ( B/D)

MAXIMA DESVIACION DE F i =

P(1) =
Q(2) =
Q@) =
Q4) =
Q) =
Q(e) =
Q7 =

P(8) =

0.09307
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9053.00 (PSIA)

0.00 ( B/D)
0.00 ( B/D)
0.00 { B/D)
0.00 ( B/D)
0.00 ( B/D)
0.00 ( B/D)
896.29 (PSIA)



Q) B/D
P(1) PSIA
P(2) PSIA
P(3) PSIA

P(4) PSIA

P(5) PSIA

P(6) PSIA
P(7) PSIA
P(8) PSIA

Q(8) BPD

7% DESV =

A continuacién se presenta una tabla en donde se comparan
los datos reales con los obtenidos por el programa
desarrollado en esta tesis y los obtenidos por los programas
clasicos de flujo multifdsico, se observa que la mayor

desviacién se tiene en la presién calculada en la cabeza del

pozo.
PROGRA CASO
CLASIC. 1
DATOS PROGRAMAS 7 %

CASO
2
7

REALES CASO 1 CASO 2 CLASICOS DESVIA. DESVIA. DESVIA.

2189.00 2213.06 2214.62 DATO 1.10
9053.00 DATO DATO
7099.00 7077.53 7076.13 DATO 1.10

5177.46  5176.02
3736.52 3734.94
2300.31 2298.58
1414.00 1114.59 1113.29 1319.05 1.67 4.89
991.34 896.76 896,76
896.29 DATO

-2189.00 DATQ  -2196.06

_APcalc_=_APmed

APmed
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El programa se corrié en una computadora printaform con
un procesador 8086 y una velocidad de procesamiento de 10
mhz., El tiempo que tard6 en ejecutarse el programa fué de 6
minutos con 10 segundos para el caso 1 y para el caso 2 fué

de 11 minutos con 25 segundos.
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La informacibn que 'se presenta a continuacién
corresponde a un pozo del campo Cardenas y se obtuve del
artifculo ANALISIS NODAL PARA DEFINIR INTERVENCIONES A POZOS
CONSIDERANDO EL ASPECTO ECONOMICO , realizado por el Ing.
Raul Poblano Ordéiiez en Diciembre de 1989.

Informacién utilizada :

Tuberfa Vertical

Densidad relativa del aceite producido 0.84

Densidad relativa del gas 0.77

Porciento de agua producida 0.00

Presién en la boca del pozo 15.00 Kg/cmz

Relacién gas-liquido 350 m /m°

Temperatura en el fondo del pozo 148.0 °c
Prueba de produccién

Presién de fondo fluyendo 362.00 Kx/cmz

Presién de fondo estatica 638.00 Kg/cmz

Gasto total del liquido 74 mond

Presién de saturacién 280 Kg/l:rnz
Geometria del aparejo de produccién

Tuberia de revestimiento T5/8 pe

Tuberfa de produccién 0-6000 m 3172 pg
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Tuberfa horizontal

Longitud total 1800 m

Diadmetro interior 6 Pg

Terminacién del pozo

Cima de los disparos ) 6190 m
Base de los disparos 6240 m
Densidad de los disparos 18 aguj/m
Espesor productor 50 m
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En la figura 5.2 se muestra representada la informacién
anterior mediante nodos y conectores.

Este ejemplo se corri6 de tres formas diferentes
i.- Considerando la longitud total de la tubertia vertical
como un solo conector, 2.- Dividiendo la tuberia vertical en
tres segmentos iguales y 3.~ Dividiendo la tuberfa vertical
en seis segmentos iguales. Cada segmento en que se
subdividi6 la tuberfa vertical fué considerado para los
célculos como un conector independiente.

Los resultados que se obtuvieron mostraron que {a
tercera corrida proporcioné mejores resultados que los
obtenidos durante la segunda corrida, y ésta a su vez mejores
que los de la primer corrida, con respecto a los datos reales
que se tienen del pozo.

En cada una de las corridas el tiempo de cdalculo fué
diferente, siendo mayor el de la tercer corrida, y se tuvo
como limitante para realizar mas subdivisiones de la tuberia
vertical la capacidad de memoria de la maquina.

Los resultados que se rmuestran a continuacién
corresponden a los obtenidos durante la tercer corrida y en
éstos se presentan dos casos :uno donde el gasto es conocido
y otro donde el gasto se desconoce; esto se planteé asf con
la finalidad de mostrar que aunque en campo comunmente se
conoce la presiéon el método es aplicable aunque esta no se

tenga.
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P=213.3 psi
Q =-4500 bpd

5000 mis

P=9072 psi

P =5147 psi Q= 4500 bpd

FIGURA 5.2

REPRESENTACION DE UN POZO DEL CAMPO
CARDENAS




Las correlaciones que se utilizaron en los célculos

fueron las siguientes :

Relacién de solubilidad, Rs : Correlacién de Oistein

Factor de volumen del aceite, Bo : Correlacién de Oistein

Viscosidad del aceite, By : Correlacién de Beggs-Ro.
Viscosidad del gas, “’g : Correlacién de Lee
Factor de compresibilidad, Z : Correlacién de Benedict

Capacidad de las tub. verticales : Correlacién de Baxendell
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CASO A : GASTO DESCONOCIDO

VARIABLES CALCULADAS DATOS PROPORCIONADOS
Q(l)= 4657.56 ( B/D ) P(1) = 9072.36 ( PSIA )
P(2)= 5010.22 (PSIA) Q2=  0.00 ( B/D)
P(3)= 4114.21 (PSIA) Q3) = 0.00 ( B/D))
P(4)= 3260.23 (PSIA) Q(4) = 0.00 ( B/D )
P(5)= 2459.32 (PSIA) Q(5) = 0.00 ( B/D )
P(6)= 1721.28 (PSIA) Qlé) = 0.00 ( B/D )
P(7)= 1035.99 (PSIA) Q7N = 0.00 ( B/D )
Q(8)= -4642.17 ( B/D ) P(8) = 213.30 ( PSIA )

MAXIMA DESVIACION DE Fi = 0.0899%

CASO B : GASTO CONOCIDO

VARIABLES CALCULADAS DATOS PROPORCIONADOS
Q)= 4638.68 ( B/D ) P(1) =. 9072.36 ( PSIA )
P(2)= 5026.69 (PSIA)} Q(2) = 0.00 ( B/D )
P(3)= 4129.84 (PSIA) Q(3) = 0.00 { B/D )
P(4)= 3274.81 (PSIA) Q(4) = 0.00 ( B/D )
P(S)= 2472.64 (PSIA) Q(s) = 0.00 ( B/D )
P(6)= 1733.28 (PSIA) Q(6) = 0.00 { B/D )
P(7)= 1047.47 (PSIA) Q7 = 0.00 ( B/D )
P(8)=  230.08 (PSIA) Q(8) = -4657.56 ( B/D )

MAXIMA DESVIACION DE Fi = 0.08950
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A continuacién se presenta una tabla en donde se comparan
los datos reales con los obtenidos por el programa
desarrollado en esta tesis y los obtenidos por los programas

clasicos de flujo multifasico.

PROGRAM CASO CASO
CLASIC. 1 2
DATOS PROGRAMAS 7 7 7

REALES CASO 1 CASO 2 CLASICOS DESVIA. DESVIA. DESVIA.

QU) B/D  4500.00 4657.56  4638.68  DATO 3.50  3.08
P(1) PSIA 9072.36 DATO DATO 350  3.08
P(2) PSIA 5147.64 5010.22  5026.69 5118.20 153 350  3.08
P(3) PSIA 4114.21  4129.84

P(4) PSIA 3260.23  3274.81

P(5) PSIA 2459.32  2472.64

P(6) PSIA 1721.28  1733.28

P(7) PSIA 1035.99  1047.47 279 2.78
P(8) PSIA 213.30  DATO 230.08  DATO 3.06  3.38
Q(8) BPD -4500.00 -4642.17 DATO

= APcalc_-_ APmed
% DESV = ~ APmed

El tiempo que tardé en ejecutarse el programa fué de 7
minutos con 30 segundos para el caso 1 y para el caso 2 fue

de 10 minutos con 15 segundos.
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CAHPO LUNA

Para demostrar la aplicacién del modelo en tuberias
superficiales se consideré al campo Luna, ubicado en Ila
regién sur (Fig. 5.3). La produccién de este campo, hasta
Agosto de 1990, la conforman los pozos Luna 1, Luna 4, Luna
11-A, Luna 12-B, Luna 14, Luna 32, los cuales fluyen a un
cabezal modular instalado en e! area cercano a la pera del
Luna 1, y los pozos Luna 21 y Luna S que fluyen a un cabezal
conocido como Noreste, instalado en el area cercana al pozo
luna 21, estos dos cabezales se comunican por medio de dos
lineas, una de 8"¢ de medicién y otra de 16"¢ de grupo. El

cabezal modular estd conectado a un oleogasoducto de 16 ¢ el

cual llega al cabezal de la bateria Pijije.

Para la aplicacién del modelo sélo se introdujo la
informacién de los pozos Luna [, Luna 11-A, Luna 12-B y Luna
32, asf como la informaciéon del cabezal de Luna Modular,

cabezal de Pijije y del oleogasoducto que los comunica.

Para cuestiones de calculo se utiliz6 una Relacién
gas-aceite (RGA), una densidad relativa del aceite ('a'o) ¥y una

densidad relativa del gas (a'g) promedio.

A continuacién se presenta la informacién utilizada.
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FIGURA 5.3
CAMPO LUNA
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"LUNA 1

Presi6én antes del estrangulador
Presién después del estrangulador
Gasto de Aceite

Relacién gas-aceite

Relacién agua-~aceite

Didametro del estrangulador

: 3412.80 (psi)

: 1023.84 (psi)

: 4134.00 (bpd)

: 1049,20 (m°g/m°ac)

0.00

48/64

Temperatura corriente arriba del est. : 127 °c

Temperatura corriente abajo del est. : 125 °c

Longitud de la linea de escurrimiento : 0.6 Km

Di&dmetro de la linea de escurrimiento : 8 (pg)

LUNA 11-B

Presién antes del estrangulador

Presién después del estrangulador :

Gasto de Aceite
Relacién gas-aceite
Relacién agua~aceite

Didmetro del estrangulador

: 4621.40 (psi)

1023.84 (psi)

: 1194.00 (bpd)

: 1024.00 (m’g/m"ac)
0.00

: 24/64 (pg)

s i [}
Temperatura corriente arriba del est. : 95 C

Temperatura corriente abajo del est. : 94 °c

Longitud de la linea de escurrimiento : 1.663 (Km)

Diadmetro de la linea de escurrimiento : 8 (pg)
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Lt

INA 12-B

Presién antes del estrangulador : 3057.30 (psi)
Presién después del estrangulador : 1052.28 (psi)

Gasto de Aceite : 5990.00 (bpd);,

Relacién gas~aceite : 1100.00 (mag/msac)
Relacién agua-aceite : 0.00
Diadmetro del estrangulador 1 64/64 (pg)

Temperatura corriente arriba del est. : 116 °c
Temperatura corriente abajo del est. : 1IS °c
Longitud de la linea de escurrimiento : 1.95 (pg)

Diadmetro de la linea de escurrimiento

LUNA 32

Presién antes del estrangulador + 5545.80 (psi)

Presién después del estrangulador : 1038.06 (psi)

Gasto de Aceite : 1194.00 (bpd)
Relacién gas-aceite 1 992.81 (maz/maac)
Relacién agua-aceite : 0.00

Diametro del estrangulador 1 24/64 (pg)

Temperatura corriente arriba del est. : 92 °c
Temperatura corriente abajo del est. : 90 °c
Longitud de la linea de escurrimiento : 2.95 {(pg)

Diametro de la linea de escurrimiento : 8 (pg)
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CABEZAL DE LUNA MODULAR

Presién : 995.4 (psi)

Temperatura Y °c
CABEZAL DE PIJUJE )

Presién +924.30 (psi)

Temperatura . : 14 °c
OLEOGASODUCTO

Longitud ¢ 10 (Km)

Didmetro : 16 (pg)

En la figura (5.4) se presenta la informacién anterior

mediante nodos y conectores.

El programa se corrié de dos maneras diferentes :

CASO A

» Introduciendo como dato la presién en la cabeza de los
pozos y la presién en los cabezales, esta
informacién generalmente se puede conocer en el campo.

Al correr el programa de esta manera se espera
determinar el gasto de aceite que aporta cada uno de los
pozos, la presiéon de la lineas de escurrimiento y algo
sumamente importante la producciéon que aportan los pozos

Luna S, Luna 14 y Luna 21
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CABEZAL PUIE

CABEZAL
LUNA NORESTE

21 P-101

ouserno  Liowamin

FIGURA 5.4

REPRESENTACION DEL CAMPO LUNA
MEDIANTE NODOS Y CONECTORES




CASO B

Introduciendo como dato el gasto de aceite que aporta cada
uno de los pozos y la presién en los cabezales, el gasto
de aceite se obtuvo de mediciones directas de campo.

Al correr el programa de esta manera se espera
determinar la presién en la cabeza de cada uno de los
pozos, y al igual que en el caso anterior, la presién de
las lineas de escurrimiento y la produccién que aportan

los pozos Luna 14, Luna § y Luna 21.

RESULTADOS

CASO A
VARIABLES CALCULADAS DATOS PROPORCIONADOS
P(l)= 2997.35 (PSIA) Q(1) = 4684.42 ( B/D )
P(2)= 1079.55 (PSIA) Q(2) = 0.00 ( B/D )
Q(3)= 7511.42 ( B/D ) P(3) = 1066.50 ( PSIA )
P(4)= 5410.23 (PSIA) Q(4) = 2109.80 ( B/D )
P(5)= 1078.71 (PSIA) Q(5) = 0.00 ( B/D )
P(6)= 2700.82 (PSIA) Q(6) = 5813.70 ( B/D )
P(7)= 1118.13 (PSIA) Q7 = 0.00 ( B/D )
P(8)= 3962.27 (PSIA) Q(8) = 1513.00 ( B/D )
P(9)= 1070.30 (PSIA) Q(9) = 0.00 ( B/D )
Q(10)= -21632.34 ( B/D ) P(10) = 959.85 ( PSIA }

- V.19 -



CASO B

VARIABLES CALCULADAS DATOS PROPORCIONADOS
Q(1)= 4686.66 ( B/D ) P(1) = 2997.35 ( PSIA )
P(2)= 1079.58 (PSIA) Q(2) = 0.00 ( B/D )
Q(3)= 7504.49 ( B/D ) P(3) = 1066.50 ( PSIA )
Q(4)= 2106.09 ( B/D ) P(4) = 5410.23 ( PSIA )
P(5)= 1078.68 (PSIA) Qs) = 0.00 ( B/D )
Q(6)= 5823.03 ( B/D ) P(6) = 2700.82 ( PSIA )
P(7)= 1118.35 (PSIA) QA7) = 0.00 ( B/D )
Q(8)= 1512.07 ( B/D ) P(8) = 3962.27 { PSIA )
P(9)= 1070.29 (PSIA)} Q(9) = 0.00 ( B/D )
Q(10)= -21632.34 ( B/D ) P(10) = 959.85 ( PSIA )

Resulta interesante analizar que es lo que ocurrié en el
nodo 3, en ambos casos en los que se corrié el programa se
introdujo como dato la presién de los cabezales de Luna
Modular y de la baterfa Pijije de tal modo que para que
estas condiciones de presion puedan darse, resulta necesario
que en el nodo 3 se inyecte o adicione un gasto de 7,500
(B/D), gasto que debe de interpretarse como el que aportan
los pozos que no fueron considerados en los calculos.

La produccién de estos pozos segin mediciones de campo
es la siguiente:

Luna § : 5032 (bpd)
Luna 14 : 1800 (bpd)
Palapa 101 : 1100 (bpd)

Luna 21 : sin medicién
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I:ZI pozo Luna 21 no tiene medici6én, sin embargo, se sabe que
flula por un estrangulador de 1/8 (pg) produciendo mas del
307 de agua.

Si se considera toda la produccién calculada por el
modelo se tiene un gasto de aceite de 21 632.34 (bpd) y
considerando los datos de medicién de los pozos Luna 5,
Luna 14 y Palapa 101 se tiene una produccién de aceite de
22 052.92 (bpd) lo cual equivale a un error de -1.91 7%
aproximadamente, ahora bien si se considera unicamente el
nodo 3 es decir la produccién calculada de 7 500 (bpd} y los
7 932 (bpd) medidos se tiene un error de 5.46 % que como
puede verse en cualquiera de los dos casos se tiene un

resultado aceptable.

Las correlaciones que se utilizaron en los cdalculos

fueron las siguientes :

Relacién de solubilidad, Rs : Correlacién de Oistein

Factor de volumen del aceite, Bo : Correlacién de Oistein

Viscosidad del aceite, Ky : Correlacién de Beggs-Ro.
Viscosidad del gas, “g : Correlacién de Lee
Factor de compresibilidad, Z : Correlacién de Benedict

‘Capacidad de las tub. verticales : Correlacion de Bertuzzi-
Eaton-Martinelli.

A continuacién se presenta una tabla en donde se comparan

los datos reales con los obtenidos por el programa

desarrollado en esta tesis y los obtenidos por los programas

clasicos de flujo multiféasico.
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CASO CASO

A B
DATOS 7% 7
REALES CASO A CASOB DESVIA. DESVIA.
Q(1) B/D  4134.00 4076.25 4072.23 -1.40 -1.49
P(1) PSIA 3412.80 DATO DATO
P(2) PSIA 1023.84 1009.52 1007.36 0.60 0.69
P(3) PSIA  995.40 992.75 990.61
Q(4) B/D  2110.00 2047.68 2045.71 -2.95  -3.05
P(4) PSIA 5545.80 DATO DATO
P(5) PSIA . 1038.06 1011.50 1009.65 0.59 0.63
Q(6) B/D 5990.00 5861.86 5860.75 -2.14 -2.16
P(6) PSIA 3057.30 DATO DATO
P(7) PSIA 1052.28 1076.75 1074.70 -1.22 -112
Q(8) BPD 1194.00 1150.14 1148.92 -3.67 -3.78
P(8) PSIA 4621.5 DATO DATO
P(9) PSIA 1023.84 996.50 994.41 0.76 0.82
P(10)PSIA 924.30 DATO 921.95

Q(10)B/D -13427.80 -13133.64 DATO

_APcalc_-_APmed

% DESV = APmed

El tiempo que tard6 en ejecutarse el programa fué de 7
minutos con 30 segundos para el caso |1 y para el caso 2 fue

de 10 minutos con 15 segundos.
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

1.~ Con este trabajo se obtuvo un modelo mateméatico que

4.-

permite determinar las caldas de presién y gastos
en una red de tuberias, incluyendo al yacimiento y
estranguladores, que maneje flujo multifasico
haciendo uso de la teoria de redes para una sola

fase

El modelo elaborado permite determinar capacidades
de tuberifas, cuellos de botella y analizar lo que
ocurre al variar alguna condicién de un conector,
-como presién, longitud, temperatura-, o bjen al
aumentar o quitar algun elemento dentro del

sistema.

Para el buen funcionamiento de este modelo es
necesario que : a) La informacién sea légica ya que
de no hacerlo el programa puede no converger. b) Se
introduzca como dato al menos una presién o un

gasto en alguno de los nodos.

El tiempo de célculo para cuando se trata Unicamente
de redes superficiales es menor a cuando
intervienen tuberias verticales debido al método de
interpolacién utilizado por la variacién del factor
de friccion de las dos fases, Ftp, en tuberias

verticales,
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S.- En el caso de las tuberfas verticales los
resultados que se obtienen al calcular las
presiones y gastos a la entrada y salida de la
misma serdn mas cercanos a los reales mientras mas
se subdivida, cada subdivision es considerada como
un conector para los célculos. En los casos que se
presentaron se obtuvieron buenos resultados al

subdividir la tuberia vertical en tres secciones.

6.- En el caso de las tuberias horizontales el factor
de friccién de las dos fases, Ftp, no ocasioné
problemas de convergencia, asi mismo, no hubo
necesidad de subdividir la tuberfa en varias
secciones, como ocurrié para las tuberfas
verticales, debido a que al considerarse como un

s6lo conector se obtuvieron resultados aceptables.

"7.- En los casos que se utiliz6 el modelo proporcions
resultados satisfactorios obteniéndose una
desviacién, con respecto a los resultados obtenidos
por las correlaciones de flujo multifasico
utilizadas en la forma tradicional, no mayor al 6%
por lo que se recomienda un uso extensivo del mismo
para poder detectar posibles deficiencias y llevar
a cabo su correccién. Es importante destacar que en
los ejemplos de aplicacién no se intent6 encontrar

una correlacién que se ajustara a los datos reales
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del campo sino el objetivo fué comparar los
resultados que se obtienen con las correlaciones
clasicas de flujo multifasico que se utilizaron y

el modelo desarrollado en este trabajo.

8.- Se recomienda debido a que los resultados obtenidos
fueron satisfactorios introducir otras
correlaciones de flujo multifasico, tanto para
tuberias verticales como para tuberias

horizontales.

9.- Se recomienda utilizar una computadora personal que
tenga al menos 1 megabyte de memoria RAM y una
velocidad de procesamiento mayor a los 20 MHZ para
poder manejar un amplio numero de nodos y

conectores y aumentar la velocidad de los calculos.
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NOMENCLATURA

Bg = Factor de volumen del gas {m®/m®)
Bo = Factor de volumen del aceite (m®/m°)

Cd = Coeficiente de descarga del

estrangulador

Cp = Calor especifico a presién constante (btu/lbm °F)

Cv = Calor especifico a volumen constante (btu/lbm °F)

d = Didmetro del estrangulador (64 avos/pg)

DC = Didmetro del conector (pg)

dl = Didmetro interior de la tuberia (pg)

Ex = Coeficiente de aceleracién

Fl representa el balance en el nodo i, cuando es
igual a cero se dice que el sistema esta

balanceado en ese nodo.

f"_p = Factor de friccién de las dos fases
] = Indice de productividad (bpd/lb/pgz)
K = Relacién de calores especificos (Cp/Cv}
LC = Longitud del conector (Km)
M, MPB = Masa de la mezcla (lbm/blo c.s.)
Pwf = Presién de fondo fluyendo (Ib/pg®)
Pws = Presién media del yacimiento (lb/pgz)
Pb, Pburb = Presién de saturacién del fluido (15/pg?)
Pcs = Presién a condiciones standar (lb/pgz)
P1 = Presi6n corriente arriba del (lb/pgz)

estrangulador



Pz = Presi6én corriente abajo del (lb/pgz)

estrangulador

P(I)= Presién en el nodo i V (1b/pg?)

qu es el gasto de aceite que maneja el

conector ubicado entre el nodo i y el nodo j.

Q.= Produccién maxima del pozo (bpd)

. = Gasto de aceite (bpd)

Ql representa el flujo que entra o sale del sistema
en el nodo i, por convencién el flujo que entra
al sistema se considera positivo y el que sale
negativo.

Q(I)= Gasto de aceite en el nodo i (bpd)

R = Relacién gas-aceite producido (piea/bl)

Rs = Relacién gas-disuelto aceite (pie:'/bl)

T = Temperatura corriente arriba del (OF)
estrangulador

Tecs = Temperatura a condiciones standar °F)

Wm = Gasto masico de la mezcla (lbm/pies)

WOR = Relacién agua-aceite {bl/bl)

X = Variable incognita

Z1 = Factor de compresibilidad del gas
corriente arriba del estrangulador

CONEC = Conector
NC = Numero de conectores
NF = Nodo final

NI

= Nodo inicial



NN = Nimero de nodos

TIPO = Tipo del conector

Y = yacimiento
T = tuberia
E = estrangulador

LETRAS GRIEGAS

o = Coeficiente de aceleracién

T = Densidad relativa del aceite ) (agua=1)
7g = Densidad relativa del gas (aire=1)

p_ = Densidad de la mezcla gas-liquido (lbm/piea)

sin resbalamiento

p_ = Densidad del liquido (Ibm/pie”)

pg = Densidad del gas (lbm/piea)
Ap/Al = Gradiente de presién (1b/pg2/pie)
ax = Término de correccién encontrado por

Newton-Raphson
j/uj)e C representa a todos los nodos relacionados con el

nodo i.
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ANEXO A

CORRELACIONES PARA EL CALCULO DE

LAS PROPIEDADES DE LOS FLUIDOS

Las correlaciones que a continuacién se presentan se
utilizaron por ser las de uso mas comin en la industria

petrolera.

CORRELACIONES PARA EL CALCULO DE LA RELACION DE SOLUBILIDAD

GAS~ACEITE (Rs)

STANDING
o.0125(apr1) V%%
Pb 10
Rs = ’a'g ——————— E_BEESTT?T .......... . (A.l)

18 107"
Po = Presién de saturacién (lb/pg2 abs)
3'8 = Densidad relativa del gas (aire=1)
API = Densidad API (°API)
T = Temperatura (°F)

VAZQUEZ-BEGGS
si °API <= 30

1.0937

Rs = 0.0362 7 P exp(25.724('a'°/(T+460)))
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si °API > 30

1.1870

Rs = 0.0178 ygs P exp(23.931(AP1/(T+460)))

veereanee (A.3)

7, =, (1 +5912% 10" API Ts log(Ps/114.7))

P = Presién (lb/pgz)
T = Temperatura °F)
API = Densidad API (°APD)
',ygs = Densidad relativa del gas resultante de (aire = 1)

una separacioén a 100 (lb/pgz) manométrica

¥ = Densidad relativa del gas obtenida a las (aire = 1)
gp

condiciones de separacién de Ps y Ts.

Ps = Presién de separacién real (lb/pg2 abs)
Ts = Temperatura de separacién real (°F)
OISTEIN
(1/0.816)
0.989
Re = [,] ....... e
2 TO' 130

P’ = -2.57364 + 2.35772 log(p) - 0.703988 (log p)*
+ 0.098479 (log p)°

P = Presién (lb/pgz)
yz = Densidad relativa del gas (aire = 1)
API = Densidad API (°APD)
T = Temperatura °F)
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CORRELACIONES PARA EL CALCULO DEL FACTOR DE VOLUMEN

DEL ACEITE (Bo)

STANDING

Bo = 0.972 + 0.000147 (F)"'7% ... ver (A.5)

F=Rs(y,/ yo)”‘ + L125 T

Rs = Relacién de solubilidad del aceite (pie®/bl)
7g = Densidad relativa del gas (aire = 1)
7, = Densidad relativa del aceite (agua = 1)
T = Temperatura °F)

VAZQUEZ-BEGGS

si °API <= 30
Bo = 4.677x10"* Rs + 1.751x10™° (T-60) -

1.811x10™° Rs (T-60) (API / 7))

......... (A.6)
si °API > 30
Bo = 4.67x10™* Rs + 11x10™® (T-60) +
1.337x10"° Rs (T-60) (API / 7,.)
........ (A.7)
T = Temperatura (°F)
APl = Densidad API (°API)

ygs = Densidad relativa del gas resul tante de (aire = 1)
una separacion a 100 (lb/pgz) manométrica
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Rs = Relacién de solubilidad del aceite (pie/bl)

OISTEIN
log(Bo - 1) = -6.58511 + 2.91329 log Bo -

0.27683 (log Bo')?

creeness (ALB)
Bo" =Rs (y 7y )™ 4+ 00968 T
g ro
'a’g = Densidad relativa del gas (aire = 1)
o = Densidad relativa del aceite (agua = 1)
T = Temperatura (°F)
Rs Relacién de solubilidad del aceite (piea/bl)
PARA P > Pb
Bo = Bob / exp (Co (P~Pb)) creenenns (A9)

Co=(al +SRs +a2 T + a3y +a4 APl )/ px10®

al = -1433 a2= 17.2 a3 = -1180 a4 = 12.61

Bob = Factor de volumen del aceite bajosaturado (piealbl)

Compresibilidad del aceite bajosaturado (pgzllb)

Co =

P = Presi6on (1b/pg2)
Pv = Presion de saturaciéon del aceite (1b/pg?)
Rs = Relacién de solubilidad del aceite (PIE®/BL)
T = Temperatura (°F)

¥ = Densidad relativa del gas resu] tante de (aire = 1)

una separacién a 100 (lb/pgz) manométrica
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API = Densidad API (°API)

CORRELACION PARA EL CALCULO DE LA DENSIDAD DEL ACEITE (pﬂ)

KATZ

62.4 yro + 0.01362 Rs ygd

= =SSl fls o Sooomol ollgESL Ll wee (A10)
° Bo

',rgd = Densidad relativa del gas disuelto

(aire = 1)
LA Densidad relativa del aceite (agua = 1) (agua = 1)
Bo = Factor de volumen del aceite (piea/piea)
Rs = Relaci6én de solubilidad del aceite (pie®/bl)
PARA P > Pb
Py = Py €XP Cob (P-Pb) [T . (A1)
_ . . 3
Pop = Densidad del aceite a Pb (lbm/pxe )
Cob = Compresibilidad del aceite a Pb (pgzllb)
P = Presién (1b/pg?)
Po = Presion de saturacién del aceite (lb/pgz)

CORRELACION PARA EL CALCULO DE LA VISCOSIDAD DEL

ACEITE (u o)

BEGGS-ROBINSON

b
Bo=amp, o e (A.12)
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a = 10.715 (Rs + 100)™ %58

b =544 (Rs + 150"
X

o = 10% - 1

x =y T3

y =10"

k4 = 3.0324 - 0.02023 API
Bom = Viscosidad del aceite muerto a T (cp)
Rs = Relacién de solubilidad del aceite (piea/bl)
API = Densidad API (°API)
T = Temperatura (°F)
PARA P > PB

m
By =ty (P 7/ Py) ereen . (A.13)

m = 2.6 P'""®7 exp (-11.513 - 8.98 x 107 P)

Moy = Viscosidad del aceite a Pb (cp)
P = Presién (1b/pg®)
Po = Presién de saturacién del aceite (lb/pgzl

CORRELACION PARAEL CALCULO DE LA DENSIDAD RELATIVA DEL

GAS DISUELTO ('a’gd)

7gd = 0.25 + 0.02 API + (10™°) (0.6874-3.5864 API) Rs

debe cumplirse que

ng =7
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API = Densidad API (°API)
Rs = Relacién de solubilidad del aceite (piea/bl)

',rg = Densidad relativa del gas producido (aire = 1)

CORRELACION PARA EL CALCULO DE LA DENSIDAD RELATIVA DEL

GAS LIBRE (zrgf)

a'gf = (R ¥y " Rs ng) / (R-Rs) cevevenes (ALIS)

debe cumplirse que

L <= L

Vor >= 0.56
R = Relaci6én gas-aceite (piea/bl)
Rs = Relacién de solubilidad del aceite (piea/bl)
Vg = Densidad relativa del gas producido (aire = 1)
ng = Densidad relativa del gas disuelto (aire = 1)
""gf = Densidad relativa del gas libre (aire = 1)

CORRELACION PARA EL CALCULO DEL FACTOR DE
VOLUMEN DEL GAS (Bg)

Bg = 0.02825 7 (T+460) (A.16)

P

Z = Factor de compresibilidad del gas
T = Temperatura (°F)

Presién (lb/pgz)
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CORRELACION PARA EL CALCULO DE LA DENSIDAD DEL GAS (pg)

o = -0:076% 7er_ ceeeee (ALIT)
g B
B8
Vor = Densidad relativa del gas libre (aire = 1)
Bg = Factor de volumen del gas (pies/pies)

CORRELACION PARA EL CALCULO DEL FACTOR DE COMPRESIBILIDAD

DEL GAS (Z)

BENEDICT-RUBIN
Z = (al + a2/Tpr +a3/Tpr3)pr + (a4 + aS/Tpr)prz +
(a5 a6 prs)/rpr + (a7 prz/Tpra) (1 + a8 prz)

(exp (-a8 prz)) + 1

......... (A.18)
al = 0.31506 a2 = ~1.0467 a3 = ~0.5783
a4 = 0.5353 a5 = -0.6123 a6 = -0.10489
a7 = 0.68157 a8 = 0.68446

p,. = 027 Ppr / Z Topr

r
Ppr = P / Ppc

Tpr = (T+460)/Tpc

Para gases superficiales
Tpc = 167 + 316.67 a'zr

Ppe = 702.5 - 50 7¢f
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Para gases humedos (condensados)
Tpe = 238 + 210 ng‘

Ppc = 740 -100 7
gf

Tpc = Temperatura pseudo critica

Ppc = Presiéon pseudo critica

».l
3
It

Temperatura pseude reducida

Ppr = Presién pseudo reducida

ng = Densidad relativa del gas libre (aire = 1)
T = Temperatura (°F)

P = Presién (lb/pgz)
p. = Pseudo densidad del gas

Z = Factor de compresibilidad del gas

CORRELACION PARA EL CALCULO DE LA VISCOSIDAD DEL GAS (pg)

LEE

Mg = K (107" exp (x) (py / 62.428)Y

(9.4 + 0.5794 ygr) (T+460)""°

K
209 + 550.4 70 + (T+460)
X = 3.5+ —-288___ 4 0.2897 o
(T+460) E
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ANEXO B

DERIVADAS DE LOS CONECTORES

CONECTOR : YACIMIENTO

_VOGEL_
0 Pwf pPwf?
------ q =gq 0.2 -F¥L_, 16 BWL_
OPws ©° max [ Pws? Pws®
o =q .9:20 | ¢ PBwf
opwf ° max Pws Pws?
_IPR LINEAL
0
-=Se--q = J
OPws
S <
opwr °

IPR_GENERALIZADA

______ . =]
OPws

__.Q-__ q = JPb 0.2 1.6 Pwf__
OPwf ° 1.8 Pb Pb?
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donde :

Pwf
Pws

Pb

Presién de fondo fluyendo
Presién de fondo cerrado
Presion de saturacién del fluido
Indice de productividad
Produccién maxima del pozo

Produccién del pozo

- B2 -

(1o/pg”)
(lb/pgz)
(lb/ pgzl
{bpd/1b/pg?)
(bpd)

(bpd)



CONECTOR : TUBERIA VERTICAL

2.979x10° p__ d° :
ns

-2 g, = 22 FHoei-pa) -
P1 M fip
Pos 05y (144,
AH
S :
2,979x107 p i d> i
0 q,=- 0.8 . S L4 ) (p1-P2) -
OP2 M o \‘ftl'i‘”ﬂ,f, o MM
Pps 0.5 4 144
AH .
CONECTOR : TUBERIA HORIZONTAL
os P & U-E) [*°
-====q, = 05 (P1-P2) "~ | ==mSe——mme——See
OP1 174,158 f, L
tp
5 0.5
p_.d (1-E))
I q, = - 05 (P-P2) %% | BE_ X
OP1 174.158 f‘tp L
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donde :

Pra = Densidad de la mezcla gas-liquido (lbm/piea)
sin resbalamiento

o = Factor de friccién de las dos fases

qa, = Gasto de aceite (bpd)

M = Masa de la mezcla (lbm/blo  c.s.)

= Diametro interior de la tuberia (pg)
Ah,L = Longitud de la de tuberia (pie)
Ek = Coeficiente de energia cinética (adim.)
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" CONECTOR : ESTRANGULADOR

-0 , = 1.97506 C, d* o * -2
(o) 21 OP1

l+(-éz—) x'-l_/k * 0.5 aux "5 »
P1 . -
FUR S S W
AL oo “P1° Al ;
(-l/k-l)v’ ’ E
X Cowi P2y A2 1k, Az
Kk RS TR 1 P12
I} .
B = ; - (“17%) 2
oP1 1+ Az/P1 X
-0 q, = 1.97506 C, d” a * -9 g
0OP2 oP2
1+(_é§_) x" 1% * 0.5 aux %% =
P1
Az A3-1 0.5
R R - ———- + aux
P1 A1 Az
___g_z.___ {-1/k-1)
3 P1° k
————— B = -
OP2 1+ Az/P1 Xtk 2
o = (Ba + WOR )2
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62.4_yro + 0.01353 y¢ R_+ 67 WOR_
62.4 yro + 0.01353 7g Rs + 67 WOR

Al =

Az = 0.00504 (T1+460) Z1 (R-Rs)

K = _Ce__
Cv
A3 = —=2e-
K-1
CX o= -lfE
P
q, = Gasto de aceite producido (bpd)
P1 = Presién corriente arriba del (lb/pgz)
estrangulador
Pz = Presién corriente abajo del (lb/pgz)
estrangulador
d = Diametro del estrangulador (64 avos/pg)
R = Relaci6én gas-aceite producido (piea/bl)
Rs = Relacién gas-distelto aceite (pie/bl)
Tt = Temperatura corriente arriba del °F)
estrangulador
¥ro = Densidad relativa del aceite (agua=l)
¥e = Densidad relativa del gas (aire=1)
Z1 = Factor de compresibilidad del gas
corriente arriba del estrangulador
WOR = Relacién agua-aceite a c.s. (blw/blo)
Bo = Factor de volumen del aceite (piea/piea)

- B.6 -



Cd = Coeficiente de descarga del (adim.)

estrangulador

Cv = Calor especifico a volumen constante (Btu/lbm °F)

Cp = Calor especifico a presién constante (Btu/lbm °F)
K = Relacién de calores especificos

X = Relacién de presién

Xe = Relacién de presién critica

Pcs = Presién a condiciones standar (lb/pgz)
Tcs = Temperatura a condiciones standar (OF)

- B.7 -



POZO TECOMINOAGAN 488

Informacién utilizada :

Tuberfa Vertical

Densidad relativa del aceite producido 0.842
Densidad relativa del gas 0.774
Porciento de agua producida 0.00

Presién en la boca del pozo 99.42 Kg/cm2
Relacién gas-liquido 135 m/m°
Temperatura en el fondo del pozo 148.2 °c

Prueba de produccién

Presion de fondo fluyendo 499.24 Kgrem®
Presién de fondo estatica 636.65 Kg/em”
Gasto total del liquido 348 mosd

Presién de saturacién 260 Kg/crnz

Geometria del aparejo de produccién

Tuberia de revestimiento 0-5083 m 75/8 pg
Tuberia corta 4277-6245 m 5 pg
Tuberia de produccién 0-4292 m 3172 pg

-Cl -



Tuberfa horizontal

Temperatuta en la boca del pozo 65.4 °%c
Temperatura de separacién 490 °c
Presién corriente abajo del estrangulador 69.6 )cg/cm2

Presién de separacién
Longitud total 4300 m
Di&metro interior 10 Pg

La informacién anterior se midié con estrangulador de

1/2 pg, encontrandose flujo subcritico.

Terminacién del pozo

Cima de los disparos 6190 m
Base de los disparos 6240 m
Densidad de los disparos . 18 aguj/m
Espesor productor S0 m

-C2 -



CONECTORES UBICADOS EN EL

CONEC

NousLN -

INCOGNITAS

Q1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
P(8)

INCOGNITAS
Q1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
P(8)

INCOGNITAS
Q)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
P(8)

NI

Souprwn"

Xi
8.74
7038.15
5138.16
3696.75
2259.48
1087.58
853.69
842.18

Xi

8.80
7040.26
5140.26
3698.85

2261.61
1088.97
859.62
857.50

Xi

8.85
7044.33
5144.05
3701.77
2262.75
1089.41
867.13
867.32

N F TIPO

wucunsw®
HEma g
Pwwoasd
Coocoon

—
_OU

ITERACION 1
Fi
-0.2778
0.2778
-0.0000
0.0001
0.0015
~0.3413
-247.6615
248.0013

ITERACION 2
Fi

-0.1389

0.2681
-0.0000
-0.0000

-0.0009

-0.2093

-37.8925

38.1027

ITERACION 3
Fi

-0.0694

0.2588
~0.0000
~0.0000
-0.0009
-0.1462

-10,2196

10.3667

- C3 -

g
or U

Cc

BISTEMA

aXi
0.1293
2.1867
1.8889
0.9463
-0.9757
-0.9826
10.6700
342.1809

AXi
0.0601
2.1109
1.8235
0.9134
-0.9415
-0.9371
5.9277
15.31585

AXi
0.0515
4.0753
3.5203
1.7634
-1.8177
-1.8091
7.5094
9.8271



INCOGNITAS
Q)
P(2):
P(3)
. P(4)
P(S)
P(6)
P(7)
P(8)

INCOGNITAS
Qf1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
P(8)

INCOGNITAS
Q1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(S)
P(6)
P(7)
P(8)

INCOGNITAS
Q)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
P(8)

INCOGNITAS
Q(1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
P(8)

Xi

8.83
7048.13
5147.84
3705.64
2266.79
1092.08
870.43
869.60

Xi

8.82
7051.65

S151.37
3709.24
2270.54
1094.57
873.60
873.20

Xi

8.80
7054.94
5154.66
3712.60
2274.03
1096.89
876.55
876.07

Xi

8.79
7057.99
5157.72

3715.71
2271.28
1099.05
879.29
878.82

Xi
8.78
7060.84
5160.56
3718.62
2280.31
1101.06
881.84
881.37

'ITERACION 4

Fi
0.0000
0.2409

-0.0000
-0.0001
-0.0019
-0.0805
14.0133

-13.9308

ITERACION S
Fi

-0.0000

0.2242

-0.0000

-0.0001

-0.0017

-0.0769

~-2.8744

2.9531

ITERACION 6
Fi
0.0000
0.2086
-0.0000
-0.0001
-0.0016
-0.0719
0.7875
-0.7140

ITERACION 7
Fi
0.0000
0.1941
-0.0000
-0.0001
-0.0015
-0.0672
0.0325
0.0363

ITERACION 8
Fi
-0.0000
0.1807
-0.0000
-0.0001
-0.0014
-0.0628
0.0537
0.0105

- C.4-

AXi

-0.0167
3.7924
3.2759
1.6410

-1.6910
-1.6728
3.3042
2.2759

AXi
-0.0156
3.5291
3.0485
1.5271
-1.5736
-1.5570
3.1734
3.5984

aXi
-0.0145
3.2842
2.8369
1.4211
-1.4644
-1.4491
2.9482
2.8745

AXi
-0.0135
3.0563

2.6400
1.3224
-1.3628
-1.3488
2.7410
2.7450

AXi
~0.0125
2.8442
2.4568
1.2307
~-1.2682
-1.2553
2.5486
2.5498



INCOGNITAS
- Q).

P(2)

P(3)

P(4)

P(S)

P(6)

P(7)

P(8)

INCOGNITAS
Q1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
P(8)

INCOGNITAS
Q1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
P(8)

INCOGNITAS
Q(1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
P(8)

INCOGNITAS
Q)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
P(8)

Xi
8.77

. 7063.49

5163.21
3721.32
2283.12
1102.93
884.21
883.74

Xi

8.76
7065.95
5165.67
3723.83
2285.74

1104.67
886.42
885.94

Xi

8.75
7068.24
5167.97
3726.17
2288.18
1106.29
888.47
887.99

Xi

8.74
7070.37
5170.10
3728.35
2290.45
1107.80
890.37
889.90

Xi

8.73
7072.36
5172.09
3730.37
2292.56

1109.21
892.15
891.68

ITERACION 9
Fi
0.0000
0.1681
-0.0000
-0.0001
-0.0012
-0.0587
0.0485
0.011S

ITERACION 10
Fi
0.0000
0.1565
-0.0000
-0.0001
-0.0011
-0.0548
0.0455
0.0105

ITERACION 11
Fi
0.0000
0.1456
-0.0000
-0.0000
-0.0011
-0.0512
0.0426
0.0097

ITERACION 12
Fi
0.0000
0.1355
-0.0000
-0.0000
-0.0010
-0.0478
0.0398
0.0090

ITERACION 13
Fi

-0.0000

0.1261

-0.0000
-0.0000
-0.0009

~0.0446

0.0372

0.0084

-C5 -

8Xi
~-0.0117
2.6469
2.2863
1.1452
-1.1802
-1.1684
2.3699
2.3712

axi

-0.0109
2.4632
2.1277
1.0658

-1.0983

-1.0874
2.2039
2.2051

aXi
-0.0101
2.2923
1.9801
0.9918
-1.0221
-1.0121
2.0497
2.0507

AXi
-0.0094
2.1333
1.8427

0.9230
-0.9512
-0.9420
1.9063
1,9073

aXi
~-0.0087
1.9853
1.7149
0.8590
-0.8852
-0.8767
1.7731
1.7740



INCOGNITAS
Q(1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
P(8)

INCOGNITAS
Q1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
P(8)

INCOGNITAS
Q)
P(2)
P(3)
P(4)
B(5)
P(6)
P(7)
P(8)

INCOGNITAS
Q1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(S)
P(6)
P(7)
P(8)

Xi
8.72
7074.21
5173.93
3732.26
2294.53
1110.52
893.79
893.33

Xi

8.71
7075.93

5175.65
3734.02
2296.36

1111.74

895.33
894.86

Xi

8.70
7077.53
5177.25
3735.65
2298.06

1112.87

896.76
896.29

Xi
8.70
7079.02
5178.74
3737.17
2299.64
1113.93
898.08
897.62

ITERACION 14
: . Fi
~0.0000
0.1174
-0.0000
-0.0000
-0.0008
-0.0416
0.0347
0.0078

ITERACION 15
Fi
~0.0000
0.1092
-0.0000
-0.0000
-0.0008
-0.0389
0.0325
0.0072

ITERACION 16
Fi

-0.0000

0.1017

-0.0000
~0.0000
-0.0007

-0.0362
0.0303
0.0067

ITERACION 17
Fi

-0.0000
0.0946
~0.0000
-0.0000
-0.0007

-0.0338
0.0283
0.0062

- C.6 -

AXi
-0.0081
1.8475

1.5959
0.7994
-0.8238
-0.8159
1.6493
1.6501

AXi
-0.0076
1.7194
1.4852
0.7439
-0.7666
-0.7594
1.5342
1.5350

AXi
-0.0071
1.6001
1.3822
0.6923
-0.7134
-0.7068
1.4272
1.4279

AXi
-0.0066
1.4891
1.2863
0.6443
-0.6639
-0.6578
1.3277
1.3283



VARIABLES SUPUESTAS VARIABLES CALCULADAS . DATOS PROPORCIONADOS

Q)= 2189.00 ( B/D) Q()= 2213.06 ( B/D) . P(1)'=" 9053.00 (PSIA)

P(2)= 7035.96 (PSIA) P(2)= 7077.53 (PSIA) Q(2) = 0.00 ( B/D)
P(3)= 6000.00 (PSIA) P(3)= 5177.46 (PSIA) Q(3) = 0.00 ( B/D)
P(4)= 5145.11 (PSIA) P(4)= 3736.52 (PSIA) Q(4) = 0.00 ( B/D)
P(5)= 3021.86 (PSIA) P(5)= 2300.31 (PSIA) Q(5) = 0.00 ( B/D)
P(6)= 1105.94 (PSIA) P(6)= 1114.59 (PSIA) Q(6) = 0.00 ( B/D)
P(7)= 843.02 (PSIA) P(7)= 896.76 (PSIA) Q(7) = 0.00 ( B/D)

P(8)= 500.00 (PSIA) P(8)= 896.29 (PSIA) Q(8) = -2189.00 ( B/D)

MAXIMA DESVIACION DE Fi= 0.09462

- C7 ~



CASO 2

CONECTORES UBICADOS EN EL SISTEMA

CONEC

SopLNn -

INCOGNITAS
Q1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
Q(8)

INCOGNITAS
Q(1)
P(2)
P(3)

P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
Q(8)

INCOGNITAS
Ql1)
P(2)
P(3)

P(4)
P(S)
P(6)
P(7)
Q(8)

[+ O RO AN S R

Xi
16.44
6992.03
5095.97
3664.49
2238.07
1104.83
900.71
16.26

Xi

12.87
6967.96
5071.10
3637.86
2209.81
1074.98
897.67
12.63

Xi

9.28
6946.92
5052.56
3627.44
2201.42
1086.98
896.37
8.13

F  TIPO

Cooooo

N
2
3
4
5
6
7
7

el e RS I e
SRupws?

ITERACION 1
Fi
14.7118
-14.7118
0.0001
-~0.0001
0.0011
15.9648
115.1905
-131.1563

ITERACION 2
Fi

7.3559
-7.3559
-0.0000
-0.0001
-0.0023
9.8098

-22.1299

12,4981

ITERACION 3
Fi
3.6780
-3.6780
0.0000
--0.0001
~-0.0143
6.2020
-8.7383
2.7840

-C8 -

)
or O

80.8781
57.6896
-7.3380

AXi
-3.5719
-24.0710
-18.2936
0.7800
19.1390
44.4705
-3.0361
-3.6295

AXi

-3.5853
-21.0372
-14.4343
6.8493

21,2040
§7.2776

-1.3075
-4.5007



INCOGNITAS
Q)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
Q(8)

INCOGNITAS
Q(1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(S)
P(6)
P(7)
Q(8)

- INCOGNITAS

Q(1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
Q(8)

INCOGNITAS
Q1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
Q(8)

INCOGNITAS
Q(1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
Q(8)

Xi

9.22
6960.63
5061.59
3621.46
2172.72
1049.57
896.55
1.19

Xi

9.17
6972.96
5073.80
3633.57
2186.06
1056.26
896.64
7.35

Xi

9.12
6984.03
5084.77
3644.45
2198.05
1062.30
896.65
7.49

Xi

9.07
6993.97
5094.63
3654.22
2208.83
1067.73
896.66
7.62

Xi
9.03
7002.91
5103.48
3663.00
2218.51
1072.64
896.67
7.73

ITERACION 4

-0.0000
0.0000
0.0000
-0.0001
0.0004
2.5431
3.4866
-4.8813

ITERACION 5
Fi
-0.0000
0.0000
0.0000
-0.0004
0.0114
2.2540
0.6609
~-0.8998

ITERACION 6
Fi
0.0000
0.0000
0.0000
-0.0003
0.0039
2.0189
-0.2075
0.0004

ITERACION 7
Fi

0.0000
0.0000
0.0000

-0.0003
0.0022
1.8036

-0.1884
0.0089

ITERACION 8
Fi
-0.0000
0.0000
0.0000
-0.0002
0.0020
1.6110
-0.1634
0.0076

- C9 -

AXi
-0.0604
13.7136
13.8470
14.2706
0.0003
18.7203
0.1844
~0.9380

AXi

-0.0543
12.3259
12.4463
12,8283

0.0025

16.6434
0.0874
0.1564

AXi

-0.0488
11.0710

11.1795
11.5237
0.0021

14,9635
0.0133
0.1406

AXi

-0.0438
9.9456
10.0433
10.3534
0.0018

13.4126

0.0112
0.1252

AXi
-0.03%4
8.9342
9.0222
9.3014
0.0016
12.0131
0.0102
0.1118



.7 ITERACION ‘9

INCOGNITAS - - "= Xi~ Fi - AXi
QM) 9,007 ) 0.0000 -0.0354
P(2) - .° 7010.93 : : 0.0000 8.0248
P(3) - : 5111.43: o 0.0000 8.1041
P(4) ..3670.88 - -0,0002 8.3554
P(5) .. 2227.21 © 0.0019 0.0014
P(6) 1077.06 1.4398 10.7620
P(7) 896.68 -0.1426 0.0092
Q(8) 7.83 0.0069 0.1000

ITERACION 10

INCOGNITAS Xi Fi AXi
Q(1) 8.97 0.0000 -0.0318
P(2) 7018.14 0.0000 7.2073
P(3) 5118.57 0.0000 7.2787
P(4) 3671.97 -0.0002 7.5049
P(5) 2235.03 0.0017 0.0012
P(6) 1081.05 1.2875 9.6430
P(7) 896.69 -0.1249 0.0083
Qs) 7.92 0.0062 0.0895

ITERACION 11

INCOGNITAS Xi Fi AXi
Qf1) 8.94 -0.0000 -0.0285
P(2) 7024.61 0.0000 6.4726
P(3) 5124.98 0.0000 6.5368
P(4) 3684.33 -0.0001 6.7403
P(5) 2242.05 0.0016 0.0010
P(6) 1084.65 1.1518 8.6419
P(7) 896.70 -0.1097 0.0075
Q(8) 8.00 0.0056 0.0800

ITERACION 12

INCOGNITAS Xi Fi AXi
Q1) 8.91 -0.0000 -0.0256
P(2) 7030.43 -0.0000 5.8122
P(3) 5130.74 0.0000 5.8700
P(4) 3690.04 -0.0001 6.0531
P(5) 2248.36 0.0014 0.0009
P(6) 1087.89 1.0308 7.7458
P(7) 896.70 -0.0966 0.0068
Q(8) 8.07 0.0051 0.0717

ITERACION 13

INCOGNITAS Xi Fi AXi
Q1) 8.89 0.0000 -0.0230
P(2) 7035.64 0.0000 5.2189
P(3) 5135.91 0.0000 5.2708
P(4) 3695.17 -0.0001 5.4355
P(5) 2254,02 0.0013 0.0008
P(6) 1090.80 0.9228 6.9435
P(7) 896.71 -0.0852 0.0061
Q(8) 8.13 0.0046 0.0642

- C.10 -



INCOGNITAS
Q(1)
P(2)..
P(3) "
P(4)
P(5)

- P(6)

- P(7) -
Q(8)

INCOGNITAS
Q)
P(2)
P(3)
P(4)
P(S)
P(6)
P(7)
Q(8)

INCOGNITAS
Q1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
Q(8)

INCOGNITAS
Q1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
Q®)

INCOGNITAS
Q)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
Q(8)

Xi
©.8.87
7040.33
5140.56
3699.78
2259.11
1093.43

896.72
8.19

Xi

8.85
7044.54
5144.73
3703.91
2263.68
1095.79
896.72
8.24

Xi

8.83
7048.31
5148.47
3707.62
2267.78
1097.92
896.73
8.29

Xi
8.82
7051.70
S151.83
3710.96
2271.46
1099.83
896.73
8.33

Xi
8.80
7054.75
5154.84
3713.95
2274.76
1101.55
896.73
8.37

ITERACION 14
Fi
-0.0000
0.0000
0.0000
-0.0001
0.0012
0.8264
-0.0753
0.0041

ITERACION 15
Fi

0.0000
0.0000
0.0000

—-0.0001
0.o01
0.7401

-0.0667
0.0037

ITERACION 16
Fi

0.0000
0.0000
0.0000
-0.0001
0.0010
0.6631

-0.0592
0.0033

ITERACION 17
Fi

-0.0000
0.0000

0.0000

-0.0001

0.0009

0.5941

-0.0525
0.0030

ITERACION 18
Fi
0.0000
0.0000
0.0000
-0.0001
0.0008
0.5324
-0.0467
0.0027

- Cll -

AXi
~0.0206
4.6858
4.7325
4.8805
0.0007
6.2250
0.0055
0.0575

AXi
-0.0i85
4.2068
4.2488
4.3819
0.0006
5.5813
0.0050
0.0515

AXi

~0.0166
3.7766
3.8143
3.9339
0.0005

5.0046
0.0045
0.0461

AXi

-0.0149
3.3902

3.4241

3.5315
0.0005

4.4877
0.0040
0.0413

AXi
-0.0134
3.0431
3.0736
3.1701
0.0004
4.0245
0.0036
0.0370



INCOGNITAS
Q1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
Q(8)

INCOGNITAS
Q1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
Q(8)

INCOGNITAS
Q1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
Q(8)

INCOGNITAS
Q1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
Q(8)

INCOGNITAS
Q)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
Q(8)

ITERACION 19

“Xi Fi
8.79 0.0000
7057.48 0.0000
5157.55 0.0000
3716.63 -0.0001
2277.73 0.0007
1103.09 0.4772
896.74 -0.0416
8.40 0.0024
ITERACION 20
Xi Fi
8.78 0.0000
7059.93 0.0000
5159.98 0.0000
3719.04 -0.0000
2280.40 0.0007
1104.48 0.4277
896.74 -0.0370
8.43 0.0022
ITERACION 21
Xi Fi
8.77 -0.0000
7062.13 0.0000
5162.16 0.0000
3721.21 -0.0000
2282.79 0.0006
1108.73 0.3834
896.74 -0.0330
8.46 0.0020
ITERACION 22
Xi Fi
8.76 0.0000
7064.11 -0.0000
5164.12 0.0000
3723.15 ~-0.0000
2284.93 0.0005
1106.85 0.3438
896.74 -0.0294
8.48 0.0018
ITERACION 23
Xi Fi
8.76 -0,0000
7065.88 -0.0000
5165.87 0.0000
3724.89 -0.0000
2286.86 0.0005
1107.85 0.3082
896.75 -0.0263
8.50 0.0016

- Cl2 -

AXi
-0.0120
2.7315
2.7588
2.8456
0.0004
3.6093
0.0033
0.0332

AXi
-0.0108
2.4516
2.4762
2.5541
0.0003

3.2370
0.0029
0.0297

AXi

-0.0097
2.2004

2,2224

2.2924
0.0003

2.9033
0.0026
0.0267

AXi
-0.0087
1.9748
1.9946
2.0574
0.0002
2.6041
0.0024
0.0239

AXi
~0.0078
1.7723
1.7901
1.8465
0.0002
2.3357
0.0021
0.0214



INCOGNITAS
Q1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
Q(8)

" INCOGNITAS

Q1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
Q(8)

INCOGNITAS
Q)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
Q(8)

INCOGNITAS
Q1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
Q(8)

INCOGNITAS
Q1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
Q(8)

Xi

8.75
7067.47
5167.45
3726.46
2288.59
1108.76
896.75
8.52

Xi

8.74
7068.90
5168.87
3727.86
2290.14

1109.57
896.75
8.54

Xi
8.74
7070.18
5170.13
3729.12
2291.53
1110.30
896.75
8.55

Xi
8.73
7071.33
5171.27
3730.25
2292.78
1110.95
896.75
8.57

Xi

8.73
7072.36
5172.30
3731.26
2293.90

1111.54

896.75
8.58

ITERACION 24
Fi
~0.0000
-0.0000
0.0000
-0.0000
0.0004
0.2764
-0.0235
0.0014

ITERACION 25
Fi
0.0000
-0.0000
0.0000
~-0.0000
0.0004
0.2478
-0.0210
0.0013

ITERACION 26
Fi
-0.0000
-0.0000
0.0000
-0.0000
0.0004
0.2222
-0.0187
0.0011

ITERACION 27
Fi
-0.0000
-0.0000
0.0000
-0.0000
0.0003
0.1993
-0.0168
0.0010

ITERACION 28
Fi
0.0000
-0.0000
0.0000
-0.0000
0.0003
0.1787
-0.0150
0.0009

- Cl13 -

AXi
~-0.0070
1.5904
1.6064
1.6571
0.0002
2,0951
0.0019
0.0192

AXi
-0.0063
1.4273
14416
1.4871
0.0002
1.8793
0.0017
0.0172

AXi
-0.0056
1.2808
1.2937
1.3345
0.0002
1.6858
0.0015
0.0155

aXi
-0.00s1
1.1493
1.1609
1.1978
0.0001
1.5122
0.0014
0.0139

AXi
-0.0045
1.0313
1.0417
1.0746
0.0001
1.3565
0.0012
0.0124



INCOGNITAS
Q(1)-
P(2)

“P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
Q)

INCOGNITAS
' Q1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
Q(8)

INCOGNITAS
Q1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(5)
P(6)
P(7)
Q(8)

INCOGNITAS
: Q1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(S)
P(6)
P(7)
Q(8)

INCOGNITAS
Q(1)
P(2)
P(3)
P(4)
P(S)
P(6)
P(7)
Q(8)

COXi
8.72

.7073.28
5§173.21

3732.17
2294.91
112.07
896.76
8.59

Xi
8.72
7074.11
5174.04
3732.99
2295.81
1112.54
896.76
8.60

Xi

8.72
7074.86
5174.77
3733.72
2296.62

1112.97
896.76
8.61

Xi

8.71
7075.53
5175.44
3734.38
2297.35

1113.35
896.76
8.62

Xi
8.71
7076.13
5176.03
3734.97
2298.00
1113.69
896.76
8.62

ITERACION 29
. Fi
0.0000
0.0000
0.0000
-0.0000
0.0003
0.1603
~-0.0134
0.0008

ITERACION 30
Fi
~0.0000
-0.0000
0.0000
-0.0000
0.0002
0.1438
~0.0120
0.0007

ITERACION 31
Fi
0.0000
-0.0000
0.0000
~0.0000
0.0002
0.1290
-0.0107
0.0007

ITERACION 32
Fi
-0.0000
-0.0000
0.0000
-0.0000
0.0002
0.1157
-0.0096
0.0006

ITERACION 33
Fi
0.0000
-0.0000
0.0000
~-0.0000
0.0002
0.1038
-0.0086
0.0005

- C.l14 -

AXi
~0.0041
0.9254
0.9347
0.9642
0.0001
1.2169
0.0011
0.0112

axXi
-0.0037
0.8304
0.8387
0.8652
0.0001
1,0916
0.0010
0.0100

8Xi
-0.0033
0.7451
0.7526
0.7763
0.0001
0.9793
0.0009
0.00%0

AXi
-0.0029
0.6685
0.6753
0.6966
0.0001
0.8785
0.0008
0.0080

AXi
-0.0026

0.5998
0.6059
0.6250
0.0001

0.7881
0.0007
0.0072



ITERACION 34

INCOGNITAS Xi Fi
Q(1) 8.71 -0.0000
P(2) 7076.66 -0.0000
P(3) 5176.56 0.0000
P(4) 3735.50 -0.0000
P(5) 2298.58 0.0002
P(6) 1114.00 0.0931
P(7) 896.76 ~0.0077
Q(8) 8.63 0.0005

VARIABLES SUPUESTAS VARIABLES CALCULADAS

AXi
-0.0024
0.5382
0.5436
0.5608
0.0001
0.7070
0.0007
0.0065

DATOS PROPORCIONADOS

Q(1)= 6000.00 ( B/D) Q(l)= 2214.62 ( B/D) P(l) =
P(2)= 7035.96 (PSIA) P{2)= 7076.13 (PSIA) Q(2) =
P(3)= 6000.00 (PSIA} P(3)= 5176.02 (PSIA) Q(3) =
P(4)= 5145.11 (PSIA) P(4)= 3734.94 (PSIA) Q(4) =
P(S)= 3021.86 (PSIA) P(5)= 2298.58 (PSIA) Q(S) =
P(6)= 1105.94 (PSIA} P(6)= 1113.29 (PSIA) Q(6) =
P(7)=  843.02 (PSIA) P(7)= 896.76 (PSIA) Q(7) =
Q(8)= 6060.00 ( B/D) Q(8)= -2196.06 ( B/D) P(8) =

MAXIMA DESVIACION DE Fi = 0.09307

- ClIS -

9053.00 (FSIA)

0.00 ( B/D)
0.00 ( B/D)
0.00 ( B/D)
0.00 ( B/D)
0.00 ( B/D)
0.00 ( B/D)

896.29 (PSIA)



ANEXO D

-D.1 ~



NN,NC,RRWOR

API,DRGT,PB,TB DATOS BASICOS

-—
INCOGNITAS DE
A ¥ CADA NODO
_— { 1=1,NC ) P
1) TUBERIA
(2) ESTRANG
{3) YACIMIEN
{ ) OPCION
I
Y
DATOS DE LOS
NO sl (1) VERTICAL CONECTORES
OPCION=2 {2) HORIZONTAL
{ ) oPcioN Y
NIILNF(),PR NI, NF(1) CONEC()  =T| NO S _lconecy =T
Pw1,PBURB,QOP DC(I),CAM,T(1) TIPOCONEC(H) = H TIPOCONEC(l)=V
CONEC(l) =Y CONEC(1) = E
Y - NI(I)NF(t)
l DC(LCHLT()

®

FIG. I
DIAGRAMA DE BLOQUE PARA LA CAPTURA DE DATOS




~
VALORES SUPUESTOS A

LAS INCOGNITAS EN
a1y, p(1) CADA NODO
—————
@
I1=1,NC

NO NO Sl
-
CALCULO DEL
GASTO MASICO

CALCULO DEL
BALANCE MASICO

CHECAR S! EL BALANCE
MASICO ESTA DENTRO
DE LA TOLERANCIA

IMPRIMIR LOS
VALORES DE
QyP

FIG. 2
DIAGRAMA DE BLOQUE DEL METODO DE STONER




e )
[ CALCULO DE LAS

Y DERIVADAS
SF(D)
BX()
R |
w BF
x 5;((}, AX) =-F() RESOLUCION DEL
SISTEMA DE
o ECUACIONES

CALCULO DEL NUEVO VALOR
QUE SE ASIGNARA A LAS
A =X+ AX(H) INCOGNITAS

Ly

FIG. 2
(CONTINUACION)




8
K =p bc'-g)rarasar )
K= -R) 3 L (K)/3.048 E9)

WM = KK,

K =2870E5p DC (K} /1
ns tp
0.
K2R F1C () 73.048 E)

wM(9 =k )°° /88400

ALFA
BETA

!

WM(K) = 1.9706CA(K) DC(K) °°
(ALFA) (BETA) (MPB)
188400

FIG. 2
(CONTINUACION)




NO

?

IPR, QMAX, IP_R

]

P> Pburb

WM(Q) = IFR (P} +Pburb / 1.8
(1-0.2 By / Pourb - 0.8
® IPbutb).™ MPB/B8400

WM(K) = IPR (PzP)
*MPB /88400

FIG. 2
(CONTINUACION)

A

WM(K) = Qmax (102 x
P2/P1-0.8 (PRIP1)
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