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Introducción. 

INTRODUCCIÓN 

El transporte de Gas es un reto para PEMEX ya que presenta 

caracterlsticas muy especiales en cuanto a su volumen, variando muy 

rápidamente con respecto a los cambios de temperatura y presión, 

este problema se resuelve mediante la aplicación de métodos, con los 

cuales se puede representar el comportamiento del gas (flujo) en un 

determinado trayecto; lo cual no es fácil, se tuvieron que hacer 

muchos experimentos y determinar las variables que afectaban el 

flujo, después de tantos experimentos y sacando conclusiones 

pudieron obtener métodos que representan el flujo del gas por 

duetos; estos experimentos fueron realizados por varios 

investigadores, asl como compañias, donde se encuentran definidas 

las variantes involucradas, las cuales pueden ser: la longitud, 

diámetro, presión, temperatura, propiedades del gas, entre otras. 

Algunos de los métodos que representan el flujo de gas por 

tuberlas o los que se consideran más importantes para este trabajo 

se encuentran aqul recopilados; esta recopllaclón la realizó el 

Ingeniero Eduardo Lozano Vistuer, a quien se le hace un 

reconocimiento póstumo por su trabajo y trayectoria; estos se 

pueden clasificar en varios aspectos ya que algunos expresan una 

variable en función de otra, lo cual permite su clasificación en varios 

rubros; para tener una referencia aparecen los nombre de los autores 

de las fórmulas que se utilizan en el desarrollo de la predicción del 

flujo de gas por duetos. 

Actualmente se han desarrollado muchos programas de cómputo, 

que toman los métodos que se desarrollaron hace mucho tiempo, los 

cuales fueron y son base fundamental para poder determinar o 

simular el comportamiento del gas por duetos; con esto se quiere 
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setlalar que para entender el software que está en el mercado, tanto 

estudiantes como profesionista deben de conocer como funcionan, y 

para ello se tiene que estudiar los métodos que aqul se encuentran, 

que son base de dicho software. 

Como es sabido el transporte de gas se realiza principalmente 

por medio de tuberlas las cuales tienen una capacidad de flujo 

dependiendo de su diámetro, aunque no es el único parámetro que se 

considera; para seleccionar una determinada tuberfa, se debe tener 

en mente cuanto gas va a transportar, la longitud que tiene que 

recorrer, si tendremos una linea o varias en paralelo; para todo esto 

hay procedimientos, asl como fórmulas que facilitan de alguna 

manera el poder tomar decisiones, con esto se consigue resolver 

problemas de demanda y capacidad de los gasoductos. 

El problema que se p_resenta durante el transporte del gas por 

duetos es y será el poder dlsetlar los gasoductos, ya que presenta 

muchos y variados problemas como son: la topografla del terreno, la 

distancia entre los puntos de recolección y entrega, cuanto volumen 

de gas se transportará, costos de operación y de mantenimiento, 

cuantos sistemas de compresión tendremos y que potencia debemos 

tener en cada una, para complicarlo un poco más se presenta el flujo 

bifásico; como se puede apreciar no es sencillo, pero se pueden tener 

las armas necesarias para poder hacerlo. 

Para tener una idea de la importancia que tiene el transporte de 

hidrocarburos a través de tuberlas se presenta una descripción del 

sistema de tuberlas de PEMEX-Gas 

Actualmente PEMEX-Gas cuenta con 8 complejos procesadores 

de gas natural con las siguientes capacidades: endulzamiento de gas: 

;; t T!51S68Íi . l 
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4,173 MMpcd; recuperación de llquidos: 5,034 MMpcd; 

fraccionamiento de liquidas: 563 Mbd. Para el transporte de gas 

natural opera 9,031 Km. de duetos, además de 6 interconexiones con 

sistemas de gasoductos norteamericanos. La loglstica del gas licuado 

se apoya en 16 terminales de distribución y 1,822 Km. de duetos. 

Para el manejo de petroqulmicos básicos, se cuenta con 1,023 Km. 

de duetos. Para todo ello cuenta con poco más de 12,000 kms. de 

duetos. 

El 90% de la demanda de gas licuado se ubica en el centro y 

norte de la República. Para atenderla, PEMEX-Gas cuenta con una 

red de distribución de duetos de 1,822 kms., que permiten conectar 

los principales centros de producción del sureste con la región del 

Altiplano y el norte del estado de Veracruz. El abasto al noroeste del 

pals se realiza a través del puerto de Salina Cruz, Oaxaca, 

reduciendo los c_ostos en el transporte del producto a las terminales 

de distribución de gas licuado de Topolobampo y Rosarito. Al norte 

del pafs se cuenta con el dueto Hobbs-Méndez (Cd. Juárez) con una 

longitud de 35 kms hasta la frontera norte, donde se conecta con la 

red de duetos de los Estados Unidos de Norte América, lo que 

representa un acceso directo a los sistemas de producción y 

almacenamiento en el centro de ese pals, y ofrece a PEMEX-Gas una 

fuente alterna de suministro a través de un sistema de transporte 

seguro y confiable. 

El Sistema Nacional de Gasoductos (SNG) pasa por 18 estados 

de la República. Inicia en Chiapas y pasa por Veracruz y Tabasco 

hasta Tamaulipas con lineas de 24, 36 y 48 pulgadas de diámetro; 

posteriormente se prolonga por los estados de Nuevo León, Coahulla, 

Durango y Chihuahua, con lineas de 24 y 36 pulgadas de diámetro. 

Existen tres lineas importantes de 18, 24 y 36 pulgadas que recorren 

¡¡¡ 



lntroducdOn. 

el centro del pais pasando por los estados de Veracruz, Puebla, 

Tlaxcala, Hidalgo, México, Querétaro, Guanajuato, San Luis Potosi, 

Michoacán y Jalisco 

El Sistema Nacional de Gas (SNG) Licuado del Petróleo, con una 

extensión total de 1,822 kms, se extiende a lo largo de 11 estados de 

la República, iniciando en Cactus, Chiapas, hasta Guadalajara, 

Jalisco, pasando por Tabasco, Veracruz, Puebla, Edo. de México, 

Hidalgo, Querétaro, Guanajuato y Jalisco, con lineas de 20, 22 y 14 

pulgadas de diámetro. De Minatitlán parte un dueto de 14 pulgadas al 

puerto de Salina Cruz, Oaxaca. 

A través de un dueto de 14 pulgadas, llega a la Ciudad de México 

la quinta parte de su consume>.','. El resto por via carretera desde 

puntos cercanos como son ¡:>uebla y Tepeji de Rio. 

El SNG cuenta con puntos de inyección de gas natural de origen 

nacionsl y puntos de conexión internacional. A través de estos 

últimos se pueden realizar operaciones de importación o exportación 

con los Estados Unidos de Norte América. 

El "sistema nacional de transporte por duetos" de PEMEX-Gas y 

Petroqulmica Básica se compone de tres subsistemas: 

Sistema de Gas Natural 

Conscientes del nuevo entorno de negocios del transporte de gas 

natural en México, en el que somos un participante más en el 

mercado, nuestro mayor interés es el de proporcionar en forma 

eficiente el servicio de transporte por dueto y servicios asociados a 

nuestros clientes. 

iv 
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Sistema de Gas LP 

El sistema de transporte de gas LP se desarrolla desde Chiapas y se 

une al sistema de gas natural en Tabasco para llegar hasta 

Guadalajara, Jalisco. 

Sistema de Petroqufmicos Básicos 

En cuanto al transporte de petroqufmicos básicos, su objetivo 

principal es el de llevar productos tales como butano, gas y gasolinas 

amargas de los centros de producción a los puntos de consumo, en 

donde son procesados y transformados en otros productos para la 

industria. 

V 
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Semblanza del Ingeniero Eduardo Lozano Vlstuer. 

Nacido el 16 de septiembre de 1917; Mexicano por naturalización. 

vi 

A) Preparación académica . 

.,,, Licenciatura en Ingeniarla petrolera . 

.,,, Estudios realizados en la Escuela Nacional de Ingenieros en el 

periodo de 1940 a 1944. presentando su examen profesional en 

octubre de 1946 . 

.,,, Cursos de Postgrado. 

> "Análisis e Interpretación de registros eléctricos·. Schlumberger 

Oil Well Surveing Corp. Houston, Tex. EUA. (1953) 

> "Terminación, Estimulaclón y Reparación de pozos petroleros". 

Universidad de Oklahoma, EUA. (1968) 

> "Tecnologia Avanzada de perforación de pozos petroleros, para 

Ingenieros". lnternational Petroleum lnstitute. Oklahoma, EUA. 

(1970) 

B) Experiencia profesional. 

,/ 1943: Ingreso a Petróleos Mexicanos como Paleontólogo 

ayudante, en la Gerencia de Explotación . 

.,,, 1945: Ayudante de Jefe de Brigada, en sondeos 

estructurales (Penlnsula de Baja California) 

,/ 1946: Jefe de Brigada, en sondeos estructurales . 

.,,, 194 7: Ingeniero a cargo de la perforación de pozos 

exploratorios en el Estado de Chihuahua, (PEMEX). 



1948: Ingeniero 

Ingeniarla 

desarrollo 

Noreste . 
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Petrolero en el departamento de 

Petrolera, perforación de pozos y 

de campos productores del Distrito 

./ 1951: Supervisor de operaciones de ingeniarla petrolera 

en los pozos exploratorios de la Cuenca de 

Papaloapan . 

./ 1954: Asesor de la superintendencia general de 

operaciones de Ingeniarla petrolera, para las 
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Resumen. 

RESUMEN 

En el capitulo I se trata del flujo de gas natural en tuberlas 

conductoras a alta presión, los antecedentes y fundamentos por los 

que el transporte de gas ha pasado para desarrollar los 

procedimientos y poder hacer la deducción de la fórmula general para 

calcular el flujo en gasoductos; lo cual nos lleva a las suposiciones, 

que son: flujo isotérmico, ninguna desviación con respecto a la ley de 

Boyle y ninguna diferencia en elevación, llevándonos a las 

simplificaciones de las fórmulas. Asl como hacer la valuación del 

trabajo a desarrollar para vencer la resistencia opuesta por la 

fricción. 

El capitulo 11 contiene las fórmulas prácticas para calcular el flujo 

de gas natural por tu!Jerlas; donde se da una clasificación de las 

fórmulas según la función del coeficiente de fricción, que son: cuando 

es constante (Cox, Towl, Pittsburg y Panhandle), cuando está 

expresado como una función del diámetro (Oliphant, Unwin, 

Weymouth, California, Spitzglass y Clark) y cuando está expresado 

en función del criterio de Reynolds (Firtzche, McAdams y Sherwood). 

En la industria del transporte de gas, la fórmula más ampliamente 

empleada para calcular el flujo de gas natural a lo largo de tuberfas, 

es la desarrollada, por Tomas R. Weymouth, la fórmula es utilizada 

en los procedimientos para calcular el flujo comercial. También se 

muestra un ejemplo de la fórmula de Weymouth, los métodos de 

cálculo utilizados en la fórmula; donde se utilizan varias tablas, las 

cuales se relacionan una con la otra y se desarrolla un ejemplo del 

empleo de las tablas; esto es lo que se presenta en el capftulo III. 
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Para el capitulo IV se tiene el concepto de longitud equivalente, 

ya que es muy raro encontrar un sistema de transporte de 

hidrocarburos por dueto, que esté constituido por tuberlas de un 

diámetro único a lo largo de toda su extensión. La mayorla de los 

sistemas está compuesto por varias secciones de tuberlas de 

diferentes diámetros, o bien, están formados por varias lineas 

paralelas entre si. Para ello se tienen procedimientos prácticos para 

la solución de problemas de tuberlas acopladas en paralelo, por 

conversión a diámetro y longitud equivalente; se presentan las 

fórmulas necesarias para las tuberlas en serie y paralelo, a si como 

ejemplos de éstas. 

Simplificación de los problemas de demanda y capacidad los 

encontramos en el capitulo V, el problema de demanda lo se puede 

resolver con la determinación de la longitud de linea paralela 

necesaria para satlsface.r aumentos de ésta. La cantidad de gas 

almacenado o contenido en un momento dado en un gasoductl', 

depende de la longitud y del diámetro de la tuberla, de la presión 

media y de la temperatura del gas, que se puede determinar como un 

volumen contenido en una linea de operación. Se da un ejemplo de la 

fórmula de Panhandle simplificada, que ha sido y sigue siendo muy 

empleada por numerosos operadores para calcular el flujo de gas en 

duetos de gran diámetro, es decir, de 12 pulgadas y mayores. 
··;..·¡ 

En el capitulo VI se Incluyo como se puede hacer un diseno de 

gasoductos, a0
sl como cuáles son los aspectos del problema que se 

encontraran,· que pueden ser: económico, técnico y social; también 

los hay topográficos que se refiere a los estudios y reconocimiento 

del terreno, que aunados están los de construcción de las lineas. 

También cuando se hable de volumen de gas transportado se refiere 

al total de la producción de un yacimiento considerando sus aspectos 
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fisicoqulmicos. Para poder disenar un gasoducto debemos de tener 

muy en cuenta como se podrán determinar los valores que intervienen 

en la fórmula de cálculo, seleccionar el mejor reductor de presión 

para aprovechar mejor las presiones que disponemos, como se 

pueden eliminar hidratos o prevenirlos, debemos de considerar el 

espesor de la tuberla, el peso de la tuberia, el costo de la tuberla, 

cálculo de la potencia de compresión, costo de operación de 

compresión y cálculo del costo general del proyecto; que son 

aspectos para el diseno de gasoductos. 

En el· capltuió).vn se da el tema de transporte bifásico de 

hidrocarburos: 'ci~nd~- se da una introducción de las investigaciones 

que se realizan al transporte de hidrocarburos y como están al orden 

del avance de la tecnologla; se mencionan los métodos de solución 

del problema y quienes fueron los que realizaron estos métodos; en 

el flujo bifásico el principal factor que afecta la velocidad y f_lujo, es la 

rugosidad y las aftas caldas de presión, fas genera la energla 

necesaria para mover el liquido a lo largo de la linea; el flujo bifásico 

se podrá encontrar de diferentes formas dependiendo d~ cóm6 e-s la -

relación de la fase liquida y gaseosa, esta dependen~ia\ se · pu~de 
llamar como patrones de flujo; el método de Lockhart--yc MarÍi~elli es 

utilizado como una relación ya que se calcula _la presión ·del ga~ y del 

liquido como si fueran los únicos que están presentes y que fue 

utilizado para ciertos reglmenes. 

El último capitulo el número VIII se muestra otro método para el 

cálculo del transporte bifásico de hidrocarburos, este método lo 

desarrollaron Bertuzzl, Tek y Poettmann el cual aventaja a otros 

métodos según sus autores; asl también se da un ejemplo de diseno, 

el cual fo desarrolló PEMEX en el oleogasoducto Atún-Poza Rica. 
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CAPiTULO I 

FLUJO DE GAS NATURAL EN TUBERIAS CONDUCTORAS A AL TA 

PRESIÓN. 

!.:.1. Antecedentes y fundamentos. 

El transporte de gas natural desde los pozos productores hasta 

las plantas de distribución en las ciudades ha evolucionado 

considerablemente en los últimos 90 ó 100 años, en que la 

conducción se llevaba a cabo a lo largo de una linea conductora de 

baja presión d.e unos 30 ó 40 Km de longitud, formada por tramos 

cortos de tuberla de madera de 8 pulgadas de diámetro, hasta 

alcanzar el estado en que se encuentra actualmente donde es una de 

las ramas más importante de la industria petrolera en general, y de la 

industria del gas natural en particular. Actualmente, se encuentran en 

operación miles de kilómetros de tuberla de acero de gran diámetro, 

que transportan gas natural entre puntos apartados, 1,000 ó 2,000 

Km., como suele haber entre los puntos de suministro y los de 

consumo. 

A medida ·que han Ido aumentando la longitud, el diámetro y las 

presiones ·d~ ·operación de las lineas conductoras de gas de alta 

presión, han ido multiplicándose también los problemas de lngenierla 

inherentes a ellas. La resolución de muchos de esos problemas ha 

hecho posible la realización de los sistemas de conducción de gran 

longitud y la consecuente utilización en gran escala de un recurso 

Flujo de gas natural en tuberlas conductoras a alta presión. 
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natural que, de otro modo, se despreciaba con bastante frecuencia, la 

conservación, que equivale a decir no desperdicio, y la utilización del 

gas natural comenzaron el mismo dla que se construyo la primera 

linea conductora y desde entonces ha dependido casi enteramente 

del desarrollo de los sistemas de transporte. 

Los factores que influyen de manera directa en el flujo del gas 

por tuberlas conductoras son numerosos y variados, aunque pueden 

dividirse, de manera general, en dos clases: los relativos a las 

tuberlas y a los gases que transportan, y los que se refieren a las 

caracterlstlcas de construcción y de operación de las lineas. 

En el primer grupo se incluyen las dimensiones y condiciones de 

la tuberla (longitud, diámetro y rugosidad de la pared interior), las 

propiedades del gas fluyente (densidad relativa y viscosidad) y 

caracterlstlcas del régimen (velocidad del. gas). Las relaciones entre 

estos factores constituyen la base de la que se derivan las fórmulas 

para cálculos de flujo en gasoductos. 

El segundo grupo de factores que influyen en el flujo de gas a lo 

largo de las lineas conductoras lo constituye cualquier material 

extraí\o a la conducción (destilado, herrumbe, polvo, parafina, asfalto 

fósil, etc.) o cualquier caracterlstica operación que tenga relación con 

la resistencia al flujo o que resulte en una disminución del diámetro 

efectivo de la tuberla. Generalmente estos factores son peculiares de 

cada sistema de conducción y por esta razón raramente aparecen 

considerados en tas fórmulas para el cálculo de flujo. Sin embargo, 

han sido analizados en algunas lineas los efectos que producen estos 

factores particulares y se han expresado en términos de una 

reducción de la eficiencia del gasoducto para el desplazamiento del 

gas. 
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Los resultados que se pueden obtener utilizando las diferentes 

fórmulas de cálculo varfan ampliamente y esto se debe a que hay que 

hacer una serie de suposiciones para deducir la fórmula general y 

otra serie de suposiciones para adaptar ésta a una forma práctica. 

1-2 Deducción de la fórmula general para calcular el flu!o en 

gasoductos. 

La necesidad de conocer las condiciones en que es aplicable 

cada una de las fórmulas que se utilizan para cálculos de flujo en 

gasoductos, asl como las suposiciones que se hacen para deducir 

cada una de estas fórmulas, justifica un análisis detallado de las 

ecuaciones básicas. A partir de ese análisis debe entenderse más 

fácilmente la diferencia que hay entre las diferentes fórmulas para el 

cálculo de flujo de gas natural. las deducciones matemáticas 

incluyen la fórmula fundamental para determinar el flujo de fluidos 

compresibles y la fórmula general para calcular el flujo de gas natural 

en gasoductos. La teorla del desplazamiento de fluidos compresibles 

y la deducción de las fórmulas fundamentales se puede encontrar en 

la mayorla de los libros de texto relacionados con la termodinámica. 

la deducción de la fórmula general para determinar el gasto de 

gas natural por duetos puede hacerse siguiendo numerosos caminos; 

el método que se da aqul parece ser más directo: considérese una 

determinada longitud horizontal de tuberla comprendida entre dos 

secciones cualesquiera, transversales, normales axialmente a la 

tuberla y a lo largo de la cual, se especifican las dos siguientes 

condiciones de flujo entre las secciones consideradas: 
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1- No se realiza sobre el fluido ningún trabajo por medios externos. 

2- El flujo se efectúa en régimen permanente; esto es, la misma 

cantidad de peso de gas pasa por cada sección transversal de la 

tuberla en un mismo intervalo de tiempo. 

En la práctica Industrial los gases se miden en términos de 

volumen más que en peso; sin embargo, al deducir la fórmula general 

para el cálculo del desplazamiento de fluidos compresibles, las 

relaciones de energla pueden presentarse más fácilmente al 

considerar un determinado peso de fluido. Posteriormente se 

Introduce en la deducción de los factores de convergencia de peso a 

volumen. 

En la deducción de la fórmula fundamental para calcular el gasto 

de un fluld,o .. comp·r~.slble en un dueto cerrado; el primer paso consiste 

en aplicar.' 1;,.'/)~Y.,de. la conservación de la energla, en balancear 

solamente laf¡;~e'rgra,mecánica. Considerando únicamente la longitud 

de la tube~l¿~~~'til~'C:ci'i6riada, el balance de energla mecánica para la 

unidad de ~~~~'.~~ÍfÍufdo en movimiento es: 

2 2 

v. V¡ w TT V2 + P1 1 +-+ e-Wf =X2+P2"2 +-
2g 2g (1-1) 

Los Indices 1 y 2 Indican las condiciones a la entrada y a la 

salida de las secciones transversales respectivamente. 

La fórmula (1-1) puede estar expresada en cualquier sistema 

homogéneo de unidades. SI se emplea el sistema inglés (pie, libra, 
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segundo) y la unidad de peso de fluido es una libra y la notación de 

la ecuación es: 

X = energla potencial de la libra de fluido debida a su posición, 

medida por su altura, en pies, por arriba de un plano de 

referencia supuesto. 

pV = trabajo mecánico desarrollado en forzar la libra de fluido a 

través de la sección transversal en la que; 

p = presión absoluta del fluido que está en movimiento, en lb/pie2 

V = volumen especifico del fluido a la presión p, en pie3 /lb. 

v2 
2 g = energla cinética de la libra de fluido en la que; 

V = velocidad del fluido, en pie/seg. 

g = aceleració~ d'ebid~'i'1a<~:ia~edad, en pie/seg2 • 
, , . . <~--~.;·:<·L:,,. . 
~;~:~:~~\~/ , .,.--~·- ··::':i: .·:~·~s~ 

We = trabajo:~~cánÍco'efe~tuadÓ y recibido por, la libra de fluido, 

debid~ 'a"Y¡;+:~p'l;:~c~íÓ~~;ufrida al pasar desde la entrada a la 

salida. 

En el flujo de un fluido compresible por el interior de una tuberla, 

al expandirse cada libra de fluido desde una presión P1o a un volumen 

especifico V1, hasta una presión p 2 a un volómen especifico V 2 , 

efectúa un trabajo de: 

Flujo de gas natural en luberlas conductoras a alta presión. s 
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V2 

f pdV 
v, 

sobre el fluido circundante y en una tuberla en la que el flujo es 

permanente, cada libra de fluido recibe esta misma cantidad de 

trabajo del resto del fluido que se encuentra en la linea; por lo tanto, 

cada libra del fluido puede ser considerada como realizando este 

trabajo sobre si misma. Por lo tanto: 

V2 

Wf = f pdV 
v. 

W 1 trabajo mecánico, por libra de fluido, realizado para 

vencer la resistencia opuesta por la fric.ción en,tre la salida 

y la entrada. 

A partir de la ecuación (1-1 ), .es posible clecJÚcir Í::lel balance de 

energla mecánica las fórmulas!:corr~~~~~di~nt~s · a numerosas 
(_. '...-;~-' ·'°" . . 

condiciones de flujo. En la derivaclóri\de".'la fórmula general para 
,',:·,·_, - . 

determinar el gasto de gas naturalen:gasoductos, solamente se han 
-~ --;Ci~·,o;'--~'c-

tomado en cuenta las condiciones que comúnmente están presentes 

en el transporte comercial de gas. 

TESIS CON 
J?il.LA DE ORIGEN 
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I-3 Suposiciones y slmpllflcaclonas. 

Al aplicar la ecuación (1-1) al flujo por duetos de gas natural, 

algunos de los factores que intervienen en la fórmula son de 

magnitud relativamente reducida y por esta razón, pueden 

despreciarse; asimismo, pueden hacerse varias suposiciones que no 

afectan materialmente al valor de la ecuación resultante y que la 

simplifican. Tres de estas suposiciones o condiciones básicas son las 

siguientes: 

a) Que el flujo se realiza bajo condiciones isotérmicas; es decir, la 

temperatura del gas permanece constante. La temperatura del 

gas se asemeja muchlsimo a la de la tubería que lo contiene, y 

como generalmente, las tuberías de gas natural están 

enterradas, la temperatura del gas ql..!e fluye no se afecta de 

manera apreciable por los rápidos cambios atmosféricos de 

temperatura. Los cambios de temperatura del gas generalmente 

corresponden a las estaciones del año y por ello, en 

observaciones simultáneas de temperatura a la entrada y a la 

salida de una sección, éstas deben ser casi la misma. 

b) El gas· natural. se. comporta de acuerdo a la ley de Boyle, que 

establ~ct't.que:,:a_temperatura constante, el volumen que ocupa 

un ga~ ~·s:·.1~~~r~an1ent~ proporcional a su presión absoluta, 

"(pN1 = p~V;)·.t~or lo hu1to,,·s1 se hace la suposición de flujo 

isotérmico, lo~. prod_lldos_d~ "p~eslón y volumen que aparecen en 

ambos lados de la ecuación (1 -1) se nullflcan y la expresión se 

simplifica, quedando como la ecuación (1-2): 
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(1-2) 

Sin embargo, es bien sabido que ningún gas real se comporta 

estrictamente de acuerdo con la Jey de Boyle. A medida que 

aumenta la temperatura y para los valores más altos, es 

significativa la desviación del gas natural con respecto a la ley 

de Boyle, debido a la composición qulmica del gas natural, asl 

como las condiciones de presión y temperatura prevalecientes. 

e) Que el gasoducto es horizontal. Los cambios de elevación de 

los duetos a todo lo largo son comúnmente no muy grandes, por 

lo que el efecto que puedan tener en el cálculo del flujo del gas 

es generalmente despreciable; sin embargo, en el caso de flujo 

de llquidos, el peso . de ellos hace imposible ignorar las 

diferencias en elevación al planear una ecuación de balance de 

energla. La densidad del gas natural a condiciones normales de 

presión de los duetos es pequena en comparación con la de los 

llquidos y en la mayorla de los casos, las diferencias en energla 

potencial del gas debidas a diferencias de elevación tienen 

relativamente poca importancia. El ritmo de flujo del gas es por 

lo general suficientemente alto para dar valores de magnitud 

considerables con respecto a los otros términos que Intervienen 

en la ecuación (1-1) en comparación con los valores que 

representan la diferencia entre los términos X1 y X2. por lo 

tanto, también pueden eliminarse en la ecuación (1-1). 

De acuerdo con las tres suposiciones: flujo Isotérmico, ninguna 

desviación con respecto a la ley de Boyle y ninguna diferencia en 

elevación, la ecuación 1-1 se transforma en: 
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v.2 v.2 
__.!_+w -w =-L 
2g • f 2g 

W = W - V,2 -V,2 
f • 2g 
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(1-3) 

TESIS CON 
FALL..A. DE ORIGEN 

(1-3a) 

cuando fluye .el gas por tuberlas largas, la calda de presión que se 

produce entre el punto de entrada y el de sallda es, generalmente, 

grande; por lo tanto, es preciso considerar las condiciones de flujo 

que influyen en un gran porcentaje de estas . caldas de presión. A 

medida que disminuye la presión a lo largo de la tuberla y la 

temperatura permanece constante, aumenta el volumen del gas y 

como es c;:onstante el peso del gas· que pasa por cada punto de la 

tuberla durante el mismo intervalo de tiempo, y puesto que la tuberla 

es de sección transversal constante, la velocidad de flujo aumenta. 

Por lo que se acaba de decir, la relación entre la energla tienen que 

plantearse para una longitud Infinitesimal o diferencial (di). Para una 

longitud dada, la ecuación (1-3a) se transforma en : 

o también: 

dW
1 

= dW - VdV 
• g 

Flujo de gas natural en tuberlas conductoras a alta presión. 
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1-4 Valuaclón del traba!o a desarrollar para vencer la 

resistencia opuesta por la fricción . 

Antes de continuar con la valuación del término "dW", es 

necesario definir brevemente la naturaleza del flujo del gas natural en 

el transporte comercial. En el movimiento de los fluidos, el 

movimiento de las partlculas del fluido es lineal o turbulento. Tal 

como su nombre lo indica, en el flujo en linea recta o laminar, las 

particulas se mueven paralelamente a las paredes de la tuberla, y por 

esto no hay corrientes transversales o de remolino. Como el flujo de 

gas en tuberlas de transporte comercial es de tipo turbulento, 

conviene expresar el balance de energia para este régimen de flujo. 

El trabajo que se realiza para vencer la resistencia opuesta por 

la fricción a lo largo de la distancia "di", es igual a la resistencia de la 

fricción multiplicada por la distancia a lo largo de la cual hay que 

vencer la resistencia. En flujo turbulento, la resistencia que opone la 

fricción es proporcional al área con al que se encuentra en contacto 

el fluido, además es aproximadamente proporcional al cuadrado de la 

velocidad y es proporcional al peso especifico del fluido. Si la 

resistencia es, como se acaba de decir, proporcional al cuadrado de 

la velocidad, también lo será a la primera potencia de la energla 

cinética • ~; • de una unidad de peso de fluido. Expresado en 

slmbolos, la resistencia por fricción es proporcional a: 

(dl)(per>(~; )cr> 
en la que: 
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di = longitud de la tuberla (pie) 

per = perlmetro de la tuberla (pie) 

V = velocidad (pie I seg.) 

y = peso especifico (lb / pie 3
) 
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TESIS CON 
FALLA tm bIUGEN 

........ ·--- ·~· ... -

O bien, la resistencia por fricción= (f) (dl)(per>(~; )e y) (1-5) 

Puede verse que el término "f" se transforma entonces en una 

relación o factor de proporcionalidad para satisfacer la igualdad; 

comúnmente se le llama "coeficiente de fricción". 

Expresado en slmbolos, el trabajo para vencer la resistencia por 

fricción en la longitud de tuberla "di" es: 

(f) (dl)(per>( ~;)e y)(dl) (1-5a) 

El peso del fluido en la longitud de tuberla "di" es igual al producto 

del área de la sección transversal, la longitud y el peso especifico del 

fluido: 

(A)(dl) (y) 

Por lo tanto, el trabajo que es necesario realizar para vencer la 

resistencia opuesta por la fricción en la longitud "di", por libra de 

peso de fluido, es: 

. v•) (f)(dl)(per .- (y)(dl) 
dW = 2g 

f (A)(d/)(y) 
(1-6) 

Flujo de gas natural en tuberfas conductoras a alta preslon. 11 



Capllulo l. 

Para una tuberla de sección transversal circular, el cociente del 

perlmetro y el área vale: 

2r=D(pie) 

por lo tanto. 

en la que .. "D" r.epresenta el diámetro Interno de la tuberla, en ples. 

Simplificando la ecuación ,(1-6).,y .sustituyendo "per/A" por "A/O" la 

ecuación (1-6) queda: 

dW = 4(f)(V
2
)dl 

f 2(g)(D) 
(1-7) 

Con frecuencia, otros autores Incluyen en el coeficiente de 

fricción de la ecuación (1-7) a una o ambas constantes numéricas de 

la ecuación; es decir, que el coeficiente de fricción de la ecuación 

(1-7) lo han definido algunos autores como (4f), (2f) 6 (f/2). Estas 

definiciones conducen a confusión e incertidumbre en cuanto al 

significado numérico del coeficiente de fricción. En las lineas 

precedentes y en las que siguen, el coeficiente de fricción está 

representado por "f" sencillamente. 

Como ya se ha J.".Lil.l'~·•u.i..~·----------

TESIS CON 
~ = f P" )ALLA DE ORIGEN 

V¡ 

por lo tanto: dW, = pdV (1-8) 

12 Flujo de gas natural en tuberlas conductoras a alta presión. 
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Sustituyendo los valores de "dWe" y de "dWr" obtenidos en las 

ecuaciones (1-7) y (1-8), en la ecuación (1-4a): 

4(f)(v'}dl = pdV _ vdv 
2(g)(D) g 

(1-9) 

Para simplificar la solución de la ecuación 1-9, conviene expresar 

a "v" y "p" como sigue: 

Donde: 

dv=NdV 
A 

p= (b)T 
V 

(Para un gas Ideal) 

TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 

N = gasto (en unidades de peso) del gas, (lb / seg). 

v = velocidad, (pie /seg). 
- - '-·-- -- -~ -~ .. - -

A = sección transversal de la tuberla, (pie2
). 

T = temperatura, (ºF); · 
b = B/M; .. ,. 

B = 1554, constante de los gases para este sistema de 

unidades. 

M = peso molecular. 

V = volumen especifico, (pie3 t lb) 

Sustituyendo en la ecuación 1-9 a (~V, 

respectivamente: 

NdV 
A y (b)T por v, dv y p 

V 

Flujo de gas natural en tuberlas conductoras a alta prestón. 13 



4(f')(.N2)(V2)dl 

2(g)(D)(A2) 

(b)(T)dV (N')(V)dV 

V (A')g 

Capitulo l. 

(1-10) 

Dividiendo entre "V 2
" ambos miembros de la ecuación (1-1 O), se 

tiene: 

4(f)N
2 

di (b)(T) dV ( N
2 

dV) 
2(g)(D)(A2) = V'- (g)A 2 V (1-11) 

Integrando entre los limites. de cero y •r para la longitud y entre los 

de V 1 y V 2 para el volumen: 

. 4(/)CN2)/ -; (b)(T)(j__.j_)+(··· N2 lo V,) 
·.~2(g)(D)(A2) ; 2 . V,2 V,2 (g)A2 g, V2 

·~· . . .. · . 

(1-12) 

Y como p,V, = p2V2 = bT, la ec~~clón (1-12) puede escribirse también 

asr: 

4(f)(N2)1 
2(g)(D)A 2 

(1-13) 

Multiplicando ambos miembros de la ecuación (1-13) por (~J 
queda: 

4(f)I ((N')(.b)T)2 
= (b)T(,,1

2 -p:>+((N}(b)T)2(_1 _108 P2) 
2(g)(D)(A2) p 1 2p: p 1 (g)A 2 

• p 1 

(1-14) 

14 Flujo de gas natural en luberlas conductoras a alta presión. 
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Despejando a • (NXb)T •, reacomodando y sustituyendo a "b" por 
p 

B 
• M • en el segundo miembro: 

1 

[ 

(B)(T)g(p,2 - p: )li 
(N)(b)T =A 2(M)p: 

p, 4<f)/ + log,(l!.!..) 
2D P2 

Despejando a ·v· de: 

p= (b)T 
V 

se tiene: 

V= (b)T 
p 

Por lo tanto también: 

(N)(b)T = (N)V, 

.Pi 

Y como también: 

v= (N)V. 
A 

por lo tanto: 

Donde: (N)(b)T = (A)v 
P 

... 1 
1 . " 

(N)V, = (A)v, 

(1-15) 

ns1s coN 
FALLA DE ORIGEN 

(1-16) 

(1-17) 

(1-18) 

Si se tiene en cuenta que la relación entre la longitud y el 

diámetro de los gasoductos comerciales es grande, en comparación 

con la relación entre las presiones de entrada y de salida, podrá 

Flujo de gas natural en tuberlas conductoras a alta presión. 15 
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despreciarse el término "log, 12• : en comparación con el rango del 
Pi 

valor que tiene el termino • 4<f)I • ambos de la ecuación (1-15), 
2D 

cuando ésta intervenga en cálculos sencillos o normales. 

La ecuación (1-15) podrá escribirse por lo tanto como: 

(A)v = A[(B)(T)(g)D(p: - p: )Ji 
1 4(M)(p: )(f)I 

(1-19) 

Como: 

p 1
2 [lb I pie 2 ] = 144 (p,')[lb I pg 2 ] .·• 

Cuando "p" expresa (lb/pg2 ), como el volumen de gas "q" a la 

temperatura "T" y a la presiónVi>_i" que fluye por segundo, es Igual al 

producto del área muftlpliÓada Í>or la.velocidad: q = (A)v1 la ecuación 

(1-19) puede escribirse en la forma: 

q = (A)v, = A[(B)(T)(g)D(p:
2 

- p: )]i(pie') 
4(M)(p:)(f)I seg 

(1-20) 

Las ecuaciones (1-19) y (1-20) son fórmulas fundamentales para 

el flujo de fluidos compresibles por tuberfas de longitud considerable. 

16 rr:i?-et·~...,..-4 ~rfas conducloras a alta presión. 

ll!l~)lb OON 
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La ecuación (1-20) puede simplificarse todavla más para 

emplearla industrialmente en el transporte de gas natural, de modo 

que se exprese en variables que sean fáciles de medir. La principal 

función que debe cumplir cualquier fórmula para calcular el flujo en 

tuberlas es su aplicación al diseno de sistemas de duetos. Por esta 

razón, se procura expresar las relaciones entre los varios factores 

que influyen en el flujo, en su forma más simple, para facilitar el 

cálculo de cualquier factor cuando se dispone del valor de los otros. 

Es costumbre generalizada (en EE.UU.), expresar la cantidad de gas 

que fluirá por una tuberla de dimensiones conocidas, bajo varias 

condiciones de presión, en términos de [pie 3 /hora] a condiciones base 

definidas de presión· y temperatura. Para convertir el volumen "q" de 

la ecuación (1-20) de [pie 3 /seg.] a temperatura "T" y a presión "p1", a 

[ple 3 /hora], "Q" á t~-~peratura base de "Tb" y a presión base de "pb" , 

es necesario hacer?'··'· 

Q[ftie3 J = q[pie3 
] 360,f <Pi)Tb) 

hora ·seg vl (pb)T 

También se acostumbra expresar al diámetro de la tuberla en 

pulgadas, la longitud en millas y el área en función del diámetro. La 

conversión de estas unidades se obtiene en la ecuación (1-20) 

haciendo las siguientes substituciones: 

/(pie)= 5280L(millas) 

D(pie) = !!._ (pg) 
12 

A( 2) = 3.14!6•d
2 

rd( )] 
pg 4•¡44 ~ pg 

Generalmente, la densidad relativa del gas se determina con la 

relación al aire; por lo tanto, la ecuación (1-20) se hace aplicable a 

Flujo de gas natural en tuberlas conductoras a arta pre:Món. 17 
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esta forma mediante la sustitución de los valores de ·e· y de "M", a 

sabiendo que : 

B = constante de los gases en la expresión: 

(B)V = (B)T = (b)T 
M 

y es igual a 1544 y 

M = es el peso molecular del aire, (aire = 29). 

La cantidad ! = b en la expresión de dos lineas precedentes y el 

valor de esta constante para el aire (ba) es de 53.33. 

B = 1544 

M .,,. = 29 

b.,,. = 53 .33 

(p)V (1:.}T = (b)T 

B 
M=b 
B 1544 M= ~= s3 .33 

El valor de "b" para cualquier gas (b11 ) es igual al valor de "b" 

para el aire (ba) dividido entre la densidad relativa (6) del gas 

comparado con el aire, es decir: 

(1-21) 

sustituyendo las anteriores conversiones y tomando el valor de la 

constante "g" (aceleración debido a la gravedad) como 32.17 

[ple/seg/seg), la ecuación (1-20) se transforma en: 

18 l'rlt }f (.' r !"! F)w/9ocl\ 'f'•ñllllf"'n ~ hJbenas conductoras a alta presión. 

""'"0 bUlV 
FALLA DE ORIGEN 
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1 

Q = 3600 (p 1 )T• 3.1416 (d') [(53.33)(32.17)(T)(d)(p1
2 

- p:)]2 
(p.)T (4)(144) (4)(8)(p 12)(f)(12)(5280 L) 

(1-22) 

simplificando se tiene: 

Donde: 

1 

- K T• [(p~ - p:)d' ]' 
Q - ¡;; (o)(L)(f)T 

(1-23) 

Q Volumen de gas en movimiento, [pie 3/hora], a presión 

base Pb y a t~mper~tÚ~a base Tb. 

- Constarlt~ nú~éri~~. (1.6156) 

= Temp;¡,r~tur~';lla~e\ ~a'r¡¡° definl~ un determinado pie3 de 

gas, en~·FabsollJ~os; ~iguala ºR" 

- · · Pr~s'íó;{._-b'li~~""·¡)~~'a'''deti~IÍ ese pie3 de gas, en lb/pg2 

p 1 = Pi~siÓrÍ de entrada, en lb/pg2 absolutas. 

P2 Presión de salida, en lb/pg2 absolutas. 

d Diámetro interno de la tuberia, en pg's. 

a Densidad relativa del gas (aire = 1.00). 

T Temperatura del gas fluyendo, en ºF absolutos. 

L Longitud de la tuberla, en millas. 

Coeficiente de fricción, adimensional. 

La siguiente ecuación es una forma modificada de la ecuación 

(1-23), en la que se ha incluido en la constante "K1", el coeficiente de 

fricción "f", la temperatura base "Tb" y la presión base "pb": 

Flujo de gas nalural en luberlas conductoras a ana presión. 19 
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1 

Q -K 1 2 
[
(p' - p')d' ]' 

-
1 o(T)L 

(1-24) 

La ecuación (1-23) y su forma modificada, la ecuación (1-24) 

representan las formas más comunes para expresar las relaciones 

entre los factores que influyen en el flujo del gas natural en tuberlas, 

y forman, ambas, las bases de inicio de la mayorla de las fórmulas 

que se han derivado para calcular el flujo en duetos. 

Ya se ha mencionado que el valor de "K" en la ecuación (1-23) es 

de 1.6156 derivado de las constantes numéricas utilizadas. En la 

ecuación (1-24), el valor de "K1" está sujeto al valor que se la asigne 

al coeficiente de fricción ·r y a la temperatura y presión que se 

adopter(com~ base para definir un pie 3 de gas. 

Se, hlin desarrollado un gran número de fórmulas con estructura 

general ';como la de la ecuación (1-24); algunas incluyen la densidad 

relativa •5• y la temperatura absoluta de flujo del gas "T", en el valor 

de "K1". Sin embargo, fundamentalmente, el factor más importante de 

todos los, que afectan al valor de K 1 es el valor que se le asigne al 

coeficiente de fricción. En varias fórmulas, en las que el coeficiente 

de fricción se expresa en función del diámetro de la tuberla, el 

exponente del diámetro cambia su valor de 2.5 con que aparece en 

las ecuaciones (1-23) y (1-24) para incluir la relación indicada por el 

coeficiente de fricción con las otras variables de la fórmula, en 

particular. 

A partir de la ecuación anterior, se encuentra un gran número de 

fórmulas con ligeras diferencias entre unas y otras, según los 

factores considerados tales como el coeficiente de fricción, la 

temperatura y la presión bases, en que incluso no se conoce con 

20 as conductoras a alta presión. 
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precisión, en muchos casos, cómo han sido obtenidos, determinados, 

o establecidos por los autores de las fórmulas. El coeficiente de 

fricción está lntimamente relacionado con la rugosidad interna, que 

es muy dificil de determinar a menos que se tenga alguna información 

directa. Además es frecuente que no se especifiquen las condiciones 

prevalecientes cuando se definieron la presión· "p" y la temperatura 

"T" como "bases" de referencia con sus correspondientes de la 

fórmula, lo cual limita su uso cuando así ocurre. 

Flujo de gas natural en tuberfas conductoras a alta pres.00. ' 21 
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CAPITULO 11 

FÓRMULAS PRÁCTICAS PARA CALCULAR EL FLUJO DE GAS 

NATURAL POR TUBERIAS. 

11-1 Clasificación de fórmulas según la función del coeficiente 

de presión. 

Para clasificar las numerosas fórmulas que se utilizan para 

calcular el flujo de gas, se hacen las tres siguientes subdivisiones: 

1) Fórmulas en las que el coeficiente de fricción es constante. 

2) Fórmulas en las que el coeficiente de fricción es una 

función del diámetro. 

3) Fórmulas en las que el coeficiente de fricción se expresa en 

función del número de Reynolds. 

Como ya se dejó dicho anteriormente, la ecuación (1-23) 

constituye la base de todas las fórmulas para el cálculo del flujo de 

gas natural en tuberlas. Muy rara vez se emplearon las mismas 

temperatura y presión básicas en dos fórmulas de autores diferentes, 

y aun más, casi siempre fue imposible dilucidar con exactitud qué 

condiciones básicas fueron las que se adoptaron. Con la mayor 

claridad posible, se expone aqui cada una de ellas en la misma forma 

que la dio a conocer su autor y después en la forma de la ecuación 

(1-24 ), pero en todas ellas, el gasto se expresa como: Q (pie 3 /hora a 

condiciones "base" (de definición o convenidas)); 14.4 [lb/pg 2] 

22 Fórmulas prActicas para calcular el flujo de gas natural por tuberlas. 
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absolutas de presión y a 60 ºF de temperatura, para temperatura de 

flujo de 60 ºF y una densidad relativa de 0.600 (aire = 1.00)). A 

menos de que se indique especlficamente, todos los demás slmbolos 

que se utilizan en la lista de fórmulas tienen el mismo significado que 

el que se les dio en la ecuación (1-23). 

Los grupos de fórmulas que siguen no compendian, ni con 

mucho, con todo lo que se ha escrito, pero si representan a los tres 

tipos de ecuaciones que se han utilizado para calcular el flujo de gas 

por tuberlas. Los dos . primeros grupos contienen fórmulas que se 

destinan exclusivamente para·e1 flujo de gas. 

Sus coeficiente~; de fricción . se han determinado generalmente 

por vla exP,l:l;i"1i~ta'1,'(d~I • gas o .. del aire. El tercer grupo contiene 

fórmul~s cúy~'~;)'~fi·c·i~~tE;,de fricción depende esencialmente del valor 

del criterio d; ·R~y~olds{uni(~e' la ~tra difiere entre si en el valor del 

coeficient~. d~'tricció'ri, ya qué-~e ha. ~btenido empiricamente de las 

relaciones que ligan a ese coeficiente con el criterio de Reynolds. 

JI-2 Fórmulas en las que el coeficiente de fricción es constante. 

Fórmula de COX: TESIS CON 
1 FALLA DE ORIGEN 

(2-1) 

Fórmulas pr.ictlcas para calcular el flujo de gas natural por tuberlas. 23 
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donde: 

Q 1 = [pies 3 / hora) de gas de 0.65 densidad relativa a 

condiciones básicas convenidas de 14.7 [lb/ pg2
) abs. 

de presión y 60 ºF de temperatura. 

L = longitud de tuberla, en [pies]. 

En forma "estándar• semejante a la ecuación (1-24) cuyas 

unidades se han dado antes, la ecuación de Cox puede escribirse: 

24 

' [ 2 2 ]!. Q=43.867(d)2 p, ;P• 2 
(2-1a) 

Fórmula de RIX: 

Q = 2680 (p, - p,)d 2 

[ 

2 2 ']!. 
(ó}L 

(2-2) 

en la que : 

Q 1 = .· pies3 de gas por hora a condiciones básicas 

convenidas de presión y temperatura de 14.7 (lb/pg2
] 

abs'. y de 60 ºF . 

L =longitud de tuberla, en pies. 

Fórmulas nrlliR!lr-"""' n::iora cakJ lar el ftujo de gas nabJral por tuberfas. 

TESIS l"'C"1 .•~· V • 

FALLA DE ORIGEN 
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En forma estándar la fórmula de Rix previamente mencionada se 

expresa: 

• [ 2 2 ]!. Q = 48 .607 (d)2 Pi ~ p, 
2 

Fórmula de TOWL: 

[ 

2 2 • ].!._ 
Q = 50 (p, - f' )d 2 

en la que: 

(2-2a) 

TESIS CON 
FALL.A_2LQRIGEN 

(2-3) 

Q = pies3 /hora de gas de 0.59 de densidad relativa, a 

presión base de 14_.65 [lb / pg 2] abs. y temperatura de 

50 ºF , básica, y de flujo 32 ºF. 

En la forma estándar, la fórmula de Towl se convierte en 

• [ ' 2 ]!. Q = 50.028 (d)' p, ~ p, 
2 

(2-3a) 

En su forma original, la fórmula de Towl, como aparece arriba, 

considera constante al coeficiente de la fórmula para todos los 

diámetros de tuberla y para cualquier condición de flujo. Sin 

embargo, Forrest M. Towl propuso posteriormente un valor variable, 

según el diámetro y la cantidad de gas que fluya. 

Fórmulas practicas para calcular el ftu}o de gas nab.Jral por tuberfas. 25 
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Fórmula de PITTSBURGH: 

[ 

2 2 '].!. Q = 3450 (p, - f 2 )d 
2 

(2-4) 

en la que: 

a = ples3/hora de gas . de 0.60 de densidad relativa a 

condiciones básicas de 41.7 [lb/pg2] abs. y 

temperatura .de 60 ºF . 

L = longitud de tuberla, en pies. 

En su forma esté~dar l~:t6r;nulade Pitt~burgh queda : 

(2-4a) 

Fórmula de PANHANDLE: 

Q = 435 .87(e)(.!..é_J1.01ss1 [ (p~ - Pi)ds .Jo.5394 (d)2.6182 
Pb oo.ss39(L)(tf) (2-5) 

26 

en la que: 

a = (pies 3 /dfa l 
L =[millas] 

r-----'""'""""""'"""'<a:i.l:lólróU-'llcular el flujo de gas natural por tubertas. 

TESIS CON 
FALLA DE ORIG11i 



Capitulo 11 

11-3 Fórmulas en las que el coeficiente de fricción esti 

expresado como una función del dhimetro. 

Fórmula de OLIPHANT : 

en la que: 

~ dJ 
A=(d)Z+-

30 

(2-6) 

TESIS CON 
f 6J T \ JlE ORIGEN 
~ 

en la forma estándar, la fórmula de Oliphant queda : 

[ 
5 ti 3 ][ 2 2 ·]~ Q = 42 ( d) 2 + 30 p 1 ~ p 2 

Fórmula de UNWIN : 

en la que 

Qt = tr(p1 )(D
2 
)U1 

4p2 

F6rmulas pnllctlcas para calcular el ftujo de gas nalural por tuberlas. 

(2-6a) 

(2-7) 

27 



Q 1 = ples3/seg., (presión P2). 

D = diámetro interno de la tuberla, en pies. 

U1 = velocidad Inicial del gas, [ples/seg] 

1 

U _(g)(C0 )(T)(p~-p~)(d)2 
1 

- 48(G)(f)(l)(p~) 

Capitulo 11 

(2-7a) 

g = aceleración debido a la gravedad = 32.17 [ples/seg2
] 

Ca = constante termodinámico para el aire = 53.33 

Unwln determinó el .siguiente valor para el coeficiente de fricción 
,· .. . . ·~· 

de sus observaciones en los duetos de aire comprimido, en la ciudad 

de Parls': 

f = o.oozs(1 + 
3~6) (2-8) 

Sin embargo, consideró que el Interior de estos duetos era 

"excepcionalmente liso" y tomando en cuenta también otros 

experimentos r~allzados con gas, presentó posteriormente esta 

expresión para dicho coeficiente de fricción: 

f = 0.0044 (1 + ___g__) 
7(d) (2-8a) 

Al convertir la fórmula de Unwln a la forma "estándar", se 

transforma en cada una de las dos siguientes según el valor del 

coeficiente de fricción que se adopte: 

28 9 r:eo-J.vara calcul el nuJo de gas natural por tuberfas. 
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{ J

i 1 

ds 2 2 i 
Q-3 30 Pi -p2 - . 0.002{1+7) [ L ] 

(2-8b) 

y 

Q = 3.30{ d' . li[p~ -p~ Ji 
0.00",,(l+_g_) L 

\.. 7(d) 

(2-8c) 

Fórmula de WEYMOUIH. 

TESIS CON 
~ALU D.E QRIGEN 

Esta fórmula se obtiene substituyendo el coeficiente de fricción 

de la fórmula general (1-23) por el valor, y se obtiene: 

En la que: 

1 

º· = 18.062 .!_l!_[(p~ - p~)d1f]
2 

Pb · (o)(t)L (2-9) 

0 1 = (ples3 /hora) a temperatura y presión básica Tb y Pb. 

Reducida a la forma estándar, la fórmula de Weymouth se 

transforma en: 

FOnnulas précticas para calcular el ftujo de gas natural por tuberlas. 29 
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8 ( 2 2 ).!. Q = 36.926(d)3 Pi ~ P2 2 (2-9a) 

En capltulos siguientes se verán otras expresiones de esta 

fórmula, que es la más ampliamente utilizada en trabajos de campo. 

Fórmula de CALIFORNIA: 

Ésta es una modificación hecha a la de Weymouth por un grupo 

de operadores de ese Estado de la unión Norteamericana. 

30 

= ~4 _65 
[(p1

2 
- Pi)dT520 ]} 

Q, (ó)(t)L (2-10) 

En la que: 

0 1 pies/hora a presión básica de 14.65 (lb/pg2 ) 

absoluta y temperatura básica de 60 ~F. 

Si se reduce a la forma estándar, se tienen: 

• ( 2 2 Ji Q = 32 .375 (d)> p, ~P. (2-10a) 

~s CON para calcu ~r el flujo de gas natural por tubertas. 

FALLA DE ORIGEN 
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Fórmula de SPITZGLASS: 

(2-11) 

En la que: 

01 =pies/hora a p =. 14.7 (lb/pg2
) absoluta y T = 60 ºF 

básicas. 

En forma estándar: TESIS CON 

{ ]
~ fALL.A. -·~~-. ORIGEN 

• 1 

ds p2-p2 2 
Q=59.92 { 3•6 .·· ) [~] (2-11a) 

0.002 l+-+0.03 d ·. 

Fórmula de CLARK CHUNTINGTONl: 

(2-12) 

En la que: 

Fórmulas préctlcas para calcular el ftujo de gas natural por tuberlas'. 31 
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Q = (pies3/dia) a P y T básicas. 

W = peso especifico (lb/pie 3
) a P y T. 

µ = viscosidad absoluta del gas , (lb/pie-seg). 

d = diámetro interno de la tuberia, (pg). 

M = peso molecular del gas, (lb/mol). 

capitulo 11 

P1 presión de descarga del compresor, (lb/pg2 ) 

absoluta. 

p 2 = presión de succión o entrada al compresor, (lb/pg 2 ) 

absoluta. 

L = distancia entre estaciones de compresión, (millas). 

Zm = factor de desviación, (promedio). 

T = temperatura de flujo, (ºR). 

~ = coeficiente para ajuste de la fórmula, (experimental). 

En forma conde:nsada, se reduce a: 

- K [(d~)p/hf..-)lº.541 E 

Q - 2 . (L)Z,. . ( ) (2-12a) 

En la que: 

( 
80.8 XM)º·541 

K, = W(µ0·0814 ) t 

y 

e =!!J... 
, P2 

(relación de compresión) 

'fE'STS'ªªctiN para calcu ltr el nuJo de gas natural por tuberfas. 
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11-4 Fórmulas en las que el coeficiente de fricción esU1 

expresado en función del criterio de Revnolds. 

Fórmula de FIRTZCHE: 

A 
f = dº·269 (W • U)º·141 (2-13) 

en la que: 

A = constante numérica dimensional. - TESIS CON 
'··· J'ATT"ñ·-

d = diámetro interno de 18 tuberia. _ _, _:-1.. · · _ J, r.;:- r ~ tr;..,.N 
W = peso especifico del aire (o del gas). :----- .::_,_;:.,.'.:"_ 

U = velocidad del flujo: . 

Expresado en unidades inglesas y ligeramente modificada se 

transforma en: 

1 

f = 0.004 s[3600(53;33)(T0 )]7 
• (Q)(o)(l44 )p0 

(2-13a) 

substituyendo este valor de "f" en la ecuación (1-22) se tiene: 

(2-14) 

(ecuación general, con el coeficiente de fricción de Fritzsche). 

Fórmulas pnlcticas para calcular el flujo de gas natural por tuberlas: 33 
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Fórmula de LEES: 

__ R_=0.0009+0.765 (U)(d) 
( )

0.35 

(p)(U') u 
(2-15) 

en al que: 

(p:(~') = una expresión del coeficiente de fricción "f". 

u= viscosidad cinemática. 

Haciendo · s:úbstitu.cion~s en la fórmula general (1-23) y las 
• ., ~'-·" ':. ! ": ~ ·, • 

conversion"es nec_es.arlas: 
~, --\ ·:.f- -~ -

.f )O.JS f =0.0018+0.15\. (d)(i(p) 

Fórmula de McADAMS y SHERWOOD: 

f = 0.0054+ o.oo{ (d(~(o)) 

en la que: 

Z = viscosidad absoluta en centipoise. 

34 'I'E~la _ -Ns para cal lar el flujo de gas natural por b.Jbertas. 
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d = dlémetro interno, en pgs. 

o = densidad relativa (agua = 1.00). 

y para poder sustituir en la ecuación general (1-23), se tiene: 

f=0.0054+46.356 z 
( d)([.J)(O) (2-17a) 

TESIS CON 
FA1LA DE ORIGEN 
. --- -- - _ .. _ .... 

Fórmulas practicas para calcular el flujo de gas natural Por hJberlas: 35 
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CAPITULO 111 

PROCEDIMIENTOS PARA CALCULAR EL FLUJO COMERCIAL. 

111·1 E!emplo de la fórmula de WEYMOUTH 

En la industria del transporte de gas, la fórmula más ampliamente 

empleada para calcular el flujo de gas natural a lo largo de tuberias, 

es la desarrollada, como ya se vio en el capitulo anterior, por Tomas 

R. Weymouth en el año 1912, expresada en cualquiera de estas dos 

formas: 

Q = 18.062 Tb (P12 - p;)d3 i 

[ 
16]! 

1 p 6 (ó)(T)(L) 

- -· ..... [ 16 ] ·.·' . 3 1 

= 433 45 T¡, d 2 - 2 i 
Q ' .. Pb (ó)(L)(T) {p1 p 2

) (3 ·1) 

en las que: 

Q = flujo en pies3 por dia de 24 horas (en la segunda 

fórmula). a condiciones Pb y tb normales, o flujo en 

ples3 por hora (en la primera fórmula) a las mimas 

condiciones. 

d = diámetro Interno de la tuberia, en pgs. 

FALLA DE ORIGEN 
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L = longitud de la llnea, en millas. 

a = densidad del gas, relativa al aire. 

Tb = temperatura absoluta, base de la medición (460 + 

ºF). 

T =temperatura absoluta del gas, fluyendo (460 + ºF). 

Pb = presión absoluta, base de la medición (lb/pg 2 abs.). 

P1 = presión inicial (lb/pg 2 abs.). 

P2 = presión final (lb/pg 2 abs.). 

La fórmula general, tal como aparece en las lfneas precedentes, 

que es su fórmula original, concuerda con bastante aproximación con 

los valores que se obtienen de regímenes de flujo proporcionados por 

los aparatos medidores, cuando se dispone de ellos, instalados para 

fines de comparación, pero cuando las presiones son altas, el error 

comienza a ser considerable debido a la desviación que los gases 

siguen en su comportami.ento, con respecto al que debieran observar 

según la ley de los gases perfectos. 

Para compensar la deficiencia que se acaba de senalar, se tiene 

que introducir un factor de compresibilidad. Este factor es: 

1 

(1-(J)p,Ji 

En la que Pm. es la presión .media y vale: TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 

En tanto que J es un factor determinado por la relación: 

Procedimientos para calcular el nujo comercial .. 37 
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Siendo "Z" el factor que mide la desviación en comportamiento 

del gas natural con respecto al de un gas perfecto. 

Entonces, la fórmula de Weymouth ya modificada por 

supercompresibilidad, es transformada en: 

Si se hace: 

Por lo tanto: 

Q=433.4ST¡,[ /r J(p~-p:)i(l+(J)p.,)i 
p 6 (o)(L)(T) 

e= ·433 As Tb d 
3 . ( 16 J 

Pb (o)(L)(T) 

Como puede vers~, el segundo miembro es un producto notable y 

su desarrollo, .paso a paso, es el siguiente, haciendo abstracción del 

primer miembro con el solo propósito de lograr la mayor claridad: 

(p~-p~)(l+(J)pm)=(P12-p~JJ+3.J(p¡+p2- P1P2 J]= l 3 P1 +P2 

38 ra calcular el nujo comercial,. 
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[ 

2 2 ~(J)p,p,l [ 2 2 ~(J)p,p,l 
=p~ 1+-(J)p, +-(J)p, - -p: 1+-(J)p, +-(J)p,-=----

3 3 ~+~ 3 3 ~+~ 
. . 

Por lo tanto: 

Procedimientos para calcular el nuJo comercial ... 

TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 
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Muchos calculistas y compañlas han desarrollada diversos 

métodos y procedimientos para simplificar los cálculos relativos al 

flujo de gas, utilizando la fórmula de Weymouth. Aun cuando los tipos 

de gas natural difieren entre si, según su procedencia, muchos 

industriales dedicados al transporte de gas pueden resumir el gas 

natural manejado en su sistema, en un compuesto (posiblemente con 

una o dos variaciones para ser utilizadas en el extremo inicial del 

sistema), esto permite crear y emplear una constante que agrupe a 

las constantes conocidas, como la presión y la temperatura, bases 

para definir el volumen transportado, y también las caracterlsticas 

flsicas del gas y su temperatura durante el transporte, asl como los 

valores constantes de las variables de presión, basados en su factor 

especifico de súpercompresibilidad (Z). 

Con propósito de simplificación, se tiene: 

Entonces: 

Y también: · ·' 

Los valores de tj> (p) aparecen en la tabla 3-1, anexada, en la que 

"p", (ya se trate de p 1 o de p 2 ), se da como la presión en [lb/pg 2 ) 

40 TESIS' 
lar el flujo comercial,. 
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manométricas, y los valores de la función están basados en presiones 

absolutas (p + 14.73), utilizando el valor de "J = 0.00018" como el 

promedio para gases naturales que se transportan por tuberlas. 

Todavla es posible lograr una mayor simplificación estableciendo 

una constante "K" que agrupe los siguientes valores: 

Pb = 14.73 (lb/pg2 abs). 

Tb = 520 ºR = (460 + 60 ºF) 

T = 520 ºR = (460 + 60 ºF) 

= 0.60 TESIS CON 
Por lo tanto: 

- .. QfilGEN 

1 1 

K = 433.45 T¡, (-
1
-)

2 
= 433.45 

52º ( l )
2 

dia p6 (0)(1) 14.73 0.6*520 

Kdia = 866.288 

SI el flujo no se especifica en pies3/dla, sino que se desea 

calcular en pies3 /hora, entonces: 

K hora = 36.095 

Por consiguiente la fórmula se reduce a: 

[ 
·· i.!. - 2 

d l 1 
Q41a = 866.288 ---¡:- [ct>Cp,)-ct>(p2 )]2 

Procedimientos para calcular el flujo comercial .. 41 
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[ ªJ.!. 
- 2 

d 3 1 
=866.288 Li [<1>(p1)-<I>(p,))2 (3-2) 

En la tabla 3-1 se dan las funciones de la presión, en millares, en 

la tabla 3-2 los inversos de la ralz cuadrada de la longitud "L", la 

tabla 3-3 proporciona los valores Inversos correspondientes a la ralz 

cuadrada de la densidad relativa, la tabla 3-4 suministra los valores 

reclprocos de la presión que define los vohímenes de la medición, la 
.;•¡.I j 

tabla 3-5 está formada qon un rango de valores reclprocos de la ralz 
, .. "; ~·.~,,, ~ . -

cuadrada de la temperatura ·absoluta, la tabla 3-6 con la tabla 3-1 son 
... - ..... ·"'·°"':.:.i 

las dos de más uso,·-permlte utilizar de Inmediato varias potencias del 

diámetro y correlacionar éstas c'on. los espesores de pared y pesos de 

tuberla. Finalmente. la·_ tabla 3-7;_~ de los cuadrados de la presión 

absoluta a partir d~ los ~~·~~es silllples de presión manométrica. 

Cuando se desea e~tabl~¿'~r:Ü~ valor diferente para 

"K", pueden ut111zárse la~t~bÍasa.::3,3-4 y 3-5, haciendo: 

la constante 

(3-3) 

Una versión, aún mas simple, de la fórmula adecuada para el 

trabajo de campo y para cálculos preliminares a los proyectos, 

pueden establecerse como sigue a partir de la fórmula básica (sin 

modificaciones por supercompresibilidad): 

42 TE s IS CO!lTientos pan calcular el nujo comercial .. 
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8 

d
3 

( 2 2)! 
Q(p;e'1á1a] = 866.288---y Pi - P2 2 

(34) 
L2 

Los valores de "p~ y p~" pueden obtenerse en la tabla 3-7, que 

da, como ya se dijo, a "p" en lb/pg2 manométricas y los cuadrados en 

presiones absolutas, o sea: p + 14.73. 

.. TESIS CON 
III-2 Métodos de cálculo. .FALLA ... DE _ _ORIGEN 

f?asándose en las deducciones que anteceden en el inciso 

anterior, y utilizando los valores Kd1a = 866.288 para el volumen 

transportado en 24 horas de operación interrumpidas y de Khora = 
36.095 para el correspondiente a una hora sola, con ayuda de las 

tablas adecuadas en cada caso puede hacerse los siguientes 

cálculos: 

Para determinar el régimen de flujo (Q): 

( !X lJ . . , 
Qdla = 866.288 d 3 ii [cJ>(p,)-cJ>(p,))2 (3-5) 

Procedimientos para calcular el flujo comercial~ 43 
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Para determinar el diámetro de la tuberla (d): 

1 

! (Q)L2 
d 3 = ----~~-----:-

866.288[<1>(p¡) - <l>(p,) Ji 
(3-6) 

Una vez que se ha determinado el valor de "d 813", se puede 

obtener el valor de "d" de la tabla 3-6, ya sea directamente o por 

extrapolación, utilizando dos tamaños de tuberlas cuyos valores de 

"d 813
" sean los más cercanos a las cifras obtenidas en el cálculo. 

Para determinar la longitud de la llnea.(L): 

Li = 86~88(diJ.~~1)~~2:))i 
'<·.·~'"- .' ;..~';_~ .. ;;.J-... ;,,_;"i:.\;~ ,,.,_.:·ú"·-·- - .,, 

(3-7) 

\. s;~~~;:·~tX. ,r ;:': k,> .. ·· .·.· . 
112

• 
Una vez. que . se ,,hac•:.deter111inado .• el ,valor de L , puede 

obtenerse ~I d~.i;'~l~~J~!ii~~,t~~~,!~~a~do. ~L~~:' al .cuadrado. 

44 

Para determinarla pres.Ión iniclal'.(p 1 ): 

.>,~;/.'.•.::.!. 

(<1>(p¡)-9>(p,)j1'2·: (Q)L: =(<l>(p.¡)]1'2 

(K)ii 

Nra calcular 1 nujo comercial ... 

FALLA DE ORIGEN 
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Puesto que "p2" es un valor conocido, puede encontrarse en la 

tabla 3-1 el valor de la "•l>(p2)". A éste se le ai'iade el de ""Pd)" que se 

determina mediante el cálculo del término central de la doble 

igualdad en la ecuación (3-8); la suma será igual a "<l>(P1)", por último, 

en la tabla 3-1, localizando "f(p1)"; se obtiene el valor buscado, "p1". 

Para determinar la presión final (P2): 

El procedimiento es semejante al que se acaba de describir para 

obtener el valor de ""P1)", o sea: 

(3-9) 

- ·--'.:':-' _ .. ' : ' 

Con la misma secuencia anterior, puesto que "p1" es un valor 

conocido, el valor de "<l>(P1)" puede obtenerse de la tabla 3-1; a este 

valor se le resta el de ""Pd)", esto da ei valor de "f<P2)", y en la tabla 

3-1 se localiza "<l>(P2)" para asf obtener el valor de "p2". 

111-3 Efemplo del empleo de las tablas. 

Ejemplo# 1: 

TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 

Determinase el flujo total, en pies 3 /dla estándar, de gas, a lo 

largo de una tuberla de 20 pgs. (d.e.) y espesor de pared de 0.375 

pgs. que tiene 100 millas de longitud. La presión a la entrada es de 

600 lb/pg 2 y a la salida es de 100 lb/pg2
, ambas manométricas. 

Procecflmienlos para calcular 6' flujo comercial~ 45 
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Solución: 

Empleando la fórmula (3-2): 

De la tabla 3-6, "d 813 ~ para 2g' pgs (d .e.) y espes~r de 0.375 

pgs. es: 

46 

d813 = 2662. 

De la tabla 3-2, "1/L112" para'100 millas de longitud es: 

L.<; .. · :. 
-, =0.10 
L2 . . 

De la tabla 3-1, cl>(p1) para 600 (lb/pg2) manométricas es: 

·' - ,; ,· í ~ 

' .. < ~ ; 
. ' cl>CP,1) = ~0485,0 

. ' _;~,>\ -~ ~ 

De la tabla 3-1, cl>(p2 ) para 100 lb/pg2 manométricas es: 

por lo tanto: 

Q = (866.67)(2662)(0.10)(404850 - 13264 )112 
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Q = (230707)(391586)112 = (230707)(625.768) 

Q = 144 369 130 (pies3 est. /día) 

Ejemplo# 2: 

Determínese el diámetro de tubería que se necesita para poder 

entregar 150 x 106 (pies3 /día) de gas, a lo largo de una linea de 100 

millas de longitud. La presión a la entrada es de 600 (lb/pg 2
) y a la 

salida, en la descarga es de 100 (lb/pg 2 ). 

Solución: 

Utilice la fórmula (3-6). 
1 

d j = (Q)L"i 
~~~~-=~~~~~~. 

866.288[<1>(p1) - <l>(p2 )]2 

Substituyendo: 

d~ = 1.5Xl08 (100) 112 

(866.288)( 404850 -13264)112 

8 

dl = 2767.04 

TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 

En esta misma columna de la tabla 3-6, se seleccionarían los 

diámetros de tubería que fuesen ligeramente superiores e inferiores 

al encontrado, pero en este caso tenemos: 

Procedimientos para calcular el flujo comercial .. · 47 



20 pgs. (d.e) =, espesor de 0.250 pgs., d 813 = 2 755 

22 pgs. (d.e) =, espesor de 0.500 pgs., d 813 = 3 357 

Capltulo 111 

Es notorio que el diámetro que deberá adoptarse es el de 20 pgs. 

(d.e.). La selección del espesor de pared más adecuado deberá 

hacerse de acuerdo con el código ASA B 31.4 en donde se encuentra 

que la tubería de 20 pgs. y espesor de 0.250 pgs., según 

especificación API 5LX-65, satisface los requerimientos que se 

establecen en el código citado para todos los tipos de construcción 

conocidas como A, B y C. Para una construcción de clase O (mínimo 

riesgo permisible de accidentes) no sería ese el espesor 

recomendado, sino probablemente, el siguiente. En otras palabras, la 

selección del espesor de pared de la tubería, una vez identificado el 

diámetro que se va a emplear, es función directa de las condiciones 

de seguridad que deba reunir o satisfacer el gasoducto, lo que a su 

vez está supeditado_ a las zonas que atraviese, densidad de 

población, instalaciones fabriles, susceptibilidad a la conflagración, 

etcétera. 

48 
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Tabla 3-1. 

Valores de cj>(p), en millares. 

o 1 2 3 4 5 6 7 8 9 
o 0.20771 0.23759 0.26948 0.30338 0.33930 0.37722 0.41716 0.45912 0.50309 0.54907 
10 0.59707 0.64709 0.69913 0.75319 0.80926 0.86736 0.92748 0.98961 1.0538 1.1200 
20 1.1882 1.2584 t.3306 1.4049 1.4812 1.5596 1.6399 1.7223 1.8068 1.8932 
30 1.9817 2.0722 2.1648 2.2593 2.3559 2.4546 2.5553 2.6585 2.7627 2.8695 
40 2.9784 3.0892 3.2021 3.3171 3.4341 3.5531 3.6742 3.7973 3.9224 4.0496 
50 4.1789 4.3102 4.4435 4.5789 4.7163 4.8558 4.9973 5.1409 5.2865 5.4342 
60 5.5840 5.7357 5.8896 6.0455 6.2034 6.3634 6.5255 6.6896 6.8556 7.0240 
70 7.1943 7.3666 7.5410 7.7175 7.8961 8.0767 8.2593 8.4441 8.6308 8.8197 
80 9.0106 9.2031 9.3987 9.5958 9.7950 9.9962 10.200 10.405 10.612 10.822 
90 11.034 11.247 11.463 11.681 11.901 12.123 12.347 12.573 12.801 13.032 
100 13.264 13.498 13.735 13.974 14.214 14.457 14.702 14.949 15.198 15.449 
110 15.702 15.958 16.215 16.475 16.736 17.000 17.266 17.634 17.804 18.076 
120 18.350 18.626 18.904 19.185 19.467 19.752 20.039 20.328 20.618 20.912 
130 21.207 21.504 21.503 22.105 22.408 22.714 23.022 23.331 23.643 23.958 
140 24.274 24.592 24.912 25.235 25.560 25.886 26.215 26.546 26.879 27.214 
150 27.552 27.891 28.233 28.576 28.922 29.270 29.620 29.902 30.326 30.683 
160 31.041 31.402 31.765 32.130 32.496 32.866 33.237 33.610 33.986 34.363 
170 34.743 35.125 35.509 35.895 36.286 36.674 37.067 37.461 37.858 38.257 
180 38.658 39.062 39.467 39.874 40.274 40.696 41.110 41.526 41.944 42.364 
190 42.787 43.212 43.638 44.067 44.498 44.932 45.367 45.805 46.244 46.686 
200 47.130 47.576 48.025 48.475 48.928 49.382 49.839 50.298 50.760 51.223 
210 51.689 52.156 52.626 53.098 53.572 54.049 54.527 55.008 55:491 55.976 
220 56.463 56.952 57.444 57.938 58.433 58.931 59.432 59.934 60.438 60.945 
230 61.454 61.965 62.478 62.994 63.511 64.031 64.553 65.077 65.603 66.132 
240 66.662 67.195 67.730 68.267 68.806 69.348 69.892 70.438 70.986 71.536 
250 72.088 72.643 73.200 73.759 74.320 74.884 75.449 76.017 76.587 77.159 
260 77.733 78.310 78.889 79.470 80.053 80.638 81.226 81.815 82.407 83.001 
270 83.598 84.196 84.797 85.400 86.005 86.612 87.221 87.834 88.448 89.064 
280 89.682 90.303 90.926 91.550 92.178 92.807 93.439 94.073 94.709 95.347 
290 95.988 96.630 97.275 97.922 98.572 99.223 99.877 100.53 101.19 101.85 
300 102.51 103.18 103.85 104.52 105.19 105.86 106.54 107.22 107.90 108.58 
310 109.26 109.95 110.64 111.33 112.02 112.72 113.42 114.12 114.82 115.53 
320 116.24 116.94 117.66 118.37 119.09 119.80 120.53 121.25 121.97 122.70 
320 123.43 124.16 124.90 125.63 126.37 127.11 127.86 128.60 129.35 130.10 
340 130.85 131.61 132.36 133.12 133.88 134.65 135.41 136.18 136.95 137.72 
350 138.50 139.27 140.05 140.83 141.62 142.40 143.19 143.98 144.78 145.57 
360 146.37 147.17 147.97 148.77 149.58 150.39 151.20 152.01 152.83 153.64 
370 154.46 155.29 153.11 156.94 157.77 158.60 159.43 160.27 161.11 161.95 
380 162.79 163.64 164.48 165.33 166.18 167.04 167.89 169.75 169.61 170.48 
390 171.34 172.21 173.08 173.95 174.83 175.70 176.58 177.47 178.35 179.24 
400 180.12 181.01 181.91 182.80 183.70 184.60 185.50 186.41 187.31 188.22 
410 189.14 190.05 190.96 191.88 192.80 193.73 194.65 195.58 196.51 197.44 
420 198.17 199.31 200.25 201.19 202.14 203.08 204.03 204.98 205.93 206.89 
430 207.85 208.81 209.77 210.73 211.70 212.67 213.64 214.62 215.59 216.57 
440 217.55 218.53 219.52 220.51 221.50 222.49 223.48 224.48 225.48 226.48 
450 227.48 228.49 229.50 230.51 231.52 232.54 233.56 234.58 235.60 236.63 
460 237.65 238.68 239.72 240.75 241.79 242.82 243.87 244.91 245.95 247.00 
470 248.06 249.11 250.16 251.22 252.28 253.34 254.41 255.48 256.54 257.62 

Procedimien 

1 uI cr:>-i u -'-~ 
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Tabla 3-1 (continuación). 
o 1 2 3 4 5 6 7 8 9 

480 258.69 259.77 260.85 261.93 263.01 264.10 265.18 266.28 267.37 268.46 
490 269.56 270.66 271.76 272.87 273.95 275.09 276.20 277.31 278.43 279.55 
500 280.67 281.79 282.92 284.05 285.18 286.31 287.45 288.58 289.72 290.87 
510 292.01 293.16 294.31 295.46 296.62 297.76 298.93 300.09 301.26 302.42 
520 303.59 304.76 305.94 307.11 308.29 309.47 310.65 311.84 313.03 314.22 
530 315.41 316.60 317.80 319.00 320.20 321.41 322.62 323.82 325.04 326.25 
540 327.47 328.68 329.91 331.13 332.36 333.58 334.82 336.05 337.28 338.52 
550 339.76 341.00 342.25 343.50 344.75 346.00 347.26 348.51 349.80 351.03 
560 352.30 353.56 354.83 356.10 357.38 358.66 359.94 361.22 362.50 363.79 
570 365.07 366.36 367.66 368.95 370.25 371.55 372.86 374.16 375.47 376.78 
580 378.09 379.41 380.72 382.04 383.37 384.69 386.02 387.35 388.68 390.01 
590 391.35 392.69 394.06 395.38 396.72 398.07 399.42 400.78 402.78 403.49 
600 404.85 406.22 407.58 408.95 410.32 411.70 413.07 414.45 415.83 417.21 
610 418.60 419.99 421.38 424.17 425.56 426.96 428.37 428.37 429.77 431.18 
620 432.59 434.00 435.42 436.84 438.26 439.68 441.10 442.53 443.96 445.39 
630 446.83 448.26 449.70 451.14 452.59 454.04 455.48 456.94 458.39 459.85 
640 461.31 462.77 464.23 465.70 467.17 468.64 470.59 471.59 473.07 474.55 
650 476.03 477.52 479.01 480.50 481.99 483.49 484.99 486.49 487.99 489.50 
660 491.01 492.52 494.03 495.55 497.07 498.59 500.11 501.64 503.17 504.70 
670 506.23 507.77 509.30 510.85 512.39 513.94 515.48 517.03 518.59 520.14 
680 521.70 523.26 524.82 526.39 527.96 529.53 531.10 532.68 534.26 535.84 
690 537.42 539.01 540.60 542.18 543.78 545.37 546.97 548.57 550.18 551.78 
700 553.39 555.00 556.61 558.23 559.85 561.47 563.09 564.72 566.35 567.98 
710 569.61 571.25 572.88 574.53 576.17 577.82 579.46 581.11 582.77 584.42 
720 586.08 587.74· 589.41 591.07 592.74 594.41 596.09 597.76 599.44 601.12 
730 602.80 604.18 606.18 607.87 609.56 611.26 612.96 614.66 616.37 617.07 
740 619.78 621.49 623.21 624.92 626.64 628.36 630.09 631.83 633.54 635.28 
750 637.01 638.75 640.49 642.23 643.97 645.72 647.47 649.22 650.98 652.74 
760 654.49 656.26 658.02 659.79 661.56 663.33 665.11 666.88 668.66 670.45 
770 672.23 674.02 675.81 677.60 679.40 681.20 683.00 684.80 686.61 688.42 
780 690.23 692.04 693.86 695.68 697.50 699.32 701.15 702.98 704.81 706.64 
790 708.48 710.32 712.16 714.00 715.85 717.70 719.55 721.40 723.26 725.12 
800 726.98 728.85 730.72 732.59 734.46 736.34 738.21 740.09 741.98 743.86 
810 745.75 747.64 749.53 751.43 753.33 755.23 757.13 759.04 760.95 762.86 
820 764.77 766.69 768.61 770.53 772.45 774.38 776.31 778.24 780.18 782.12 
830 784.06 786.00 787.94 789.89 791.84 793.79 795.75 797.71 799.67 801.63 
840 803.60 805.56 807.54 809.51 811.49 813.46 815.45 817.43 819.42 821.41 
850 823.40 825.39 827.39 829.39 831.39 833.40 835.41 837.42 839.43 841.44 
860 843.46 845.48 847.51 849.54 851.56 853.59 855.63 857.66 859.70 861.74 
870 863.79 865.84 867.88 869.93 671.99 874.05 876.11 878.17 880.24 882.31 
880 884.38 886.45 888.53 890.60 892.69 894.77 896.86 898.95 901.04 903.13 
890 905.23 907.33 909.43 911.54 913.64 915.75 917.87 919.98 922.10 924.22 
900 926.34 928.47 930.60 932.73 634.86 937.00 939.14 941.28 943.43 945.58 
910 947.72 949.88 952.03 954.19 956.35 958.51 960.68 962.85 965.02 967.19 
920 969.37 971.55 973.73 975.92 978.lO 980.29 982.49 984.68 986.88 989.08 
930 991.28 993.49 995.70 997.91 1000.1 1002.3 1004.6 1006.8 1009.0 1011.2 
940 1013.5 1015.7 1017.9 1020.2 1022.4 1024.6 1026.9 1029.1 1031.4 1033.6 
950 1035.9 1038.2 1040.4 1042.7 1045.0 1047.2 1049.5 1051.8 1054.0 1056.3 
960 1058.6 1060.9 1063.2 1065.5 1067.8 1070.1 1072.4 1074.7 1077.0 1079.3 
970 1081.6 1083.9 1086.2 1088.6 1090.9 1093.2 1095.5 1097.8 1100.2 1102.S 
980 1104.9 1107.2 1109.5 1111.9 1114.2 1116.6 1118.9 1121.3 1123.6 1126.0 
990 1128.4 1130.8 1133.1 1135.5 1137.9 1140.2 1142.6 1145.0 1147.4 1149.8 
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Capitulo 111 

Tabla 3-1 (continuación) 
o 1 2 3 4 s 6 7 8 9 

1000 1152.2 1154.6 1157.0 1159.4 1161.8 1164.2 1166.6 1169.0 1171.4 1173.8 
1010 1176.2 1178.7 1181.1 1183.S 1185.9 1188.4 1190.8 1193.2 1195.7 1198.1 
1020 1200.6 1203.0 1205.S 1207.9 1210.4 1212.8 1215.3 1217.8 1220.3 1222.7 
1030 1225.2 1227.7 1230.2 1232.6 1235.1 1237.6 1240.1 1242.6 1245.1 1247.6 
1040 1250.1 1252.6 12SS.I 1257.6 1260.1 1262.6 1265.l 1267.7 1270.2 1272.7 
!OSO 1275.2 1277.8 1280.3 1282.8 1285.4 1287.9 1290.S 1293.0 1295.6 1298.1 
1060 1300.7 1303.2 1305.8 1308.4 1310.9 1313.S 1316 .. I 1318.6 1321.2 1323.8 
1070 1326.4 1329.0 1331.6 1334.2 1336.8 1339.4 1342.0 1344.6 1347.25 1349.8 
1080 1352.4 13SS.O 1357.6 1360.2 1362.8 1365.S 1368.1 1370.7 1373.4 1376.0 
1090 1378.6 1381.3 1383.9 1386.6 1389.2 1391.9 1394.S 1397.2 1399.9 1402.S 
1100 1405.2 1407.8 1410.S 1413.2 1415.9 1418.6 1421.2 1423.9 1426.6 1429.3 
1110 1432.0 1434.7 1437.4 1440.1 1442.8 1445.S 1448.2 1451.0 1453.7 1456.4 
1120 1459.1 1461.8 1464.6 1467.3 1470.0 1472.8 1475.5 1478.3 1481.0 1483.8 
1130 1486.5 1489.2 1492.0 1494.8 1497.5 1500.3 1503.I 1505.8 1508.6 1511.4 
1140 1514.2 1517.0 1519.7 1522.5 1525.3 1528.1 1530.9 1533.7 1536.7 1539.3 
1150 1542.1 1544.9 1547.7 1550.6 1553.4 1556.2 1559.0 1561.8 1564.7 1567.5 
1160 1570.3 1573.2 1576.0 1578.9 1581.7 1584.6 1587.4 1590.3 1593.1 1596.0 
1170 1598.8 1601.7 1604.6 1607.5 1610.3 1613.2 1616.I 1619.0 1621.9 1624.8 
1180 1627.6 1630.5 1633.4 1636.3 1639.2 1642.2 1645.I 1648.0 1650.9 1653.8 
1190 1656.7 1659.6 1662.6 1665.5 1668.4 1671.4 1674.3 1677.3 1680.2 1683.2 
1200 1686.I 1689.1 1692.0 1695.0 1697.9 1700.9 1703.8 1706.8 1709.8 1712.8 
1210 1715.8 1718.7 1721.7 1724.7 1727.7 1730.7 1733.7 1736.7 1739.7 1342.7 
1220 1745.7 1748.7 1751. 7 1754.7 1757.7 1760.8 1763.8 1766.8 1769.8 1772.9 
1230 1775.9 1779.0 1782.0 1785.0 17888.1 1791.1 1794.2 1797.2 1800.3 1803.4 
1240 1806.4 1809.5 1812.6 1815.6 1818.7 1821.8 1824.9 1828.0 1831.0 1834.1 
1250 1837.2 1840.3 1843.4 1846.5 1849.6 1852.7 1855.8 1859.0 1862.1 1865.2 
1260 1868.3 1871.4 1874.6 1877.7 1880.8 1884.0 1887.1 1890.3 1893.4 1896.6 
1270 1899.7 1902.8 1906.0 1909.2 1912.3 1915.5 1918.7 1921.8 1925.0 1928.2 
1280 1931.4 1934.6 1937.8 1940.9 1944.I 1947.3 1950.5 1953.7 1956.9 1960.1 
1290 1963.3 1966.6 1969.8 1973.0 1976.2 1979.4 1982.7 1985.9 1989.1 1992.4 
1300 1995.6 1998.8 2002.1 2005.3 2008.6 2011.8 2015.1 2018.4 2021.6 2024.9 
1310 2028.1 2031.4 2034.7 2038.0 2041.2 2044.5 2047.8 2051.1 2054.4 2057.7 
1320 2061.0 2064.3 2067.6 2070.9 2074.2 2077.5 2080.8 2084.2 2087.5 2090.8 
1330 2094.1 2097.5 2100.8 2104.1 2107.5 2110.8 2114.2 2117.5 2120.9 2124.2 
1340 2127.5 2130.9 2134.3 2137.6 2141.0 2144.4 2147.8 2151.2 2154.5 2157.9 
1350 2161.3 2164.7 2168.1 2171.5 2174.9 2178.3 1281.7 2185.1 2188.5 2191.9 
1360 2195.3 2198.7 2202.2 2205.6 2209.0 2212.4 2215.9 2219.3 2222.8 2226.2 
1370 2229.6 2233.1 2236.6 2240.0 2243.5 2246.9 2250.4 2253.8 2257.3 2260.8 
1380 2264.3 2267.8 2271.2 2274.7 2278.2 2281.7 2285.2 2288.7 2292.2 2295.7 
1390 2299.2 2302.7 2306.2 2309.7 2313.2 2316.8 2320.3 2323.8 2327.3 2330.9 
1400 2334.4 2338.0 2341.5 2345.0 2348.6 2352.1 2355.7 2359.2 2362.8 2366.4 
1410 2369.9 2373.5 2377.I 2380.6 2384.2 2387.8 2391.4 2395.0 2398.6 2402.2 
1420 2405.8 2409.4 2413.0 2416.6 2420.2 2423.8 2427.4 2431.0 2434.6 2438.2 
1430 2441.9 2445.6 2449.1 2452.8 2456.4 2460.0 2463.7 2467.3 2471.0 2474.6 
1440 2478.3 2482.0 2485.6 2489.3 2493.0 2496.6 2500.3 2505.0 2507.6 2511.3 
1450 2515.0 2518.7 2522.4 2526.I 2529.8 2533.5 2537.2 2540.9 2544.6 2548.3 
1460 2552.I 2555.8 2559.5 2563.2 2567.0 2570.7 2574.4 2578.2 2581.9 2585.6 
1470 2589.4 2593.1 2596.9 2600.6 2604.4 2608.2 2611.9 2615.7 2619.S 2623.2 
1480 2627.0 2630.8 2634.6 2638.4 2642.2 2646.0 2649.8 2653.6 2657.4 2661.2 
1490 2665.0 2668.8 2672.6 2676.4 2680.2 2684.1 2687.9 2691.7 2695.6 2699.4 
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TABLA 3-2. 

VALORES DE 1/L112 

o 1 2 3 

1.0000 0.7071 0.5113 

10 0.3162 0.3015 0.2887 0.2773 
20 0.2236 0.2182 0.2132 0.2085 
30 0.1826 0.1796 0.1768 0.1714 

40 0.1581 0.1562 0.1543 0.1525 

so 0.1414 0.1400 0.1387 0.1374 
60 0.1291 0.1280 0.1270 0.1260 

10 0.1195 0.1187 0.1179 0.1170 
80 0.1118 0.1111 0.1104 0.1098 

90 0.1054 0.1048 0.1043 0.1037 

o 10 20 30 
100 0.1000 0.0653 0.0913 0.0877 
200 0.0707 0.0690 0.0674 0.0659 

300 0.0577 0.0568 0.0559 0.0550 
400 0.0500 0.0494 0.0488 0.0482 
500 0.0441 - - -

TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 

4 

0.5000 
0.2673 

0.2041 
0.1715 

0.1508 

0.1361 

0.1250 
0.1162 

0.1091 
0.1031 

40 

0.0845 

0.0645 
0.0542 

0.0411 

-

5 6 
0.4472 0.4082 

0.2582 0.2500 

0.2000 0.1961 

0.1690 0.1667 

0.1491 0.1474 

0.1348 0.1336 

0.1240 0.1231 

0.1155 0.1147 

0.1085 0.1078 

0.1026 0.1021 

so 60 

0.0816 0.0791 

0.0632 0.0620 

0.0535 0.0527 
0.0471 0.0466 

- -

Procedimientos para calcular el flujo comercial .. 

captb.6:>111 

1 8 9 

0.3780 0.3536 0.3333 

0.2425 0.2357 0.2294 

0.1924 0.1890 0.1857 

0.1644 0.1622 0.1601 

0.1459 0.1443 0.1429 

0.1325 0.1313 0.1302 
0.1222 0.1213 0.1204 

0.1140 0.1132 0.1125 
1074 1066 0.1060 

0.1015 0.1010 0.1005 

10 80 90 

0.0767 0.0745 0.0725 

0.0609 0.0598 0.0587 

0.0520 0.0513 0.0506 

0.0461 0.0456 0.0452 

- - -



TABLA 3-3 

Valores de 1/o112 

¡; 118"' 
0.600 1.2910 
0.601 t.2899 
0.602 t.2888 
0.603 1.2878 
0.604 1.2867 
0.60S t.28S7 
0.606 t.2846 
0.607 l.283S 
0.608 J.282S 
0.609 t.2814 
0.610 J.2804 
0.611 J.2793 
0.612 J.2782 
0.613 1.2772 
0.614 J.2762 
0.61S J.27S2 
0.616 1.2741 
0.617 1.2731 
0.618 t.2721 
0.619 1.2710 
0.620 1.2700 

TABLA 3-4 

Valores de 1/pb 

¡; l/o. 
14.S2S 0.068847 
14.650 0.068259 
14.730 0.067889 
14.77S 0.067682 
14.900 0.067114 
lS.025 0.0665S6 
lS.150 0.066007 
1S275 0.065466 
lS.400 0.06493S 
IS.S25 0.064412 
IS.650 0.063898 
IS.775 0.063391 
IS.900 0.062893 
16.025 0.062403 
16.275 0.061444 
16.400 0.060976 
16.S25 0.060Sl4 
16.650 0.060060 
16.775 0.0S9612 
16.900· 0.059172 
17.025 O.OS8737 
17.150 0.0S8309 
17.275 0.057887 
17.400 0.057471 

TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 

Procedimientos para calcular el flujo comercial& 

Capltulolll 

TABLA 3-5 

Valores de 1fT112 

¡; llf'" 
40 0.044721 
41 0.044676 
42 0.044632 
43 0.044S88 
44 0.044S44 
4S 0.044499 
46 0.04445S 
47 0.044412 
48 0.044368 
49 0.044324 
so 0.044281 
SI 0.044237 
52 0.044194 
S3 0.0441SI 
54 0.044108 
SS 0.04406S 
56 0.044023 
S7 0.043980 
58 0.043938 
S9 0.04389S 
60 0.0438S3 
61 0.043811 
62 0.043769 
63 0.043727 
64 0.04368S 
6S 0.043644 
66 0.043602 
67 0.043561 
68 0.043519 
69 0.043478 
70 0.043437 
71 0.043396 
72 0.0433S6 
73 0.04331S 
74 0.043274 
7S 0.043234 
76 0.043193 
77 0.0431S3 
78 0.043113 
79 0.043073 
80 0.043033 
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CaplhJlo 111 

Tabla. 3-6; Valores de las potencias de diámetro y otros datos de tuberia API. 

de (pg) di (pg) W.(lblpie) e.cpg) d' dg' d'g' de (pg) di (pg) W.(lblpie) C.(pa) d d-' d'g' 

3.5000 3.250 4.51 0.125 363 23.2 537 16.000 15.500 42.05 0.250 8.95E5 1.494 2.23E6 
3.5000 3.188 5.58 0.126 0.329 0.220 0.485 16.000 15.438 47.22 0.281 0.877 1.478 0.218 
3.5000 3.124 6.63 0.188 0.298 0.209 0.435 16.000 15376 52.36 0.312 0.859 1.462 0.214 
3.5000 3.068 7.58 0.216 0.272 0.199 0.395 16.000 15.312 57.48 0.344 0.842 1.446 0.209 
3.5000 3.000 8.68 0.250 0.243 0.187 0.350 16.000 15.250 62.58 0.375 0.825 1.430 0.204 
3.5000 2.938 9.67 0.281 0.219 0.177 0.314 16.000 15.124 72.72 0.438 0.791 1.399 0.196 
4.000 3.750 5.17 0.125 0.742 0.339 1.152 16.000 15.000 82.77 0.500 0.759 1.368 0.187 
4.000 3.688 6.41 0.156 0.682 0.325 1.054 18.000 17.500 47.39 0.250 1.641 2.064 0.426 
4.000 3.624 7.63 0.188 0.625 0.310 0.960 18.000 17.438 53.22 0.281 1.612 2.045 0.418 
4.000 3.500 10.01 0.250 0.525 0.282 0.797 18.000 17.376 59.03 0.312 1.584 2.026 0.410 
4.000 3.438 11.17 0.281 0.480 0.269 0.725 18.000 17.312 64.82 0.344 1.555 2.006 0.402 
4.500 4.250 5.84 0.125 1.387 0.474 2.246 18.000 17.250 70.59 0.375 1.527 1.987 0.395 
4.500 4.188 7.25 0.156 1.288 0.456 2.077 18.000 17.124 82.06 0.438 1.473 1.948 0.380 
4.500 4.124 8.64 0.188 1.193 0.437 1.913 18.000 17.000 93.45 0.500 1.420 1.911 0.365 
4.500 4.062 10.00 0.219 1.100 0.420 1.761 20.000 19.500 52.73 0.250 2.820 2.755 0.759 
4.500 4.026 10.79 0.237 1.058 0.410 1.683 20.000 19.438 59.23 0.281 2.775 2.732 0.746 
4.500 4.000 11.35 0.250 1.024 0.403 1.626 20.000 19.376 65.71 0.312 2.731 2.708 0.734 
4.500 3.938 12.67 0.281 0.947 0.387 1.496 20.000 19.312 72.16 0.344 2.686 2.684 0.721 
4.500 3.876 13.98 0.312 0.875 0.371 1.374 20.000 19.250 78.60 0.375 2.643 2.662 0.708 
5.563 5.251 9.02 0.156 3.992 0.833 6.939 20.000 19.124 91.41 0.438 2.558 2.615 0.684 
5.563 5.187 10.76 0.188 3.755 0.806 6.500 20.000 19.000 104.13 0.500 2.476 2.570 0.661 
5.563 5.125 12.49 0.21.9 3.526 0.781 6.096 22.000 21.376 72.38 0.312 4.463E6 3.519E3 l.239E7 
5.563 5.047 14.62 0.258 3.275 0.749 5.617 22.000 21.312 79.51 0.344 4.397 3.491' 1.219 
5.563 5.001 15.87 0.281 3.128 0.731 5.349 22.000 21.250 86.61 0.375 4.333 3.464 1.200 
5.563 4.939 17.52 0.312 2.939 0.707 5.005 22.000 21124 100.75 0.438 4.206 3.410 1.163 
5.563 4.875 19.16 0.344 2.753 0.683 4.669 22.000 21.000 114.81 0.500 4.084 3.357 1.127 
6.625 6.249 12.89 0.188 9.529 1.325 17.55E3 24.000 23.376 79.06 0.312 6.980 4.467 1.996 
6.625 6.187 14.97 0.219 9.066 1.290 1.664 24.000 23.312 86.85 0.344 6.885 4.435 1.967 
6.625 6.125 17.02 0.250 8.620 1.256 1.577 24.000 23.250 94.62 0.375 6.794 4.403 1.939 
6.625 6.065 18.97 0.280 8.206 1.223 1.496 24.000 23.124 110.10 0.438 6.612 4.340 1.881 
6.625 6.001 21.07 0.312 7.782 1.189 1.414 24.000 23.000 125.49 0.500 6.436 4.278 1.830 
6.625 5.937 2306 0.344 7.376 1.156 1.336 26.000 25.376 85.73 0.312 10.522 5.560 3.092 
6.625 5.875 25.03 0.375 6.999 1.124 1.263 26.000 25.250 102.63 0.375 10.264 5.487 3.011 
8.625 8.249 16.90 0.188 38.2E3 278 77.2E3 26.000 25.124 119.44 0.438 10.010 5.4515 2.932 
8.625 8.187 19.64 0.219 0.368 0.272 0.741 26.000 25.000 136.17 0.500 9.766 5.344 2.856 
8.625 8.125 22.36 0.250 0.354 0.267 0.712 28.000 27.376 92.41 0.312 l.538E7 0.681E4 0.463E8 
8.625 8.071 24.70 0.277 0.342 0.262 0.687 28.000 27.250 110.64 0.375 1.503 0.672 0.452 
8.625 8.001 27.74 0.312 0.328 0.256 0.656 28.000 27.124 128.79 0.438 1.468 0.664 0.441 
8.625 7.981 28.55 0.322 0.324 0.254 0.647 28.000 27.000 146.85 0.500 1.435 0.656 0.430 
8.625 7.937 30.40 0.344 0.315 0.251 0.628 28.000 26.874 164.83 0.563 1.402 0.648 0.420 
8.625 8.875 33.04 0.375 0.303 0.245 0.603 30.000 29.376 99.08 0.312 2.188 0.822 0.675 
8.625 7.749 38.26 0.438 0.279 0.235 0.553 30.000 29.250 118.65 0.375 2.141 0.812 0.660 
10.750 10.374 21.15 0.188 l.202E5 512 2.620E5 30.000 29.124 138.13 0.438 2.095 0.803 0.645 
10.750 10.312 24.60 0.219 l.166 0.504 2.538 30.000 29.000 157.53 0.500 2.051 0.794 0.630 
10.750 10.250 28.04 0.250 1.131 0.496 2.458 30.000 28.874 176.85 0.536 2.007 0.786 0.616 
10.750 10.192 31.20 0.279 1.100 0.488 2.384 32.000 31.376 105.76 0.312 3.041 0.979 0.959 
10.750 10.136 34.20 0.307 1.070 0.481 2.315 32.000 31.250 126.66 0.375 2.980 0.969 0.939 

'10.750 10.062 38.20 0.344 1.031 0.472 2.227 32.000 31.124 147.48 0.438 2.621 0.958 0.919 
l 10.750 10.020 40.48 0.365 1.010 0.467 2.178 32.000 31.000 168.21 0.500 2.863 0.948 0.899 

FALLA DE ORIGEN 
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Tabla 3-6 (Continuación). 
de(pgJ 

10.750 
12.750 
12.750 
12.750 
12.750 
12.750 
12.750 
12.750 
12.750 
14.000 
14.000 
14.000 
14.000 
14.000 
14.000 
14.000 

di (pg) W.(lblpic) e.cpsJ d d_, d'~' de(pg) di(pg) W.(lblpic) C,(pg) d' d~' 

9.874 48.19 0.438 0.939 0.449 2.014 32.000 30.874 188.86 0.563 2.805 0.938 
12.321 29.28 0.219 2.829 0.808 6.533 34.000 33.376 112.43 0.312 4.142 1.155 
12.250 33.38 0.250 2.759 0.797 6.359 34.000 33.250 134.67 0.375 4.064 1.143 
12.188 37.45 0.281 2.689 0.787 6.189 34.000 33.124 156.82 0.438 3.988 1.132 
12.126 41.51 0.312 2.622 0.776 6.023 ~000 -33.000 178.89 0.500 3.914 1.120 
12.090 43.77 0.330 2.583 0.770 5.928 34.000 32.874 200.88 0.563 3.839 1.109 
12.062 45.55 0.344 2.553 0.756 5.856 36.000 25.376 119.11 0.312 5.540 1.349 
12.000 49.56 0.375 2.488 0.755 5.697 36.000 35.250 142.68 0.375 5.442 1.336 
11.874 57.53 0.438 2.360 0.734 5.358 36.000 35.124 166.17 0.438 5.346 1.323 
13.500 36.71 0.250 4.484 1.030 l.068E6 36.000 35.000 189.57 0.500 5.252 1.311 
13.438 41.21 0.281 4.382 1.021 1.042 36.000 34.874 212.89 0.563 5.158 J.298 
13.376 45.68 0.312 4.282 1.008 1.016 
13.312 50.14 0.344 4.181 0.995 0.991 
13.250 54.57 0.375 4.084 0.983 0.966 
13.124 63.37 0.438 3.893 0.958 0.918 

TESIS CON 13.000 72.09 0.500 3.713 0.934 0.873 

FALLA DE OR1GEN 
Tabla 3-7. 

Valores de P! (en lb/pg 2 abs.), para valores de p (en lb/pg 2 

manométricas) 

p o 1 2 3 4 5 6 7 8 9 
o 217 247 280 314 351 389 430 472 517 563 
10 612 662 714 769 825 884 944 1007 1071 1138 
20 1206 1277 1349 1424 1500 1578 1659 1741 1826 1912 
30 2001 2091 2184 2278 2375 2473 2574 2676 2780 2887 
40 2996 3106 3218 3333 3449 3568 3688 3811 3935 4062 
50 4190 4320 4453 4587 4724 4862 5003 5145 5290 5436 
60 5585 5735 5887 6042 6198 6357 6517 6680 6844 7011 
70 7179 7350 7522 7697 7873 8051 8232 8414 8599 8785 
80 8974 9164 9357 9551 9748 9946 10147 10349 10553 10760 
90 10986 11179 11391 11606 11822 12041 12261 12484 12708 12935 

p o 10 20 30 40 50 60 70 80 90 
100 13163 15558 18152 20947 23941 27136 30531 34125 37920 41914 
200 46109 50504 55098 59893 64887 70135 75477 81071 86866 92860 
300 99055 105450 112044 118839 125833 133028 140423 148017 155812 163806 
400 172001 180396 188990 197785 206779 215974 225369 234963 244758 254752 
500 264947 275342 285936 296731 307725 318920 330315 341909 353704 365698 
600 377893 390288 402882 415677 428671 441866 455261 468855 482650 496644 
700 510839 525234 539828 554623 569617 584812 600207 615801 631596 647590 
800 663785 680180 696774 713569 730563 747758 765153 782747 800542 818536 
900 836731 855126 873720 892515 911509 930704 950099 969693 989488 1009482 
1000 1029677 

Procedimientos para calcular el flujo comercial~ 55 

d'~' 

0.880 
1.334 
1.307 
1.281 
1.255 
1.230 
1.819 
1.784 
1.751 
1.718 
1.685 
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CAPfTULO IV 

EL CONCEPTO DE LONGITUD EQUIVALENTE. 

IV·1 Procedimientos prácticos para la solución de problemas de 

tuberlas acopladas en paralelo, por conversión a diámetro y 

longltud equivalente. 

Es muy raro encontrar un sistema de transporte de hidrocarburos 

por dueto, que esté constituido por tuberlas de un diámetro único a lo 

largo de toda su extensión. La mayorla de los sistemas está 

compuesto por varias secciones de tuberlas de diferentes diámetros; 

o bien, están formados por varias lineas paralelas entre si (looped). A 

medida que aumente la demanda diaria, para poder satisfacerla se 

acostumbra a recurrir a las prácticas de construir nuevas lineas 

paralelas a las ya existentes, del mismo o de diferente diámetro que 

aquéllas. Las ampliaciones y las prolongaciones de los sistemas ya 

existentes no siempre se construyen con tuberlas de diámetro 

diferente al original. 

Como resultado de las costumbres mencionadas, para poder 

hacer frente a las condiciones que cambian constantemente, se 

encuentran en la práctica los sistemas complejos de tuberlas. 
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IV-2 Fórmulas. 

Las fórmulas que aparecen a continuación y los ejemplos con que 

ilustra su aplicación, están relacionados con la fórmula de Weymouth. 

El principio básico general consiste en convertir los diversos 

diámetros y longitudes de dueto de un sistema completo, en 

longitudes equivalentes a un diámetro común, único, o bien. en 

diámetros equivalentes a una longitud común, única. De estos puntos 

de partida se obtienen las dimensiones de una sola linea con una 

capacidad de flujo equivalente a la del sistema complejo original. El 

criterio es el mismo que se observó con respecto a los oleoductos. 

En todos los casos concerni.entes ª· la~ .. fórmulas y ejemplos que 

siguen, se .ha , supÜesto que· las· presiones, la temperatura y la 

densidad relativa permane6en constant~~;y las únicas variables que 

afectan al volumen fluyente de gas, son la longitud y el diámetro del 

dueto. 

IV-2a Tuberias en serle. 

Por lo tanto, el flujo de una determinada cantidad de gas bajo las 

mismas condiciones de presión y temperatura, y de la misma 

densidad relativa a lo largo de dos lineas en serie que tuvieran 

distintas longitudes y diámetros, se expresarla como sigue: 
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T. [(p2 2 Xd'6'3)]i Q = 18.062---É... 1 - P 2 1 

Pb (T)(.Li)(o) 

Y también: 

"° ' -;- .__.~ ,-.;_ '(~:'. ; . ' 

Por definición, elyalor;;o;p.b;',Tb. P1. p2, a, y T, son los mismos en 

ambas ecuaciones; ig,uál~~d~)~s 1·~~~undos miembros y simplificando, 

se transfo.rma ~ní~j1~~~i·~i;'f~ i~~~-ldad: · · . 

También: 

(¡1613 ·<. d16iJ .. 
_1_·_,;._2_·· 
•L1 ''Li (4-1) 

(4-2) 

En la que "L1" es la longitud equivalente a una tuberla conocida, 

con longitud "L2" y diámetro d2, en función de un diámetro elegido 

previamente, d 1 • 

Reacomodando términos en la ecuación anterior, también se 

tiene: 

58 

TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 
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(4-3) 

En la que "d 1 " es el diámetro equivalente a una tuberla conocida 

cuyo diámetro y longitud son respectivamente d2 y L2, expresado en 

función de otra longitud convenida, L 1 • 

~ Tuberfa en paralelo. TESIS CON 
FALLA DE ORJGEN 

A continuación se obtiene el diámetro equivalente, tal como se 

utiliza en el cálculo del flujo de gas a lo largo de sistemas complejos 

compuestos por tuberlas paralelas, exclusivamente. El volumen que 

fluya por el sistema será: 

1 

Q=. is.0621-[ Ce:-pn]'rdª'3+dª'l+dª'l+ ...... +dª'3) 
. Pb (T)(L )(o) \! a z 3 • 

También: 

(4-4) 

En las que d1' d2, d 3 , •••••••• , dn son los diámetros de cada una de 

las ramas que componen el sistema. 
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El diámetro equivalente (de) a una lfnea que tenga la misma 

capacidad de entrega que todas las lfneas paralelas en conjunto 

será: 

d 8/3 _ {dS/3 +d8/3 +d8/3 + +d8/3) 
e -\ti 2 3 •••••• n 

Y también: 

--·de = (d1
813 +d~~3 +d:13 + ...... +d!13 }'ª (4-5) 

c;,,;¡t ¡ 
. . ' \ ·~· ! 

Este valor del dlá~~_!.tro_; equivalente (de) 'que se obtiene mediante 

esta sencilla operación, puede substituirse directamente en la fórmula 

de Weymouth para con ella determinar el gasto. 

IV-3 Elemplos. 

IV-3.1 Sistemas en serle. 

Determinase el gasto en ples3/hora en un dueto (Flg. IV-1) 

compuesto por: 

60 

A) 20 millas de tuberla de 14" (d.e.) y espesor de pared 

de 0.375. 

B) 20 millas de tuberla de 16" (d.e.) y espesor de pared 

de 0.375. 

C) 30 millas de tuberla de 18" (d.e.) y espesor de pared 

de 0.375. 

l .i.;,;,),.; . .;:.e1 &no..;,lit'de loogltu< equivalente. 

FALLA DE ORIGEN 
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Las tuberlas, conectadas en serie, tienen una presión a la 

entrada de 600 lb/pg2 y a la salida de 100 lb/pg2
• 

Solución: 

Puesto que tanto las longitudes como los diámetros son 

variables, la via más fácil y práctica es la determinar la 

longitud equivalente de cada sección del sistema, 

ajustada a un diámetro común único. En estas 

condiciones, el sistema es equivalente a una linea 

continua de un solo diámetro, con una longitud igual a la 

suma de las longitudes de las secciones de diámetro 

equivalente. 

SI se escoge coll}O diámetro común el de ·la sección 

central, (B), de 20 millas de longitud y que tiene un 

diámetro Interior de :15.250. pgs., pueden convertirse las 

otras dos secciones (A) y (C),' 'a' longitudes equivalentes al 

mismo diámetro ·comú~; Útfll~ando los valores de "d 1613" 

que se dan.en la tabla 3-6;'como a continuación se indica: 

La sección (A) de, 20 millas y 14 pgs. (d.e.), o sea 13.250 pgs. 

(d.i.), es equivalente a:. 

16 

L = 2tf'l5.250\3 
<'(AB) '\13.250) 

(20)(204000<) 
966000 

TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 

Le(AB) = 42.236 millas de tuberla de 15.250 pgs. (d.i.). 
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La sección (C) de 30 millas y 18 pgs. (d.e.), o sea, 17.250 pgs. 

(d.i.), es equivalente a: 

16 

= 3tf 15.250)3 = (30)(2040000) 
\.17.250 3950000 

Leccs¡ = 15.494 millas de tuberla de 15.250 pgs. (d.i.). 

El sistema co.mpleto es igual a la suma de estas longitudes 

componentes; (Flg:iy,~2)::,é) . 

Lem = 42.236 + 2o +15.494 = 77. 73 millas de 15.250 pgs. (d.i.). 

El gasto de gas se puede ya calcular de la manera ilustrada en 

ejemplos anteriores. 

IV-3.2 Sistema en paralelo. 

Determlnese el gasto, en pies3 /hora, de una llnea (Fig. IV-3), 

compuesta de 100 millas de tuberla de 16" (d.e.), espesor de 0.375" 

(15.250" d.I.), el\ paralelo por una distancia de 30 millas, con otra 

tuberl~ de 14 pgs~ (d.e.), espesor de 0.375 pgs. (13.250" d.I.), en que 

las presiones, t~ri.peraturas y densidades son las mismas del ejemplo 

anterior. 
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Solución: 

En primer lugar, se convierte la sección en paralelo, de 

30 millas de longitud, en una sola linea, igualmente de 30 

millas de longitud, pero con un diámetro equivalente al de 

las dos lineas en paralelo, de 15.250 y 13.250 pgs. (d.i.), 

como se indica a continuación: 

de = ( 15.250813 + 13.250813 
)

318 

(véase la tabla 3-6, para valores de "d 813"). 

de = (1430 + 983 ) 318 

de 18.55 pgs., diámetro único equivalente a una sección 

de linea de 30 millas de longllud y diámetros de 

15.250 y.13.520 pgs •. 

En estas condiciones, el sistema es equivalente a dos secciones 

en serie (Fig. IV-4), una de 30 millas de longitud, de 18.555 pgs. 

(d.1.), y otra de 70 millas de longitud, con 15.250 pgs. (d.i.). 

Cualquiera de estas dos secciones puede convertirse en una longitud 

equivalente a la otra sección del mismo diámetro. Se convierte, pues, 

la sección de tuberla de 30 millas de 18.555 pgs. (d.i.), a una 

longitud equivalente, de 15.250 pgs., de la manera siguiente: 

16 

= 30(15.250 )3 = 30 2040000 
L. 18.555 5823000 

Le = 10.5 millas de tuberia de 15.2500pgs. (d.i.), equivalente a la 

tuberia de 30 millas y 18.555 pgs. (d.i.). 
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El sistema completo, en función de una linea de un solo diámetro 

(Flg, IV-5), es: 

LocT¡ = 70.0 + 10.5 = 80.5 millas de tuberla de 15.250 pgs. (d.i.). 

La cantidad que puede ser transportada por un sistema como el 

ya resuelto, se puede determinar como se indico en el primer 

ejemplo. 

Cuando un sistema en paralelo se compone de varias secciones 

de lineas de longitudes diferentes, el diámetro equivalente para una 

de las lineas se determina para una longitud igual al de la otra linea, 

y a continuación se convierte a una sola linea, equivalente, a un solo 

diámetro. 
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FlguralV-1 

V 

p .... _. ¡ ..... (A) ¡ .... ~ 
~ 20--------20--------~'----30---------ll 

FlguralV-2 

d•15.250pg. 

¡¡---------------- leT .n.13"*s ----------------~ 

Figura IV.-3 

¡ .... 
1 1•i::::::::::;::: .. : .. :_:::11 1 
1(-~ --JO---~ 

TESIS CQJl,J 
FALLA DE omGEI'l 

~~---------------100.-...------------------ll 
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FlguralV-4 

: l••15.2SOpg. 

~L1•3D ..... -----'"'------------L2•7D..._-------------!1 

Figura IV-6 

JE-t1=10.5 mlllas~~--------l2•70,,..s-----------------ll 

1<--------------L • 805~ ------------------ll 
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CAPITULO V 

SIMPLIFICACIÓN DE LOS PROBLEMAS DE DEMANDA Y CAPACIDAD. 

V-1 Determinación de la longitud de linea paralela necesaria para 

satisfacer aumentos de demanda. 

Ya se comento anteriormente que si un sistema de conducción de 

hidrocarburos consta de una sola linea, cualquier pequel\o aumento en 

la demanda puede satisfacerse, generalmente, mediante un 

correspondiente aumento en la presión de operación, pero que si el 

aumento en la demanda es gran~e. entonces se hace necesario 

construir secciones paralelas al sistema ya existente. 

En las .pá~
0

inas ',que ·siguen los duetos se denominarán "linea 

original" y •11rí';;~ 1~'~r~l~la" :' La llnea paralela puede extenderse o no en 

toda la longit~il'd'~''i~'i·rriea~orlglnal; sin embargo, los dos extremos de la 

linea paralelli ti~~l3'ri0~Ü~~;~';;tar conectados a la llnea original. 
,··!:j~~~i~:<~~tr~i~~~.i"~> ,: , 

Las fórmlll~~'.'¿Ü:e~r~e· dan a continuación fueron derivadas de la 

fórmula de we'yr:ií'óiith;c'O~ el propósito de facilitar el trabajo de sistemas 

en paralelo.' ·.;;~-~::~"+nF: .ú~?-
~ ':~e;;-- '~~~' '-~~~~ ·~i~,~J- ~· ·, 

La aplicación de las fórmulas se hace bajo la condición de que 

siempre se Instale una linea en paralelo a una sección original, ya 

existente, la temperatura y la densidad relativa del gas y las presiones a 
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Capllulo V 

la entrada y a la salida de la linea original, son las mismas que antes de 

haber duplicado las lineas. 

La nomenclatura empleada en la deducción de las fórmulas y sus 

definiciones es la siguiente: 

X = parte de la longitud de la linoa original que se va a 

conectar en paralelo; este termino se expresa e forma 

decimal, como porcentaje. 

d 0 = diámetro interior de la linea original, en pulgadas. 

dp = diámetro interior de la linea paralela, en pulgadas. 

0 1 = caudal de flujo o gasto a través del sistema, antes de 

duplicar las lineas, a condiciones especificadas de 

presión y temperatura. 

0 2 caudal de flujo o gasto a través del sistema, después de 

duplicar las lineas, a condiciones especificas de presión y 

temperatura. 

L 0 longitud desde la entrada a la salida, de la linea original, 

en millas. 

Le1 longitud de una sola linea de diámetro "d0 ", equivalente a 

todo el .. sistema, después de duplicar una sección, en 

millas. · 

Lem longitud de una sola linea de diámetro "d0 ", equivalente a 

una milla de la sección en paralelo, en millas. 

El diámetro "de" de una sola linea, equivalente a las dos lineas que 

componen la sección en paralelo, es, según ya se ha visto. 

de = (do 813 + dp 813 ) 318 

1 
TESIS CON 1 

FALLA DE ORIGEN 
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La longitud equivalente "Lam" de una milla de tuberla con diámetro 

Lam = (do 813 + dp 813 ) 318 

En función del diámetro "do• es, según se ha visto, (ecua. 4-2): 

16 

L.,. 
[ (d : ,, : ·d : ,, j r 

16 

L em 

dl 
o 

(5-1) 

TESIS CON 
FALLA DE ORlGEN 

(5-2) 

La longitud original .. del ··sistema "Lo". menos la longitud de la 

sección duplicada: 'más"'"i'a l~·n-gÍtucÍ. equivalente a la sección duplicada en 

función del diámetro. de la linea original, (d 0 ), es igual a la longitud de 

una sola linea de diámetro (d 0 ) equivalente a todo el sistema, después 

de que se ha duplicado una sección, es decir: 

(5-3) 

De acuerdo con la fórmula de Weymouth, la cantidad de gas fluye 

por hora (01). antes de poner las lineas en paralelo, es: 
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Suponiendo idénticos valores de (S), densidad relativa, temperatura 

(T) y presión (p 1 y p 2 ) de entrada y de salida, la cantidad de gas, 

después de haber duplicado las lineas es: 

70 

De donde: 

~=(L.,Ji 
Q, L. 

Y por lo tanto: 

TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 

L = L (ili.) 2 

.. o Q2 

Substituyendo en la ecuación (5-3) este valor de L8 1: 

(5-4) 

(5-5) 

Dividiendo entre "L0 " ambos miembros de la ecuación (5-5), da: 

&mpllficadón de los problemas de demanda y capacidad. 
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De donde: 

X 
(~)2 -1 

º2 ' (5-6) 

Que es la distancia de tu be ria original a. d.upllcar. Para conocer el 

gasto que resultará una vez que se haya duplicado la linea original, 

"02", hagamos 

deducción: 

(d !'3 + d !'3)2 

de la claridad en la 

Entonces la· ecua.clÓn (5-6) se escrÍbirá también asl: 

X 

Y de aqul: 

c~r-
A - 1 

TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 
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Y despejando al gasto, que es la incógnita cuyo valor se busca: 

= º·2 -Qi 
X (A -1) 

Y efectuando operaciones: 

Q2 = . Q, 1 
(X(A-1)+1]2 

TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 

Y devolviendo a "A" su valor original: 

(5-7) 

Las ecuaciones (5-6) y (5~7) · pueden ser escritas en forma 
_- .- -- - ,- - .. -

ligeramente distinta; expresanclo los ... valores "d 0 " y "dp" como un 

cociente; a tal efecto, si. s~ dl~ici~"eritre "do10Í3~ el numerador y el 

denominador del término queda: 

16 

dl 
o 

(d : I 3 + d ; I 3 )2 

Se tendrá: 
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Por lo que la ecuación (5-6) puede tomar esta otra forma: 

(-ª'-J -1 
(5-8) 

Razonando de manera semejante, se puede. expresar la ecuación 

(5-7) del gasto en forma correspondiente a la ecÚación (5-6) a que se 

acaba· de llegar para determinar el porcentaje de linea paralela: 

Q 

Q, -[x{[¡.+r~rr}·/+J 
(5-9) 

TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 

La ecuación (5-8) puede disponerse de la forma siguiente, para 

obtener una expresión que permita calcular el diámetro requerido para 

la linea paralela, que satisfaga un valor de gasto de gas "02 " cuando la 

linea paralela tenga una longitud ·x·: para ello, despejamos el 

numerador del segundo miembro, dividiendo entre ·x· y cambiando 

términos: 
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Finalmente: 

Q, + 1 - 1 [( Q, )' 1] [ l 
X - [1+(~:r1 

TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 

Capitulo V 

(5-10) 

Cuando ·x· sea igual a la unidad, es decir, que se haya duplicado 

toda la linea original con otra en paralelo, al tener en la ecuación (5-8), 

X = 1, se verificará: 
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De donde; 

(5-11) 

Cuando el diámetro de la linea paralela es el mismo que de la linea 

original, las anteriores fórmulas se simplifican a estas dos que siguen, 

toda vez que el termino "dp/do" valdrá la unidad y entonces la ecuación 

(5-8) se transforma en: 

O lo que es lo mismo: 

Y también; 

Simplificación de los problemas de demanda y capacidad. 
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(5-12) 
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~ Volumen contenido en una linea en operación. 

Capitulo V 

(5-13) 

Puede definirse el gas almacenado en un sistema de duetos de 

transporte, como el volumen de gas medido a condiciones estándar de 

presión y temperatura, que está contenido en el sistema. Si el ritmo de 

extracción de gas es Igual al ritmo de inyección (flujo permanente), el 

volumen de gas almacenado en el sistema permanece constante. 

Cuando el ritmo de extracción de gas es mayor que el ritmo de 

inyección, disminuye la presión media en la tubería y también el 

volumen de gas almacenado en el. sistema; inversamente, cuando el 

ritmo de extracción es menor que el ritmo de inyección, aumenta tanto 

la presión media como el volumen de gas contenido en el sistema. 

En la operación de gasoductos, en la mayoría de los casos, las 

condiciones de presión generalmente son inestables, debido a las 

variaciones periódicas que experimenta la demanda de gas. Es decir, 

que la preslÓn. ·~edla en la linea casi siempre está aumentando o 

disminuyendo, lo que se traduce en cambios de la cantidad de gas 

contenido en la tubería. Las condiciones de operación y las presiones 

requeridas para el transporte están menos sujetas a fluctuaciones, 

cuando se dispone de elementos de almacenamiento, como tanques de 

balance, para absorber las variaciones en el ritmo de la demanda. 

La cantidad de gas almacenado o contenido en un momento dado 

en un gasoducto, depende de la longitud, del diámetro de la tuberla, de 
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la presión media y de la temperatura del gas. Esta cantidad puede ser 

determinada mediante el empleo de la fórmula siguiente: 

(5-15) 

En la que: 

V = volumen, en pies3 a condiciones de p y T estándar. 

d.I = diámetro interior de la llnea, en pulgadas. 

L = longitud de la linea, en millas. 

Pm = presión media de la linea, en (lb/pg 2
). 

k = (1/Z)112 factor de supercompresibilidad de un gas de 

densidad relativa dada, para una temperatura también 

dada, valor generalmente disponible en tablas de 

manuales. 

El valor de la presión media puede encontrarse con la ecuación: 

2( P1P2 J Pm =- P1 + P2 -----
3 Pi +pz TESIS CON 

FALLA DE OFJGEN 
En la que: 

Pm = presión media, en lb/pg2 abs. 

P1 = presión de entrada, en lb/pg2 abs. 

p2 = presión de salida, en lb/pg 2 abs. 

Si un gasoducto está operando con la presión media máxima que 

puede admitirse en condiciones de seguridad, el volumen disponible de 

gas almacenado, es la fracción del total almacenado correspondiente a 
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esta presión con relación a la presión media más baja en la linea, 

basada como se acaba de decir, en las condiciones permisibles de 

operación. 

El volumen de gas que se puede obtener de los gasoductos que 

operan en condiciones de régimen variable o inestable, no es 

comparable a las cifras de gasto obtenidas mediante el cálculo con las 

fórmulas de flujo, que están basadas en condiciones de régimen 

permanente (estable). Las pruebas llevadas a cabo en gasoductos 

comerciales, especialmente en los que cuentan con medidores en 

ambos extremos, a la entrada y a la salida de la linea, dan por resultado 

que el ritmo de gas entregado por un gasoducto es mayor cuando la 

presión media de la linea está disminuyendo, que el que se obtiene 

cuando dicha presión es constante, y que el ritmo de gas extrafdo es 

menor cuando la presión media de la linea está aumentando. 

Mediante el empleo de la ecuación (5-15) puede calcularse 

rápidamente la cantidad total de gas contenido en una linea, cuando el 

gasto permanece constante, o sea, cuando la Inyección es igual a la 

descarga. 

Para calcular la cantidad de gas que puede almacenarse (o 

extraerse de almacenamiento) entre el periodo de flujo menor y el 

periodo de flujo mayor, solamente es necesario encontrar el valor de V 1 

(volumen correspondiente al flujo menor), utilizando las presiones 

correspondientes a este periodo en la fórmula ya dada para determinar 

la presión media (Pm). y encontrar el valor de V 2 (volumen 

correspondiente al flujo mayor), substituyendo las presiones 

correspondientes en la fórmula de Pm y substrayendo ésta de aquélla, se 

obtiene el volumen contenido en la linea en las condiciones de 

operación especificadas. 
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Si una linea se encuentra operando en condiciones de gradiente de 

presión estática (p), uniforme, a todo lo largo de la tuberla, puede 

utilizarse las fórmulas que siguen para determinar el volumen contenido 

en la linea: 

Ejemplo: 

V (ples3 /100 pies) = 0.03703 p d 2 k 

. v (ples31~1es) - = -~~.0003103 p d 2 k 

V (ples3 /1000 ples) = 0.3703 p d 2 k 

V (ples3 /mllla) = 1.955 p d 2 k 

TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 

Supóngase que una tuberla de 200 millas de longitud y 20 

pulgadas de diámetro exterior (19.250 pgs. de diámetro interior) 

está operando bajo las condiciones que se dan enseguida, y se 

desea determinar la cantidad de gas que contiene la linea. La 

temperatura del gas es de 60 ºF y su densidad relativa es de 

0.65; el tráfico en la linea es como sigue: 

Periodo de flujo menor: P1 = 800; P2 = 600; Pm = 705 [lb/pg2] 

Periodo de flujo mayor: P1 = 800; P2 = 400; Pm = 622 [lb/pg2
] 

Solución: 
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De las graficas de factores de desviación, se obtienen los 

valores de "Z" para cada uno de los valores de "p" y a 

continuación se calculan los valores de "k" por medio de la 

expresión: 

Por lo tanto: 

TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 

Periodo de flujo menor: 

. = ~(800+ 600- (800)(600)) = ~(1400- 480000) = 705 
Pn.-i 3 . 800+ 600 3 1400 

La presión y la temperatura pseudocrltica correspondientes a una 

densidad relativa de 0.65 son: 

pt. = 375°R 

PPc = 675[;;, J ·.·· 
. ,"· / -

Entonces, las pseudo temperaturas y presiones reducidas serán: 

t =.I_= 60+460=520=1.387=:1.4 
p R-I t 375 375 Pe 
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pp R-I = Pm-1 = 705 = l .04 
pp e 675 

:. Z1 = 0.87 

Periodo de flujo mayor: 

Procediendo d~ idéntica. forma para determinar el correspondiente 

valor de Z de e~te p~~lodo: 

T 
pt R-2 = -- = 1.4 

ptc 

PP R-2 = Pm-2 = 622 = 0.921 

TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 

PPc 675 

... z = 0.885 

Aplicando ya Ja fórmula (5-15), se tiene: 

1 

vi= (1.995)(19.25) 2 (200)(705)(-
1
-)

2
=109,513,514.3 

0.87 

1 

v, = (1.955)(19.25)2(200)(622)(-
1
-)

2 
= 95,798,117 .4 

0.885 

Por lo tanto: 
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109,513,514.3+95,798,117.4 = 13,715,396.9 

Finalmente: 

V,= 13,715,396.9 pies3 de gas. 

TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 

~ Empleo de la fórmula de PANHANDLE slmpllficada. 

Caplb.Jkl \! 

Esta fórmula, en su representación original, ha sido y sigue siendo 

muy empleada por numerosos operadores para calcular el flujo de gas 

en duetos de gran diámetro, es decir, de 12 pulgadas y mayores. En su 

forma original. 

82 

Q = 435.87(E) 1¡, Pi - P2 (d)2.61s2 
. ( )1.07881( 2 2 J0.5394 

Pb (T¡ )(L)(oº·ssJ9) (5-16) 

Si en esta ecuación se hace: 

Tb =temperatura base= 60º + 460º = 520 ºR (o abs.) 

Pb = presión base = 14. 73 lb/pg2 abs. 
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T1 =temperatura de flujo = 50º + 460º = 51 O ºR 

o = densidad relativa del gas = 0.686 (promedio en la 

zona) 

E = factor emplrico de cada operador. 

Entonces la fórmula se reduce a: 

_il_ ='= 839.Sl(·E)·(p~ - p:J 
d2.61s2 . L 

Que es la fórmula od~i~~I~; P~;n~andle, para valores fijos. 

Esta fórmula se revisÓ~'y ef resultado se conoce como la "fórmula de 

flujo del Panhandle; .. ~'~difi~~diÍ". La fórmula completa toma en 
.' ;_ ·, ,_·._,,,'. ~-..¡,-.-,•.-:-;o,-,·::::.•:;>;.-.-."-'"' 

consider~ción las dif,ere.ncias.:_en elevación y de compresibilidad. En los 

cálculos en los que sólo.se requiere un grado de aproximación regular, 

pueden omiti~s~·~'sto~;';f;;i ftact~res. La versión simplificada de la 

fórmula mod ific8dá:,:·.~~~=:~~f. -~~,j~~if~-~~,_;._ ,:· 

Normalmente, los valores de Tb, Pb. T1 y S deberán permanecer 

constantes en su problema de proyecto, por lo tanto, pueden agruparse 
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estos componentes e incluirlos en una tabla, como a continuación se 

indica: 

84 

a): 

b): 

c): 

cj>(B11) =función combinada de la densidad relativa a condiciones 

de temperatura de flujo (afectada del coeficiente 

dimensional = 737); tabla 5.1. 

cj>(p) = función de la presión. Tabla 5.2. 

cj>(L) = función del espaciamiento entre estaciones. 

Tabla 5.3. 

( 
1 )º·"º Cl>(L)= -
L 

TESIS CON 
d): ,FALLA DE ORIGEN 

cj>(d) = función del diámetro de la linea. Tabla 5.4. 
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.ji(r) = función de la relación de presión, o también, función de 

la relación de compresión, tabla 5.5. 

<l> (r),; Pi, 
P2 , 

. (. ·. 2 .. ··· .J.º .... SJO r - 1 <J>(r) = -- . 
. . r2 

De maner~/quEI' la. f.órmula de flujo se simplifica aun a esta 

expresión más práctl~a': 

Q = .¡.(lluf '.¡.cp) ~(L) .¡.(d) W) E [ples 3/dlas] (5-18) 

Que es la écuación del Panhandle tabulada. 

TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 
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TABLA 5.1. 

Función de la densidad relativa a temperatura de flujo corregida a 

condiciones base. 

86 

ºF 0.600 0.610 0.62 0.630 

35 1519.9 1503.7 1491.8 1480.t 

40 1508.3 1496.1 1484.2 1472.6 

45 1500.5 1488.4 1476.6 1465.1 

so 1492.8 1480.8 1469.0 1457.6 

SS 148S.4 1473.4 1461.7 1450.3 

60 1478.4 1466.4 1454.8 1443.4 

6S 1470.9 1459.1 1447.5 1436.2 

70 1463.8 1452.0 1440.S 1429.2 

7S 1457.1 1445.3 1433.8 1422.6 

80 1449.9 1438.2 1426.8 1415.6 

8S 1443.t 1431.4 1420.t 1409.0 

90 1436.7 1425.1 1413.7 1402.7 

9S 1429.8 1418.3 1407.0 1396.0 

100 1423.3 1411.8 1400.6 1389.7 

105 1416.8 1405.3 1394.2 1383.3 

110 1410.6 1399.2 1388.1 1377.3 

115 1404.S 1393.1 1382.t 1371.3 

120 1398.3 1387.0 1376.0 1365.2 

125 1392.0 1380.8 1369.8 1359.1 

130 1385.8 1374.6 1363.7 1353.0 

135 1379.9 1368.8 1357.9 1347.3 

140 1374.t 1363.0 1352.2 1341.6 

145 1368.2 1357.1 1346.4 1335.8 

ISO 1362.7 1351.7 1341.0 1330.5 

TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 

0.640 0.650 0.660 0.670 

1468.7 1457.6 1446.7 1436.t 

1461.3 1450.3 1439.4 1428.9 

1453.8 1442.8 1432.1 1421.6 

1446.4 1435.4 1424.7 1414.2 

1439.2 1428.3 1417.6 1407.2 

1432.3 1421.5 1410.9 1400.5 

1425.1 1414.3 1403.8 1393.5 

1418.2 1407.5 1397.0 1386.7 

1411.7 1401.0 1390.6 1380.4 

1404.7 1394.1 1383.7 1373.5 

1398.2 1387.6 1377.2 1367.t 

1391.9 1381.4 1371.1 1361.0 

1385.3 1374.8 1364.5 1354.5 

1379.0 1368.5 1358.3 1348.4 

1372.7 1362.3 1352.1 1342.2 

1366.7 1356.4 1346.2 1336.4 

1360.7 1350.4 1340.4 1330.S 

1354.7 1344.5 1334.5 1324.7 

1348.7 1338.S 1328.5 1318.8 

1342.7 1332.5 1322.6 1312.8 

1337.0 1326.9 1317.0 1307.3 

1331.3 1321.2 1311.4 1301.7 

1325.6 1315.5 1305.7 1296.1 

1320.2 1310.3 1300.5 1290.9 

SlmpllficaciOn de los problemas de demanda y capacidad. 

0.680 0.690 0.700 

1425.7 1415.6 1405.6 

1418.5 1408.4 1398.5 

1411.3 1401.2 1391.4 

1404.0 1394.0 1384.2 

1397.0 1387.1 1377.3 

1390.4 1380.5 1370.8 

1383.4 1373.5 1363.9 

1376.7 1366.9 1357.3 

1370.4 1360.6 1351.0 

1363.6 1353.9 1344.4 

13S7.2 1347.5 1338.1 

1351.2 1341.5 1332.1 

1344.7 1335.1 1325.7 

1338.6 1329.1 1319.7 

1332.5 1323.0 1313.7 

1326.7 1317.2 1308.0 

1320.9 1311.5 1302.3 

1315.1 1305.7 1296.5 

1309.2 1299.9 1290.7 

1303.4 1294.t 1285.0 

1297.8 1288.6 1279.5 

1292.3 1283.1 1274.1 

1286.8 1277.6 1268.6 

1281.6 1272.5 1263.5 
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TABLA 5.2. 

Función de la presión de entrada a la linea, o también, descarga de 

la compresora, [lb/pg 2 abs.] 

<l>(p) = p:·º2 
o 10 20 30 40 so 60 70 80 90 100 

200 222.36 233.70 245.06 256.43 267.80 279.18 290.58 301.99 313.40 324.82 336.25 

300 336.25 347.68 359.13 370.58 382.03 393.SO 404.97 416.45 427.93 439.42 450.92 

400 450.92 462.41 473.92 485.43 496.96 508.47 520.01 531.53 543.07 554.62 566.16 

500 566.16 577.72 589.28 600.84 612.41 623.96 635.55 647.13 658.70 670.29 681.88 

600 681.88 693.47 705.07 716.67 728.28 739.90 751.50 763.12 774.73 786.36 798.00 

700 798.00 809.62 821.24 832.88 844.52 856.17 867.80 879.47 891.11 902.76 914.43 

800 914.43 926.08 937.76 948.40 961.08 972.75 984.42 996.09 1007.8 1019.5 1031.l 

900 1031.1 1042.8 1054.5 1066.2 1077.9 1089.6 1101.3 1113.0 1124.7 1136.4 1148.2 

TABLA 5.3. Función del espaciamiento entre estaciones [millas]. 

( 
1 )º·"º <I>(L) = L 

o 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 

o - 1.00000 0.70223 57102 0.49312 0.44008 0.40092 0.37061 0.64628 0.32608 0.30903 

lO 0.30903 0.29436 0.28159 0.37033 0.26029 0.25129 0.24316 0.23575 0.22898 0.22276 0.21701 

20 0.21701 0.21166 0.20670 0.20206 0.19722 0.19367 0.18983 0.18620 0.18278 0.17954 0.17646 

30 0.17646 0.17352 0.17076 0.16809 0.16SSS 0.16312 0.16078 0.15855 0.15641 0.15436 0.15239 

40 0.15239 0.15048 0.14861 0.14685 0.14513 0.14350 0.14188 0.14034 0.13885 0.13738 0.13600 

so 0.13600 0.13460 0.13330 0.13199 0.13073 0.12954 0.12833 0.12719 0.12608 0.12495 0.12390 

60 0.12390 0.12287 0.12183 0.12087 0.11989 0.11895 0.11804 0.11712 0.11624 0.11539 0.11453 

70 0.11453 0.11371 0.11288 0.11209 0.11134 0.11058 0.10981 0.10909 0.10840 0.10766 0.10701 

80 0.10701 0.10631 0.10565 0.10498 0.10436 0.10373 0.10310 0.10251 0.10192 0.10132 0.10077 

90 0.10077 0.10016 0.099604 0.099087 0.098523 0.098001 0.097476 0.096950 0.096469 0.095986 0.095499 

100 0.095499 0.095017 0.094537 0.094068 0.093607 0.093149 0.092704 0.092257 0.091823 0.091393 0.090964 

110 0.090964 0.090551 0.090134 0.089727 0.089323 0.088926 0.088534 0.088152 0.087767 0.087392 0.087018 

120 0.087018 0.086651 0.086286 0.085931 0.085576 0.085228 0.084879 0.084540 0.084200 0.083865 0.083539 

130 0.083589 0.083211 0.082888 0.082570 0.082255 0.081945 0.081634 0.081334 0.081033 0.080735 0.080436 

140 0.080436 0.080149 0.079860 0.079576 0.079292 0.079012 0.078736 0.078461 0.078190 0.077924 0.077657 

150 0.077657 0.077395 0.077131 0.076874 0.076622 0.076368 0.076120 0.075872 0.075629 0.075385 0.075145 

160 0.075145 0.074907 0.074666 0.74437 0.074201 0.073973 0.073748 0.072523 0.073296 0.073077 0.072855 

170 0.072855 0.072641 0.072425 0.072209 0.071998 0.071876 0.071575 0.071369 0.071169 0.070963 0.070760 

180 0.070760 0.070559 0.070364 0.070168 0.069971 0.069780 0.069589 0.069397 o.069212 0.069026 0.068838 

190 0.098838 0.068652 0.068472 0.068290 0.068108 0.067933 0.067756 0.067580 0.067403 0.067233 0.067063 
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TABLA 5.4. 

Función del diámetro de la linea, [pulgadas]. 

<J>(d) = d2.53 

D e d ~d) D e d +cd) 

2ff 0.154 2.067 6.2778 

3Y.z 0216 3.068 17.051 

0.219 15.562 1037.4 
16 0.250 15.500 1026.9 

0.300 2.900 14.786 0.281 15.438 1016.6 

4Y.z 0.237 4.026 33910 0.312 15.375 1006.1 
0.337 3.926 31.819 0.344 15.312 995.71 

6ff 0.250 6.125 98.032 0.375 15.250 985.53 
0.280 6.025 95.622 0.438 15.125 965.23 
0.432 5.161 83.956 0.250 17.500 1396.0 
0.187 8.250 208.27 18 0.281 17.438 1383.5 

8" 0.203 8.219 206.30 
0.312 17.375 1370.9 

0.219 8.187 204.27 
0.250 8.125 200.38 
0.277 8.701 197.02 

0.344 17.312 1358.4 

0.375 17.250 1346.1 

0.322 7.981 191.51 
0.409 17.182 1332.7 

0.203 10.344 369.12 0.438 17.125 1321.6 

10~ • 0.219 10.312 366.23 

0.250 10.250 360.69 

0.250 19.500 183~.6 
20 0.281 19.438 1820.9 

0.279 10.192 355.55 0.312 19.375 1806.0 

0.307 10.136 350.62 0.344 19.312 1791.2 

0.344 10.062 344.18 0.375 19.250 1776.6 

0.365 10.020 340.56 0.409 19.182 1760.8 

0.203 1.344 577.28 0.438 19.125 1747.6 

12~ 0.219 13.312 573.50 0.250 21.500 2350.0 
0.250 12.250 566.22 22 0.281 21.438 2332.9 
0281 12.188 559.00 0.312 21.275 2315.6 
0.312 12.125 551.72 0.344 21.312 2298.4 
0.330 12.090 547.68 0.375 21.250 2281.4 
0.344 12.062 544.49 0.438 21.125 2247.7 
0.375 12.000 537.43 0.500 21.00 2214.2 
0.438 11.875 523.39 0.250 23.500 2943.1 
0.210 13.580 734.90 

14 0.219 13.562 732.44 

0.250 13.500 724.00 
0.281 13.438 715.63 

24 0.281 23.438 2923.5 

0.312 23.375 2903.6 

0.344 23.312 2883.9 

0.312 13.375 706.57 0.375 23.250 2864.5 

0.344 13.312 698.77 0.438 23.125 2825.7 

0.275 13.250 690.56 0.500 23.00 2787.2 
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TABLA 5.5. 

Función de la relación de presión, o también, función de la 

relación de compresión. 

r O.DO 0.01 

1.20 0.54621 0.55652 

130 0.63321 64029 

J.40 0.69482 0.70008 

J.50 0.74095 0.74496 

1.60 0.77673 0.77990 

J.70 0.80523 0.80780 

J.80 0.82838 0.83047 

1.90 0.84748 0.84922 

2.00 0.86356 0.86495 

2.IO 0.87706 0.87828 

0.02 0.03 0.04 

0.56646 0.57598 0.58510 

0.64714 0.65378 0.66019 

0.70508 0.71000 0.71479 

0.74881 0.75265 0.75631 

0.78294 0.78598 0.78886 

0.81024 0.81266 0.81508 

0.83253 0.83449 0.83649 

0.85094 0.85261 0.85422 

0.86643 0.86782 0.86922 

0.87955 0.88071 0.88192 

r -1 
( 

2 )0.510 
«l>(r) = ---;y-

o.os 0.06 

0.59391 0,60235 

0.66647 0,67247 

0.71843 0.72397 

0.75991 0.76342 

0.79174 0.79461 

0.81738 0.81967 

0.83842 0.84029 

0.85588 0.85742 

0.87056 0.87191 

0.088306 0.88422 

0.07 o.os 0.09 O.JO 

0.61043 0.61833 0.62589 0.63321 

0.67834 0.68402 0.68951 0.69482 

0.72840 0.73269 0.73687 0.74095 

0.76692 0.77027 0.77354 0.77673 

0.79734 0.80000 0.80264 0.80523 

0.82194 0.824!0 0.82625 0.82838 

0.84215 0.84396 0.84575 0.84748 

0.85902 0.86054 0.86203 0.86356 

0.87326 0.87452 0.87579 0.87706 

0.88536 0.88644 0.88755 0.88863 

TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 
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CAPITULO VI 

DISEtilO DE GASODUCTOS 

VI-1 Aspectos del problema. 

En nuestro pafs, el problema de disel'io de un gasoducto tiene 

tres aspectos fundamentales: técnico, económico y social. 

El aspecto técnico se subdivide en dos, que son: el proyecto en 

sf, que no encierra dificultades insuperables, y la ejecución material 

del proyect_?• que si las puede representar. 

El aspecto económico representa siempre el carécter 

fundamental del problema, al cual hay que supeditar cualquier otro 

aspecto. Por lo general, los problemas se reducen a fijar todas las 

posibles variables, como son el volumen, la longitud de la línea, las 

presiones de operación, para determinar como variable única el 

diámetro, que aparte de tener que ser el més adecuado para el 

volumen y presiones de operación que se hayan elegido o que se 

hayan impuesto, debe satisfacer en el último anéllsis la condición de 

ser més económico.;.esldeclr, el d~ mínimo espesor . 
..... "'" r-.+- ···~ -,;; .. :~' .. :· 

El aspecto social tiene validez únicamente en aquellos paises 

que, como México, han afirmado la tesis de que los hidrocarburos son 

una riqueza nacional y en esa calidad, debe beneficiar a la Nación 

antes que a los particulares, de manera que bajo el control nacional 
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se puede establecer el justo desarrollo industrial necesario para el 

pals. Desde este punto de vista, se proyecta una llnea de transporte 

para proporcionar un beneficio colectivo, fomentar el desarrollo de la 

agricultura y de la industria y crear simultáneamente nuevas fuentes 

de trabajo. 

VI-2 Locallzaclón. 

Es obvio que los estudios y reconocimientos en el terreno para la 

localización de la linea tiene como objetivo primordial hallar la 

distancia minima para con ella alcanzar la máxima economla en 

materiales y mano de obra en su construcción, por una parte, y al 

mismo tiempo lograr también la mlnima calda de presión durante su 

operación, 

En primer lugar se plantean los problemas de lndole topográfico 

y a continuación los de la construcción, según la zona o zonas que 

vaya a atravesar la linea, o sea, que éstas puedan ser de carácter 

selvático, montanoso, árido, pantanoso o una combinación de estos, 

la aerofotografla y el empleo de helicópteros han venido a 

proporcionar medios de positivo y notable avance en el 

reconocimiento y en el levantamiento topográfico asl como durante la 

construcción. 
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VI-3 Volumen de gas transportado. 

Cuando se trata de gasoductos que van a sacar la producción de 

un área nueva o en desarrollo incipiente, la cifra del volumen de gas 

a transportar va presidida de una serie de laboriosos estudios y de 

paciente recopilación de datos referentes al comportamiento 

esperado a que habrá de someterse el yacimiento productor. Equivale 

esto a decir que se habrán hecho suficientes y precisas 

determinaciones de porosidad, permeabilidad, saturación de agua, 

por muestreo de los pozos y análisis de laboratorio, asl como por 

interpretación de registros geofísicos electrónicos; con todo ello se 

estará en posibilidad de hacer las determinaciones del volumen 

original de hidrocarburos y en función de éste, establecer las 

reservas actuales, probadas y probables. De acuerdo con las 

pollticas de la empresa, se fijará un plazo para el agotamiento de la 

reserva y concordantemente, un plazo para la explotación de la llnea 

en proyecto. En el proceso anterior habrá quedado fijada la presión 

de abandono del yacimiento, asl que se habrán construido gráficas 

que mostrarán la variación de los volúmenes acumulativos en función 

de las variaciones que experimentará la presión de fondo del 

yacimiento a condiciones de flujo, con lo que se podrá calcular el 

gasto y la correspondiente presión superficial de flujo para el final de 

cada año. 

De los estudios que se acaban, de mencionar, se obtiene un valor 

de ·a· en pies3 x 106/dla Ó en m 3 x 103 /dla, que se mantendrá 

constante durante todo el tiempo de la explotación. En el proceso de 

cálculo se suele designar por "p2" a la presión de salida del sistema, 

que puede ser Igualmente la de llegada a una planta de absorción, o 

al punto de entronque con otra linea, etc., pero en estas condiciones 
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se desconoce todavla "p 1 " que es la presión de entrada a la linea, 

cuya magnitud puede ser superior o inferior que la disponible de la 

fuente de aprovisionamiento, como por ejemplo, en la baterla de 

separación de un campo productor, pero que en todo caso tendrá que 

ser, naturalmente, mayor que "p2 ". La determinación del valor de "p 1 " 

puede hacerse fácilmente con auxilio de cu·alquiera de las fórmulas 

aceptadas y en uso para este fin, ya revisadas en el capltulo 111 

precedente. 

VI-4 Determinación de los valores que Intervienen en la fórmula 

de cálculo. 

Ya se expuso en .el capltulo II que todas las fórmulas que se 

emplean para calcular el flujo de gas se clasifican en tres grupos 

básicos, según que el coeficiente de fricción sea considerado 

constante, o según que esté expresado como una función del 

diámetro, o bien, como una función del número de Reynolds. Como 

puede verse, la claslflcación se hace atendiendo a "f" y es 

precisamente en la determinación de su valor, en su aceptación 

general, donde radica el mayor grado de dificultad. 

SI se optara por utilizar la fórmula de Huntington (Clark) por 

considerarla la más completa, para un gas de composición conocida y 

para un rango de presión y una temperatura medias de transporte ya 

determinadas, y, µ, Mmed •• Zmed .• serán constantes, asl como también 

L, T y Q, de manera que sólo se suponen variables p 1 y d. 
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El valor del gasto (Q) se calcula para una presión disponible a la 

entrada de la llnea, diferente de cero. La temperatura (T) se 

considera como un valor medio y se hace igual a 560 ºR. La presión 

de salida de la tuberla (P2) si no se tiene como dato, se supone, por 

ejemplo: 1500 lb/pg2 y finalmente, la longitud del dueto debe ser dato, 

obtenido de toda información previa, asl que (L) es un valor conocido. 

Por último, queda (d) el diámetro, que no es conocido, pero hay que 

suponerlo, con varios valores, como posibles soluciones que al final 

se afinan a la luz de su conveniencia económica. 

Para poder determinar (y), el peso especifico del gas, es 

conveniente partir de la composición del mismo, asl es que hay que 

obtener el valor de la masa media, en función del porcentaje 

molecular de cada componente y de la masa particular de cada uno. 

De este modo, la densidad relativa y el peso específico son Iguales 

numéricamente, se puede estal;>lecer el valor de la densidad del gas 

por esta vla: 

94 

Ygm (8) CYa1re) [lb /pie3
] a una atm. y 68 ºF 

por definición: 

O =Mm =Mm 
m M aire 28.97 

Substituyendo: 

_Mm ( ) 
Y gm - 28.97 Y aire 
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A sabiendas de que: 

Y aire = 0.07524 

y que: 

M = L %(y,)(M,) 
M 100 

Capitulo VJ 

TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 

La viscosidad del gas (µ), es función de la masa molecular, de la 

presión y de la temperatura a que esté sometido. 

Para poder determinar la viscosidad media es preciso conocer de 

antemano el valor de la presión de entrada (p1) a la tuberla, ya que 

como (p2) es dato, se podrla asl determinar la presión media de flujo, 

·pero como es preclsamen'te (p1) lo que se pretende calcular, hay que 

seguir algún .camino indirecto, como por ejemplo el método de 

Norman L. Carr ( "Correlation of the effect of pressure, temperatura 

and composition on the viscosity of hydrocarbons and their mixtures•. 

Journal of Petro.lel.Ím :T,echnology), en la que la relación entre la 

viscosidad a 1~s con:d1ci~~esXde presión y temperatura requeridas, 

(µ), y la viscosid;d -~ ~~;'.~'~(r;.;'~ d~ presión y temperatura dada, (µ1 ), 

es función de la pre~IÓn Y:t~~p~ratura reducidas. 

La viscosidad (µ1) se calcula ponderando la fracción molecular 

con las viscosidades de cada uno de los componentes a condiciones 

de una atmósfera de presión y con la ralz cuadrada del p~so 
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molecular. Después se corrige por la presión media de operación de 

la tubería con la ayuda de una gráfica elaborada por el autor citado. 

En donde: 

i = número de componentes. 

y = fracción molecular. 

Otro camino a seguir consiste en utilizar las graficas que 

relacionan p, M y T, según M. Muskat ("Physical principies of the oil 

productlon",, the .• viscosity of petroleum fluids), de las que se obtienen 

los valores dEI la ·~":iJ,ara distintas presiones correspondientes a una 

temperatura fija;· p~~cejemplo, 100 ºF, y para la masa media ya 

determinada. Los valores de viscosidad asl obtenidos, se proyectan 

gráficamente contra las presiones (Flg. VI-1 ). En esta gráfica, con 

valores prefijados de '.(P1) · y también de (P2), con el auxilio del 

planímetro y substituyendo sus resultados en la expresión siguiente 

tenemos: 

TESIS CON-­
FALLA DE ORIGEN 

96 

µ= 
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ya que el numerador es el área comprendida bajo la curva y 

delimitada por las ordenadas (p1) y (p 2 ), se obtienen varios valores 

de (µ) media. Para determinar el valor de la viscosidad media del gas 

correspondiente a la presión de entrada a la linea, se construye una 

gráfica con los valores obtenidos de viscosidad para las diferentes 

presiones, y de aqul se extrae el valor buscado para la presión 

supuesta, (Fig. VI-2). 

Para el cálculo del factor de desviación media (Zm) se sigue un 

procedimiento análogo al empleado para conocer la viscosidad media 

del gas. En primer lugar se establecen los valores de la presión y la 

temperatura pseudoreducidas (Ppr) y (Tpr) por medio de las 

expresiones: 

Ppr = _.!!__ 
Ppc 

T .: !' 
T =-·"'" pr Tix:. 

en las que p, y T son· la presión y la temperatura a las cuales se 

quiere determln~r z;;·pp"c. ~ :"T¡,'~"' que ~on · 1a presión y la temperatura 

pseudocrltlcas; que . se calculan por medio de las siguientes 

expresiones:· · 

i•n · l•n 

L (%M)(Pc1) L(%M)(Tci) 
Ppc =~'~=~1~~~~~~ 

100 
= l•I 

100 

cuyos numeradores representan la suma de los productos del 

porciento o fracción molar de un componente, multiplicada por la 

presión critica o por la temperatura critica, en su caso. 
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Las fracciones molares, naturalmente, se obtienen por análisis 

del gas, que suele haberse elaborado anticipadamente y por 

separado. 

Los valores de la presión y de la temperatura pseudoréducidas, 

calculadas con las expresiones que se mencionaron, y los 

correspondientes valores de (Z) en función de ellos, obtenidos de la 

gráfica correspondiente para el factor de compresibilidad, se puede 

tabular, para asl, facilitar la construcción de una gráfica de (p) contra 

(Z}, (Flg. Vl-3), y con los datos que se pueden tomar de esta gráfica y 

recurriendo a la expresión: 

TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 

_ !,'Zdp 

P<P•> - Pi - P2 

se obtienen los valores de Zm ¡p1 ) para los varios valores de presión 

de entrada a la tuberla que se hayan supuesto, y que se pueden 

disponer en forma de tabla, para mayor claridad de cálculo. 

Finalmente, con los valores para (p 1 } de (Zm) que ya se tendré en 

la tabla anterior, se construye una gráfica (Fig. Vl-4}, de donde se 

puede leer directamente cualquier valor intermedio de (Zm) para 

cualquier Intermedio de (P1) que pueda necesitarse. A continuación 

se supone un valor de (pd para utilizarlo en las gráficas de (p 1 - µm} y 

(Zm - P1}, para poder tener el valor de (µm)· 

Hasta aqul, como no se puede conocer la presión media que se 

tendrá en la tuberla, se procede a calcular por ensayos la presión de 

entrada a la tuberla (p 1 ), ya que los valores de (µ) y de (Z) son 

determinados por aquélla razón. En estas condiciones se supone una 
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presión de entrada y utilizamos las gráficas respectivas, se 

encuentran los valores de (µ) y de (Z) para una presión media entre 

la presión de entrada supuesta y la presión de salida fijada; con 

estos valores se determina para cada diámetro la presión de entrada. 

Se hace un segundo tanteo con estas presiones, hasta que los 

resultados que se obtengan para las presiones de entrada sean 

iguales o varlen poco del cálculo anterior. Este procedimiento se 

repite enteramente para cada valor de diámetro que se quiera 

investigar. 

VI-5 Reductor de presión. 

Puede suceder, y a vece.s sucede, que la presión de entrada 

resulte, por cálculo, Inferior a la presión disponible, por lo que en 

casos como este habrá que disminuir la presión del gas en el punto 

de entrada a la linea por medio de un reductor de presión conectado 

precisamente en la entrada. Este reductor consiste, simplemente, en 

un tramo de tuberla de diámetro adecuado, que se elige entre los que 

haya disponibles, pero dándole la longitud que resulte por cálculo 

para que cumpla con el fin que se persigue, es decir, producir la 

calda de presión necesaria, conveniente, a la entrada de la tuberla. 

Con este propósito se puede utilizar una fórmula más simple que la 

de Huntlngton (Clark), como por ejemplo, la de Weymouth, que se 

aplica ventajosamente para proyectar lineas de reducido diámetro. 

Al aplicar esta última expresión a un caso cualquiera, 

determinado, se tendrán constantes las valores de Q, k, P1 y p 2 , y 

como el diámetro (d) es un valor prefijado, podrá conocerse (L), que 
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se calcula para cada año, ya que las condiciones de operación irán 

variando progresivamente, y (p,) irá adquiriendo los valores 

correspondientes a la presión de entrada para cada año. 

Tan pronto como se ha determinado la longitud del reductor de 

presión, se calcula el espesor de la tuberla con el valor de la presión 

máxima disponible, y si el espesor resulta menor que el comercial, la 

longitud calculada es la correcta; en caso contrario, si el espesor 

resulta mayor, se tomará como diámetro (d) el que corresponda al 

espesor comercial Inmediato mayor, haciendo un nuevo cálculo para 

(L), ya que ésta es muy sensible a pequeñas variaciones de (d). En la 

práctica se calcula la longitud (L) del reductor solamente para el 

diámetro (d) del gasoducto que resulte, de entre todos, al final, el 

más económico. 

VI-6 Eliminación de hidratos. 

Los hidratos de gas son compuestos sólidos cristalinos, formados 

por la combinación qulmica del gas y agua bajo condiciones de 

presión a una temperatura considerablemente por encima del punto 

de congelación del agua; semejante al hielo o nieve en apariencia, 

pero con diferentes características, como la densidad, la cual es 

menor. En presencia de agua libre, los hidratos se formarán cuando 

la temperatura del gas está por debajo de cierta temperatura llamada 

"temperatura de formación de los hidratos" (las moléculas de agua 

encierran a las moléculas de gas). 
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Se acostumbra definir a los hidratos como: cuerpos de soluciones 

sólidas, de composición mal definida, entre moléculas de 

hidrocarburos y moléculas de agua. 

Se presentan cuando se tienen elevadas presiones y bajas 

temperaturas que favorecen la combinación de gases ligeros: 

parafinas y oleofinas, metano, etano, propano, !so-butano, ácido 

sulfhfdrico, dióxido de carbono y nitrógeno en agua para formar 

hidratos. 

La prevención de formación de hidratos de gas requiere 

inversiones substanciales, para remover los tapones continuos, en 

pozos terrestres tiene un costo arriba de un millón de dólares y en 

Instalaciones marinas de 2 a 4 millones y más. 

Durante la produ{;ción, procesamiento o el transporte de gas 

natural a grandes distancias, el hidrocarburo llega a elevadas 

presiones provo·cando para la industria del gas natural un cierto 

número de problemas; entre ellos la formación de hidratos, los cuales 

pueden llegar a obstruir totalmente la circulación del gas. 

Por mucho tiempo se consideró que el origen de los hidratos se 

debe únicamente a formaciones de pequenos bloques de hielo 

producidos por la reducción de temperatura debajo de OºC. Tal 

opinión se modificó por experiencias en el laboratorio e industria, en 

donde se constató la formación de dichos cristales a temperaturas 

superiores a la de congelación del agua. 

De varios estudios hechos se llegó a la conclusión de que esos 

compuestos forman un compuesto cristalino, debido a la reacción 

entre el agua y los componentes de gas natural. Formándose hidratos 
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de metano, etano, propano y n-butano. Los hidratos de gas natural, 

por naturaleza, tienen un aspecto sólido diferente para cada 

composición de gas. Los hidratos pueden formarse de la corriente de 

hidrocarburos que se encuentre, ya sea en su fase de vapor o liquida 

en forma individual, o a partir de las dos fases presentes. Si existen 

condiciones favorables de temperatura y presión, puede ocurrir la 

formación de dichos compuestos. 

No obstante, los hidratos de gas se forman con.mayor frecuencia 

en gasoductos y sus accesorios. Una reducción de temperatura entre 

el fondo del pozo y la superficie, llega a causar pérdidas de carga en 

la columna de producción, asl como el condensar una parte del vapor 

de agua contenida ,en el gas, que aumentará a medida que la 

temperatura del gas.disminuya, tendiendo a la temperatura ambiente. 

Es importante, por::¡:(,~sig.ul~nte, conocer la temperatura del gas a la 

entrada del~.slstelTI~ distribuidor de los conductos y los puntos de éste ......... ,.,, ·,:;:.•;·:· .... , ... ,..,,,·"·"'" . .' ·:: 
en donde se favorece· la:formación de hidratos. 

La temperatura del,·:.'gi;i.s: en los duetos enterrados depende 

intrlnsecamente de la temperatura del suelo; en caso de duetos 

superficiales, dependerá de la temperatura ambiente. La temperatura 

del subsuelo está en función de la profundidad; a esta profundidad se 

verifica que la temperatura no esté afectada por las variaciones 

ambientales durante el curso del dla. 

Los hidratos crecen como cristales provocando la obstrucción en 

lineas de flujo, principalmente en orificios y válvulas, en donde existe 

gran fuerza de la corriente de fluidos, no pudiendo prevenir su 

formación. La turbulencia provocada por la velocidad de flujo, reduce 

ligeramente el punto efectivo de formación de hidratos. ~sta solo 

previene la formación de cristales bastante grandes que restringen el 
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flujo, excepto en lugares semejantes a válvulas u orificios pequellos. 

Los hidrocarburos liquidos ayudan a prevenirlos, ya que actúan como 

sustancias limpiadoras, tanto por su acción qulmica inhlbidora como 

por su transcurso a través de duetos. 

El desarrollo de los métodos depende de las condiciones de 

presión y temperatura, asi como del lugar especifico en donde se ha 

disellado el sistema de producción de gas, transporte y uso. De esta 

forma, por ejemplo, cuando se forman hidratos en una parte del 

sistema de ·. lnstala'ción de gas localizado en la superficie, la 

introducciÓll>d~''.inhibicfores en fa corriente de gas es el método más 

común~: l..~~d~l~'rii'~d~res locales de gas montados en el fondo del 

pozo puecl~n se; muy eficientes cuando los hidratos se forman, ya 

sea en el foncfo~ adyacente al agujero del pozo, a lo largo de la 

columna del pozo y ,en la tuberla de producción. 

Algunos métodos para combatir la formación de hidratos son: 

~ .·~}lf t~í~~~~~~~}t~~t~i~1itt;.:;;:~ 
de 

por 

deb~jo~d~. 1á t~mperatúra de oper~ción durante el flujo 

de gas . 

./ Inyección de sustancias al flujo de gas, cuyo efecto 

será bajar la temperatura por debajo de la de formación 

de hidratos. 
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A fin de prevenir la entrada de hidratos a la linea, que podrlan 

ocasionar su obstrucción al precipitarse qulmicamente, se 

acostumbra calentar el gas a lo largo de los reductores de presión. 

VI-7 Espesor de la tuberla. 

Conocida la presión de entrada correspondiente al diámetro 

supuesto, se calcula el espesor que deberá tener la tuberla, con la 

fórmula de Barlow: 

También: 

Siendo: 

s 

e= (p)(de) 
2S 

S = esfuerzo tangencial, lb/pg2 

p =presión_ l_nterna, lb/pg2 

de = diámetro externo, pg, 
' .,. . ,_.,,., ., 

e,= espesor de la pared, pg 

Esta fórmula es práctica (emplrica o irracional), y en ella el 

diámetro interviene con su dimensión exterior; los resultados que se 

obtienen son de mas-menos 5 a 7 % superiores a los que se tienen 

con esta otra fórmula más precisa: 
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e= Pmax 
2(f- Pmax) 

En la que: 
TESIS CON 

FALLA DE ORIGEN 
e = espesor de la tuberla, en fracción de pgs. 

d 1 =diámetro interior, en pgs 

Pmax = presión máxima a que estará sometida la linea. 

o sea, la presión de entrada (p 1 ), en lb / pg2 

f fatiga del acero. Se considera igual a 20,000 

lbs/pg2 abs. 

Se entiende que el espesor calculado debe conservarse 

constante a lo largo de todo el tramo. 

VI-8 Peso de la tuberla. 

Conocidos los valores del diámetro y del espesor de la tuberla. 

se calcula el peso de ésta (en toneladas por unidad de longitud), 

pudiendo utilizar para ello la fórmula que se proporciona a 

continuación: 

W = 28.2 (d1 + e ) e 

En la que: 

W [ton/milla] 

d 1 [pg (interior)] 

e [pg (fracción)) 
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VI-9 Costo de la tuberla. 

El costo total de la tuberia está formado por el precio unitario y 

el costo de instalación. El precio unitario es variable y hay que 

obtenerlo de las cotizaciones ofrecidas por los fabricantes. El costo 

de instalación, o ~ea, la mano de obra para el tendido, soldadura, 

etc., se puede considerar como un 70% del costo de la tuberia. 

VI-10 Cálculo de la potencia de compresión. 

En el curso de la vida operativa de un proyecto, suele suceder 

que se al_cance un momento a partir del cual la presión disponible a la 

entrada de la tuberia es ya inferior al valor de la presión de operación 

necesaria en el origen o entrada, por lo que a partir de este momento 

deberán entrar en operación las compresoras en número y potencia 

previamente calculadas. La potencia necesaria en la compresión 

dependerá de la relación que, exista entre las dos presiones 

mencionadas. A la relación entre la presión de operación a la entrada 

de la tuberia y la presión disponible también en ese punto se le llama 

"relación de compresión". 

Una vez que se conocen las presiones futuras disponibles a la 

entrada de la tuberla, se puede calcular la relación de compresión, y 

con ésta, la potencia necesaria en las compresoras. Puede utilizarse 

la siguiente fórmula, que se conoce como de la "Pacific coast 

associatlon". 
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IHP= 0.468~~)(Tsuc) ~ ( ~:) 0216 -1] 

,..::;..~~~~~~~~~~"""!. 

TESIS CON 
r ··~ TA DE "T.!JGFN I ... ~,.f"\ t •• ~ . :-2:.::J. 

l.H.P. = potencia indicada, o sea, la potencia con la 

eficiencia Incluida, en HP 

a volumen de gas que se va a comprimir, en 

pies3 I dla 

Tauc = temperatura en la succión, en ºR 

Pd presión de descarga o de salida de la 

compresora, en lb / pg2 abs. 

Ps presión de succión o de entrada a la 

compresora, en lb / pg 2 abs. 

Cuando la relación de cómpresiÓn !!..L resulte con un valor 
·P, 

mayor que 5, convendrá entonces comprimir el gas en dos o más 

etapas, ya que si ·se ·hace ,en una s·ola,' desl11inuye la eficiencia de 

las compresoras. ~2·';, 
¡_.~-.~:~·;·~~:~, :.·,º"•- .· :·,-:. 

Como la ¡:i~te~ci~ · 'de ,,,'~o:np~e:~IÓn necesitará ser mayor 

progresivamente>C:Cin' el· .tiempo, habrá que obtener el costo 

anualmente m.ultiplicando ·el costo unitario por los IHP. que se 

necesiten lnstala'r en ese mismo lapso de tiempo. La potencia que 

se necesita ÍnstaÍar cada ano, es Igual a la diferencia entre la 
; ··. 

potencia necesaria en ese ano menos la potencia necesaria en el 

ano anterior. 
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VI-11 Costo de operación de compresión. 

Los costos de operación están constituidos por la suma del costo 

del combustible necesario para accionar los motores que Impulsen 

las compresoras y las erogaciones por retribuciones al personal que 

opera y atiende la planta. 

El costo del combustible se calcula considerando que el consumo 

de las compresoras es de 10,000 BTU/HP-hora y que el poder 

calorlffco promedio del gas es de 1,000 BTU/pie3 a condiciones 

atmosféricas. El volumen de gas necesario por HP y por hora es: 

10000[ BTU J 
V = HP X hr = 1 o[ pie 

3 
] 

e IOOO[B~c; J HP x /ir 
pze 

El cuadro de personal necesario para operar la planta podrá 

estar formado por: un jefe de la misma, tres y medio jefes de turno, 

tres y medio operadores de compresoras, un operarlo especialista 

en combustión y un ayudante del anterior. 

VI-12 Cálculo del costo general del proyecto. 

Para obtener el costo total hay que tener en cuenta los gastos 

anuales parciales en los anos que durará el proyecto. El dinero 

invertido debe pagarse con un Interés anual igual a la tasa del tipo 

bancario. Si el plazo de amortización es de (n) afias y el interés 
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anual (io/o), el monto de la anualidad se calcula multiplicando la 

cantidad total prestada por un factor que se expresa: 

i 
a = --- = ------

1- V" 1-[-l .]· 
1+1 

_TESIS CON 
~-!f0 __ ~_~e ORIGEN 

en la que (a) es la anualidad y su valor actual igual a uno. 

A partir del año en que sea necesario instalar compresoras se 

pagara la cantidad correspondiente a la cantidad acreditada por ese 

concepto. Eri los años subsecuentes será necesario llevar a cabo más 

inversiones para la instalación de nuevas unidades, ya que se 

necesita áumentar la presión del gas a la entrada de la tuberla. Estas 

cantidades se pagarán en el plazo de vida del'proyecto, con el interés 

acordado. Aº partir del año en que sean prestadas. En · estas 

condiciones, a medida que transcurre el tiempo, se hacen mayores 

los pagos por amortización anual, ya: que· se van aumentando las 

anualidades con que tiene que cubrirse las inversiones subsecuentes. 

Sumando los pagos 'en cacÍá-ano;, se" tendrá el total que tenga que 
,· , .- . ,l.¡ 

hacerse por concepto.de _amortización~ 
\ :~-'°~ ·-1{ ~ !, ~- ! A..:-~ ... • ,: 

Las unidades compresoras, al Igual que toda máquina, sufre 

cierta devaluación con el uso, que debe tenerse en cuenta. Este valor 

se calcula por el método de cargos reducidos, que se expresan por la 

fórmula siguiente: 

Vn =V1 (1-r)" 

En la que: 
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Vn = valor del objeto al cabo de (n) anos de uso. 

V1 = valor inicial de objeto. 

r = razón de depreciación. 

CaplbJlo VI 

Se puede suponer que las compresoras después de 1 O anos de 

uso tienen un valor de aproximadamente 8% del costo inicial de 

manera que la razón de depreciación será: 

~= 0.08 
v, 

Se acaba de ver que: 

Y como: 

Entonces: 

Vn = V1 (1 - r )" 

V,, =0.08=(1-r)1º 
V¡ 

r= 0.20. 

TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 

Para poder calcular la depreciación para un ano cualquiera en 

función del anterior: 

Dn = D n-1 (1 - r) 

Las compresoras tienen un valor de rescate o salvamento, que se 

abonan a los gastos en el último ano de trabajo. El salvamento es el 
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valor que tienen las compresoras al finalizar la duración del proyecto, 

y es igual a la diferencia entre el valor inicial y la suma de las 

depreciaciones anuales. 

La amortización de las tuberlas se calcula de la misma manera 

que se ha descrito para las compresoras. 

La depreciación que sufre la tuberla es muy grande. Se puede 

suponer un valor de rescate de 0.25 % del valor inicial después de 20 

años de uso, con lo que se obtiene una razón de depreciación de r = 
0.2589. 

··- ·: (,.''.::~;/~~ .. ,: ·-- - . 
•:., . "" 

Los gastos. poi)~nb'csef,°obtendrá,.; súma,.;do los costos parciales 
-:: ~; __ !;· '.,- ;· • !-~-; ;'",.',~ :'/!~j"~+,~;1-~--~ci:f<.~S)~·:""'-<!:>';~~;:Z'. "ú.':'1:"-\~:,::''"i! ."~':':"l-"tf:·:'J:·:._o; ,: , :; . · 

mencionados. Esta~Yci;¡nUdades ~eberán reducirse a valor actual para 

obtener el costo}9'e~E,;~t;i·~~yq~·El·'e1'cii,.;;¡~o invertido produce réditos 

según el tipÓ 'ci;;·!! i'~t~ré~ é~nvenido, y río tendrá el mismo valor . "' --·· ·_.,--·· , .. ----. 
después de :(ílf\iños~:'.·;L.~ expresión que se emplea para obtener los 

factores de reducción a valor actual es: 

. 1 

f ::: (1 + i)" 

en la que (n) es el. nú1T1ero de años transcurridos a partir de la fecha 

actual, (1%) e~ elÚp.o de interés anual, que puede ser de 0.08, 0.10 o 

aún más alto •. ··:· 

Es preciso :tener en cuenta que después del vigésimo ano (si este 

es plazo de ' duración del proyecto), se siguen pagando las 

anualidades por concepto de amortización de las inversiones hechas 

en compresoras a partir del momento que la presión disponible es 

inferior a la necesaria a la entrada de la tuberla, por lo que se 

calculan las anualidades correspondientes después del último año del 

periodo de explotación y se reducen a valor actual, la suma se 
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agrega al total de los gastos parciales anuales, para obtener asl el 

costo general que se tiene para cada diámetro considerado. 

Todo el procedimiento descrito se sigue de forma independiente 

para el diámetro supuesto, obteniéndose tantos valores como 

diámetros se hayan tomado y finalmente se elige aquel que tenga un 

costo mlnimo. 
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Figura Vl-1 
[lb/pie-seg] 

14 

µX 10"6 
1Jlb/pie-seg] 

10 
1700 

P [lb / pg"2 ] 

2300 

Figura Vl-2 

---;1;;:soo:;;;-------~---~ FP'[lb/pg"
2

] 
2100 2300 
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Figura Vl-3 

z 

p [lb/pg"2] 

1900 2100 2300 

Figura Vl-4 

o.e~ --------------------

0.775 

0.75 
1500 
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CAPITULO VII 

TRANSPORTE BIFÁSICO DE HIDROCARBUROS. 

VII-1 Generalidades. 

El flujo en dos fases ha adquirido una importancia considerable 

en los últimos años. Aunque la investigación principal proviene de la 

realizada en conexión con el diseño de reactores nucleares (como por 

ejemplo, la eliminación del calor), este tipo de flujo juega un papel 

aun más Importante todavla en los procesos industriales. 

En la actualidad continúa la . investigación ; de este ·asunto por 

cuenta de diversas instituciones en diferentes partes.del. mund~;''en el· 

establecimiento de investigación de energla atómica de~Har\Yell,':e'ri 
Inglaterra, en el CISE de Milán, Italia; en los labo~a'toriosf dé: la 

General Electric de San José, California, EE.Uu.·;d~iEN!Á;.'..'y E!n 
. -- ··~--' -.;.'.~~'"' __ , ' ~ ' -

muchas universidades de éste y de otros paises, '"Y en' forma 

especializada, en los departamentos de investigación de las más 

importantes compañlas petroleras. 

En la industria petrolera, el transporte combinado de gas y aceite 

es hoy uno de los problemas que atraen mayor atención. Para poder 

determinar el diámetro más adecuado que deberá tener una tuberla 

de recolección, es preciso estimar los volúmenes de gas y de aceite 

con los que se vaya a operar, asl como las presiones que se 

registrarán en el cabezal de pozo y a la entrada del separador. 
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Como el flujo en dos fases se puede realizar dentro de una 

variedad ampllsima de condiciones, se hace necesario adoptar algún 

sistema de clasificación, como por ejemplo, el relativo a las dos fases 

mismas del flujo, de donde tenemos: 

1) Gas-Liquido: este es el caso más común en que se 

produce el flujo en dos fases (por ejemplo, en las 

columnas de destilación, en los calentadores, en los 

condensadores y en los duetos de transporte de petróleo 

crudo no separado en el cabezal del pozo). 

2) Liquido-Liquido: el flujo que tiene lugar en los dispositivos 

de extracción es un buen ejemplo de este caso. 

3) Gas o Liquido-sólido: este tipo de corriente es el que tiene 

lugar en el transporte neumático y en el hidráulico. 

En las presentes páginas sólo se tr:atará, como es natural, del 

flujo gas-llquido, en el que hay que hacer una nueva clasificación 

antes de seguir adelante, según sean la velocidad y la dirección del 

flujo de cada una de las fases Individuales. 

116 

1. El llquido, como un todo, permanece estacionario, 

aunque puede haber movimientos locales del mismo 

(ejemplo: el bombeo neumático). 

2. Las dos fases se mueven en una dirección 

aproximadamente perpendicular cada una con respecto 

a la otra (por ejemplo: en las columnas de destilación). 

3. Los vectores de la velocidad de ambas fases son 

coincidentes y generalmente tienen la misma dirección. 

Este tipo de flujo tiene lugar en los condensadores, en 

Transporte bifásico de hkfrocarburos. 



Capitulo VII 

los calentadores, en reactores de tipo diverso, en 

algunos dispositivos de separación y en los duetos 

conductores de petróleo en dos fases. 

Los cientlficos y los ingenieros que realizan trabajos de 

investigación sobre el flujo bifásico, están interesados en la 

hidrodinámica del sistema y también en el estudio de los procesos de 

transferencia de calor y de masa. La descripción de estos procesos y 

sus mecanismos es extremadamente dificil, si no es que imposible, a 

menos de que se entienda previamente el comportamiento fluido 

dinámico del sistema. 

Juega un papel de gran importancia en el comportamiento 

hidrodinámico del sistema, la fracción de huecos o vaclo, y la calda 

de presión. Es bien sabido que en el flujo bifásico, raramente son 

Iguales las velocidades del llquido y del gas, aunque en algunos 

casos se las pueda suponer Iguales'. SI la velocidad media del gas y 

la correspondiente del aceite no s_on iguales, entonces la fracción de 

volumen de una fase en una posición determinada y en un instante 

dado, en un dueto, no será la misma que la correspondiente fracción 

de volumen del otro componente de la mezcla. En las páginas que 

siguen se considera que la transferencia de masa entre las dos fases 

tiene un efecto despreciable desde el punto de vista práctico. 

VJI-2 Métodos de solución del problema. 

En el ano de 1830 se publicó el primer estudio sobre flujo en dos 

fases, pero ha sido en los últimos veinticinco anos que se le ha 

dedicado especial interés y atención. En el ano 1949 R. W. Lockhart 
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Y R. C. Martlnelli presentaron una proposición para resolver el 

problema. Poco después, en 1956 A. F. Bertuzzi; M. R. Tek y F. H. 

Poettmann desarrollaron otro procedimiento basándose en un factor 

de disipación de energia que toma en cuenta las dos fases mediante 

los criterios de Reynolds correspondientes y la densidad media de la 

mezcla. Posteriormente B. A. Eaton, en el año 1965, propuso un 

método derivado de sus amplias experimentaciones, cuyos resultados 

permitieron establecer ciertas correlaciones que en unión de la 

ecuación de balance de la energia, suministra una solución al 

problema. 

VII-3 Mecanismo del flu!o bifásico en oleogasoductos. 

Cuando se 

trayectoria dos 

desplazan 

fases de 

simultáneamente 

un fluido a lo 

según una 

largo de un 

misma 

dueto, 

generalmente la fase gaseosa se mueve con mayor velocidad que la 

fase liquida. El liquido se acumula y va reduciendo la sección de flujo 

libre para el gas, lo que altera las condiciones originales, ya que la 

calda de presión que experimenta un fluido en movimiento por un 

dueto, es inversamente proporcional a la quinta potencia del 

diámetro de la tuberia, bajo el signo radical, es decir, que el llquido 

que se acumula causa una reducción del diámetro efectivo del dueto. 

Una reducción de 20% del mismo, originará un aumento de tres veces 

el valor de la calda de presión, y si la reducción alcanza hasta un 

60%, entonces la calda de presión aumentará 100 veces. 

Para algunos valores de la relación gas a liquido fluyente la 

superficie del liquido se perturba notablemente, porque se producen 
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intercambios de una y otras fases que resultan en crestas de llquido 

proyectándose en la corriente de gas. Durante medio siglo se han 

llevado a cabo estudios sobre el efecto que puede ejercer la 

rugosidad de la superficie interna de la tuberla en la calda de presión 

y actualmente ya se dispone de varias gráficas para valuar el factor 

de fricción, en las que se ha incluido el efecto de la rugosidad interna 

de la tuberla, estas gráficas ponen de manifiesto que, según sea el 

nivel de valores del número de Reynolds, la calda de presión en las 

tuberlas muy rugosas puede llegar a ser desde dos hasta diez veces 

mayor que la correspondiente a tuberias lisas. 

El factor más Importante que causa la calda de alta presión es la 

energla que se necesita para mover al liquido a lo largo de la llnea. 

En la mayorla de los casos, esta energla la suministra el gas; pero 

hay un empleo adicional de energla en la elevación y en la calda 

violenta del liquido dentro de la linea, energla que forzosamente 

tiene que provenir de una reducción de presión. Cuando se combina 

este factor con la reducción de diámetro y los efectos derivados de la 

rugosidad de la pared, se comprenden mejor porqué ocurren las 

grandes caldas de presión. 

VII-4 Patrones de flu!o. 
TESIS CON 

FALLA DE OPJGEN 

Se han identificado varias formas o patrones-tipo en los que se 

produce el flujo cuando éste tiene lugar en dos fases. Alves los ha 

descrito de la manera siguiente (Flg. VII-1 ): "supóngase una tuberla 

horizontal completa llena de liquido en movimiento y considérese el 
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tipo de flujo que tiene lugar a medida que se añade gas en 

cantidades crecientes: 

120 

1) flujo de burbuja o espuma: en la que las burbujas de gas 

se mueven a lo largo de la parte superior de la tuberla con 

una velocidad aproximada igual a la del llquido. Este tipo 

es similar al del flujo de un aerosol, en el que la tuberla 

toda está llena con una emulsión de gas en liquido. 

2) Flujo por tapones o diferenciado: en el que se mueve 

alternadamente tapones de liquido y de gas a lo largo de 

la parte superior de la tuberla. 

3) Flujo estratificado: en el que el liquido fluye a lo largo del 

fondo de la tuberla y el gas se desplaza encima, sobre una 

interfase llsa de liquido y gas . 
. . ' -- . . -· .. ·~ - - ~ 

4) Flujo ondulado: en el que~el~despl~~~Ílliento·de las fases 

tle~e lugar de ma~era: similar a' la. der:flujÓ 'estratificado, a 

excepción de que eF gas se·mUevef:con una más alta 

velocidad, .. 1~ <qu~ ·pertu~tia:'Ha'h~t~¡fase, originando la 
- - ' . ' •· '),·.-_¡;l';*-';·._;~_.,_ '. '• 

toi:mación de,.olas qúe viajan en la misma dirección que el 

:!ü~?=r, i ~-; 1 
5). . .. Flujo~p¿~ cÍÚgas o intermitente: en el que se levanta una 

ola periódicamente Impulsada por el gas que se mueve 

más aprisa para formar una masa espumosa 

desplazándose a lo largo de la tuberfa con una velocidad 

mayor que la del promedio del liquido. 

Transporte bifásico de hidrocarburos. 



Caplb.Jlo VII 

6) Flujo anular: en el que el liquido se sitúa de tal forma que 

asemeja una pelfcufa alrededor de fa cara interna de fa 

tuberla, mientras que el gas fluye con una velocidad más 

alta formando un núcleo central. 

7) Flujo de roclo o disperso: en el que la mayor parte o casi 

todo el liquido se dispersa en al gas. 

La gran mayorla de los Investigadores que se han dedicado a 

estudiar el flujo bifásico han empleado en sus tuberlas secciones de 

plástico o de vidrio, para observar fa formación de los diversos tipos 

o patrones de flujo con fo que han podido reportar los tipos de flujo 

del gas-liquido en cada caso estudiado. La (Flg. VII-2) es una 

representación general de fas .regiones correspondientes a cada 

patrón de flujo, de acue.rdo con los datos aportados por Jenkins, 

Gazfey, Afves Y Kosterlm. 

En fa (Flg. VII-2) aparecen fas fronteras entre los varios patrones 

de flujo como una.fu~~iÓn de "G" fa velocidad de fa masa de fa fase 

gaseosa y de "L/G", la relación de fas velocidades de fa masa liquida 

con respecto a fa de la masa gaseosa. 

Como fa mayorla de los datos disponibles se referlan a sistemas 

de aire-agua .a,:,condlciones de presión atmosférica, se introdujeron 

factores de ajuste para otros llquldos y gases. Holmes ha propuesto 

que fa velocidad de fa masa de gas "G" se divida entre el siguiente 

factor: 

..i-G( Yg X Yt )Ji 
~ 0.075 62.3 (7-1) 
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Y que la relación "L/G" se multiplique por el producto ""-'!'"· 

siendo: 

(7-2) 

En Ja que ·~,· y ·~g" son los pesos especlficos respectivamente 

del liquldo y del gas, a las condiciones de fluÍo:~il [lbt~i~3) la tensión 
., . . : , ., . . . ' .. '' ·\· 

superficial del liquido "a" está dada' en dfnas/cm*Y-n·~c'viscosfdád 'del 
liquido "µ" en cenlipofse. . :: •.;,:;.:f.,c;{·!~Jii!h{ii3;,;';},,ih;k,/,:{¡;;''< ::'.·· ' 

_, ~~::.·;~<~·.,~'.'.:·;: i~'~Y>', ','.:·;:, .;?:i~i:~~~~~;:J~)'.:iif) i:;~::;.~". ';'. ~·.,.:··:·.'. ~·- . · , 
Aunque las fronteras entl°e•las,,·\l~rl~s régionés''ci~··{pafrones de 

flujo aparecen como lineas e~ i~ (F,ig'.;vil~;), e'~ ¡;i~'lid~ciesta'~ llneas 

son más bien ampffas zonas de transición observad~s con''tuberlas de 

1, 2, y 4 pulgadas de diámetro. 

VII-5 Método de Lockhart y Martlnelll. 

A los trabajos de investigación llevados a cabo en la Universidad 

de California a partir del afio de 1939 siguió la correlación presentada 

por Lockhart y Marlinelli en el ano de 1949. su método es el 

siguiente: se calcula la calda de presión de la fase llquida, 

suponiendo que es el único fluido que se desplaza por la tubería; se 

hace un cálculo similar para la fase gaseosa y con estos resultados 

se valúa er término: 
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X= [tl.p, ]~ 
Ápg 

TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN j (7-3) 

La calda de presión de las fases se obtiene con la expresión: 

(7-4) 

en la que .11.pg _es la calda de presión en la fase gaseosa, ya 

calculada, y 4>11. es una· función de "X". También puede utilizarse una 

ecuación semeja~te b~sada en la calda de presión en la fase liquida: 
·;:~;.' ,.,· - ,_ 

(7-5) 

Los factores (<I>g) y _(<I>;) son funciones del parámetro (X) y están 

relacionados por la ecuaC::16~: '> 

(7-6) 

Esta relación fue inve'stigada para cuatro reglmenes (tabla 7-2): 

1. liquido-turbulento y gas-turbulento. 

2. liquido-viscoso y gas-turbulento. 

3. liquido-turbulento y gas-viscoso. 

4. liquido-viscoso y gas-viscoso. 

Lockhart Y Martinelli no consideraron el efecto de los varios 

patrones de flujo en su correlación, aunque la suposición básica que 

adoptaron tendió a limitarse a un flujo del tipo anular. 
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Las investig.aciones .de G,azley y de Bergelln en la Universidad de 

Delaware ~n 194&·; '. demostráro'n· ·que el análisis de Lockhart no es 

válido para el flujo estratificado, o bien, que a la tuberla de 2 pg. 

corresponde una relación diferente entre (4>9 ) y (X). 

VII-6 Especificaciones para el diseno. 

Alves concluyó en sus estudios con tuberla de una pulgada de 

diámetro, que es necesario tomar en cuenta el tipo o patrón de flujo 

siempre que se quiera valuar la calda de presión en un flujo bifásico 

y ésta es hoy un dla una de las opciones predominantes. 

Deben calcularse. todas las propiedades y cantidades de la fase 

liquida y de' la --gaseosa .a condiciones de presión y temperatura de 

operación d-~I duct~;'. La . cantidad de gas que se mida inicialmente 

será despué~)rienor debido a la solución que experimentará en el 

seno del aceite-. e' inversamente, la cantidad de aceite medio a 

condiciones da-·almacenamiento en el tanque será, por aquélla razón, 

mayor que el medido antes de iniciar el flujo. 

Se recomienda emplear los siguientes factores de correlación 

para cada caso, cuando ambas fases, la liquida y la gaseosa fluyen 

en régimen turbulento (con numero de Reynolds superior a 1000) 

[pie-lb-seg]): 
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Flujo espumoso: 
<l> _ 14.2Xº·75 

g(1T) - Lº·I (7-7) 

Flujo diferenciado: 
<l> _ 27.3 ISX0·ª55 

g(rr> - Lo.11 (7-8) 

Flujo estratificado: 
<l> = 15400X . 

g(rr> . Lº·ª (7-9) 

~~ 
~~ 
t:z:J ~ 

e:> e:> Flujo intermitente: 
· ·· 1190Xº·ª15 

<l> . =----
g(1T> ... >< , ,-Lo.s (7-10) 

2:?~ 
~ 
2: Flujo anular:· i.f <fr>:.j~;:.i·ª:g~¡,i~~~?.~'.~~43-0.0lld) (7-1 1) 

. (solamente recomendable .. hasta d = 1 O pg) 
'-- ,'. >".:"-·' -_-._.- ,7 ,. -~- - •• "'"- ···' - ' • - • ' -··· • 

·:: -~ ~ ~~:-:~-::-,.: . -.. 
No se dispone de factores que respondan satisfactoriamente a 

los patrones de flujo Ondulado y de flujo disperso. 

Todos los· factores hasta aqul vistos son para duetos 

horizontales. si°.el terreno es quebrado, con lomerlos o montalloso, la 

fase liquida comienza a acumularse en los valles y asl aumenta la 

calda de presión. La ecuación que sigue proporciona una posibilidad 

para corregir por el efecto seilalado. La mayorla de los duetos 

colectores en dos fases operan dentro del rango de velocidad de 1 a 

15 (ples/seg): 

A - A N(h)(F.)yt 
LJ.Ptg(MJ - LJ.PtgUIJ + --~--

Transporte blfbloo de hidrocarburos. 
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Capltulo VII 

calda de presión en dos fases calculada para 

tuberla horizontal, [lb/pg 2
]. 

~p1g(MJ = calda de presión en dos fases calculada para 

duetos en terreno montal'loso, [ lb/pg2 
]. 

N = número de cimas. 

h = altura media de las cimas, [ pies ]. 

Fe = factor de elevación de la fase liquida en los 

valles. 

peso especifico del líquido que fluye por el 

dueto/ [lb/pie3
]. 

La calda de presión en:flujo bifásico no puede ser,calculada con 

la misma precisión que ~·~t~u~de IÍac~r enifi~j¿'~6ncitéslcb. Hasta 

diámetros de 6 pg. la diferendá puede ser de' mé~ o menos 30% y en 

diámetros mayores el error puede aún ser mayor. 

VII-7 Slntesls del procedimiento. 

126 

Datos: 

Diámetro. 

Longitud. 

Gasto de aceite. 

Gasto de gas. 

Densidad relativa del aceite. 

Transporte blféslco de hidrocarburos. 



Densidad relativa del gas. 

Viscosidad del aceite muerto. 

Viscosidad del gas. 

Temperatura media y 

Presión inicial. 

Procedimiento: 

Capitulo VII 

1. suponer una calda de presión para conocer la presión a la 

salida. Obtener la presión media en la tuberla: 

p = 

2. calcular la relación de solubilidad (Rs) y el factor de volumen 

del aceite (81) : 

( M. B. Standing ) 

B = 0.972 +'(C>.000147 * F1.i7s) 

Siendo: 

'( ')º.5 F = R 6 ~: ..• + l.25(T- 460) ( M. B. Standing ) 

Obtener el gasto de gas libre a condiciones superficiales 

y el gasto de aceite a condiciones de flujo: 

J• 

Transporte bifásioo de htdrocarburos. 127 
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3. determinar el peso especifico del aceite a condiciones de 

flujo: 

o y t = 62 .356 -' + (0.01361 * R, *o g) 
. B, 

4. calcular el número de Reynolds de la fase liquida: 

R, q', r, 
12096 dµ, 

determinar también el factor de fricción para obtener la calda 

de presión en dicha fase (consultar la tabla 7-1 o bien con 

las fórmulas que siguen, para cualquiera de las dos fases): 

si: 1 pg :s:d :s:4 pg 

log f = 10·4 
[ 188 (log Rr)2 

- 3838 log R1 - 8207 ] 

o si: 6 pg. :s:d :s: 24 pg 

log f = 10·4 
[ 298 (log R1)2 

- 4956 log Rr - 5865 ] 

5. determinar la calda de presión en la fase liquida: 

TESIS CON 
FALLA 

de hidrocarburos. 



l:l.p, 
(f)(L)(q', )re 

(202 .3 * d) 5 

Capitulo VII 

6. obtener el valor del número de Reynolds para la fase 

gaseosa: 

Rg 
q g(//bre >º g 

889082 µ g d 

Substituyendo este valor en la que corresponda, según 

el diámetro, de las dos de "f" del inciso precedente. 

7. determinar. i~ ·~i:rdá ~e· presión en esta fase empleando el 

factor d4: compresibili~ad del gas z 

: 10 - 10 (i)(f)( q g(libre >) 2 (o g )( T )z 
~Pg s · ... 494328 (d ) p 

8. obtener· el parámetro adimensional X: 

X=.(~Pt)i 
~Pg 

TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 

9. identificar el régimen o tipo de mecanismo de flujo, a partir 

de los números de Reynolds de cada fase, ya determinados 

en los incisos 4 y 6. 

Transporte blf;1islco de hidrocarburos. 129 
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1 O. con ·x· y el régimen de flujo determinados, obtener los 

factores de corrección de la calda de presión para cada fase, 

de acuerdo con el régimen de flujo: 

log <I> m = -0.00723 log4 X+ 0.00484 log3 X+ 0.1433 log2 X 

- 0.537 log X+ 0.6467 

log<1>1vr = -O.Ol l 71og4 X -0.0276log3 X +0.1568log2 X 

- 0.4511 log X+ 0.5571 

log<l>trv = -0.0126log4 X __ 0.0311log3 X+0.1475log2 X 

- 0.4218 1og .X +o:~~~{ .· 
--./:· .. ::>:· ·" · .. .-....... -. 

log<l>t~v = -0.001618lóg5 X-0.0277log4 X -0.00624log3 X 

+ 0.2276 Iog 2 X - 0.4297 log X + 0.4354 

log<l>877 = 0.00176log3 X +0.1148log2 X +0.4821logX 

+0.6358 

log<1>
8
rv = 0.001971og6 X +0.00271og5 X-0.0154log4 X 

-0.02136log3 X +0.1531log2 X +0.54931ogX 

+0.5651 

130 
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log<l>gVT =-0.00807log4 X+0.00158log3 X+0.16log2 X 

+ 0.4917/ogX + 0.5622 

log <I> gvv = 0.00543 log6 X+ 0.00335 log5 X - 0.0505 log4 X 

- 0.0279 log 3 X+ 0.2707 log 2 X+ 0.5704 log X 

+0.425 

11. obtener la calda de presión para flujo en dos fases, en 

función de la cáld~'_!ci~'''f>/~'sión de cada fase y el factor de 

correccióndé la caíd~ de '¡lr~~lón correspondiente: 

TESIS CON 
FALLA DE üFJGEN 

12. probablemente se obtendrán dos valores distintos para 

"Ap19", uno con "Ap¡" y otro con "Ap9 ", pero casi siempre son 

muy semejantes, por lo que se acostumbra tomar el 

promedio. 

13. finalmente, se repite el pro_cedlmlento hasta que la calda 

de presión supuesta sea Igual a la calculada. 

Transporta blfUlco de hidrocarburos. 131 
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Tabla 7-1. 

Factores de fricción oara una fase. 
Numero de Reynolds. Factores de fricción. 
(flujo liquido o gaseoso) 1 oa. :;;el ~ nn. 6 DO :;;el S24 DO. 

1 000 0.0157 0.0157 
2 000 0.0132 0.0126 
3000 0.0119 0.0110 
10 000 0.0087 0.0078 
40000 0.0064 0.0056 
100 000 0.0054 0.0046 
150 000 0.0050 0.0042 
400 000 0.0042 0.0037 

1000000 0.0036 0.0032 
4 000 000 0.0029 0.0027 
10 000 000 0.0026 0.0023 

Tabla 7-2. 

Mecanismo de fluio definidos aor Lockhart v Martinelli. 
Número de Revnolds. 

Mecanismo de flujo. Flujo llouido. Flujo gaseoso. 
Llouido turbulento-aas turbulento. 2000 2000 
Liquido viscoso-gas turbulento. 1 000 2000 
Llouido turbulento-aas viscoso. 2 000 1 000 
Liquido viscoso-gas viscoso. 1 000 1 000 
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Patrones de flujo (Descritos por Alves) 

FlguraVll-1 

Dtrerenclado 

Ondulado 

Transporte ~fasloo de hidrocarburos. 

Intermitente 

Anular 

Roclo 

TESIS CON 
FALLA DE OPJGEN 
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Patrones de flujo (Definidos por los datos aportados por Jenkins, 

Gazley, Alves y Kosterlm). 

Fig. VII-2 

-. 
~- - , 

..... - ~~-'~ 

"'"' .. ~ 

"" ~"" IEsJ: ,.._ -,_ ., um1 s~ 

º"' ~Ulé lc:lc "" Ar ~la1 ~ 
- '' 

~ 
_ ... 

' T """' lht tr~ ten e I'., 

·-
•• ... 

134 

..... 
~ 

i=st atlf e 

... .. 
L A't' 
-G-

TESIS CON 
FALIA DE ORIGEN 

-.,,,_ 

•• 

Transporte bifásico de hidrocarburos. 

" ~ ... 
"' ....... "-

......,, ~ ...... 
~h ... 

~· ere hcl~ 

~ 
~ 

·- . ._ 



Gapltulo VIII 

CAPfTULO VIII 

OTROS MÉTODOS PARA CALCULAR EL TRANSPORTE BIFÁSICO 

DE HIDROCARBUROS. 

VIII-1 Método de Bertuzzl. Tek y Poettmann. 

TESIS CON 
FALLA DE ORiGEN 

Para transportar a tierra firme el petróleo crudo que se produce 

desde las plataformas hincadas sobre el fondo marino del Golfo, se 

diseno oleogasoductos utilizando el método propuesto por Bertuzzi, 

Tek y Poettmann, que según sus autores, aventaja a los otros 

métodos por: 

a) Su comparativa sencillez de aplicación. 

b) Por su rélativa independencia de los patrones de flujo. 

c) Por su comprobada mayor exactitud, y 

d) También por su capacidad de correlacionar los datos 

previstos en el laboratorio con los datos de campo. 

El método parte del concepto bésico de que es necesaria una 

determinada cantidad de energla para vencer la resistencia que 

cualquier fluido en movimiento encuentra en su desplazamiento. El 

balance fundamental de energla en cualquier proceso de flujo, se 

finca en la ley de la conservación de la misma, que establece 

simplemente que la energla del fluido que penetra al conducto, 

menos la energla disipada en el propio conducto a través de efectos 

Otros métodos para calwlar el transpone bitasico de hkjrocarburos. 135 
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irreversibles, es igual a la energla del fluido que abandona el 

conducto. 

Si se considera únicamente una cantidad de masa de fluido en 

movimiento, lo anterior se expresa generalmente de la siguiente 

manera: 

P2 . ArV.2] 
1~dp+i2~ +M+ffj-+W., =0 (8-1) 

En la que: 

V dp = cambio en la energla presión-volumen.• 

W1 = energla disipada en forma de calor en el.sistema 

por Irreversibilidad. 

We = trabajo realizado por y en el fluido .durante su 

':;<' 
-1 : ~:;)." -.o'L.:_ ;: ,!'-: 

SI se conslderá 'que •. laduberla •o duct~'4~'3a'·:~~~izo;~tal; que 

además no, se>r~alÍ~~;,t~al:Íajoalg~Clo .• por;~ilie;:i''el' tfuicic;':ty que el 
.·e·-: _,._ ~".,., .);,,~-'· :-_c_'.t.-; ~_-'-;_-,_,._;._.,-_ ~ __ _; -- o:·:'-;~· - _ -'.co.:o.._-;;'~-. ='._.,_ ;:...;-·;"'"""'·· ;:o~;"~.--·::'.'';:·,"~:~';·>·"C: .;~: :·. 0 

' :" , ""'"""-' 

cambio de energla .cinética .. entre· dos·•secciones muy .·próximas entre 

si, es nulo, la'ecua~lón'El~terlor se r~duce ~~t~nces a esta otra: 

(8-2) 

En el flujo monofásico, el término W 1 que representa la disipación 

de energla, se expresa como parte de un número adimensional, (f), al 

136 e bifaslco de hidrocarburos. 
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que sea denominado coeficiente de fricción, factor de resistencia o 

también de disipación de energla y su valor es: 

2g1V¡-d 
f= 4v2 L 

Asl que: 

W _ (2*v) 2 (f)(L) 
f - 2(g)(d) 

(8-3) 

TESIS CON 
FALLA DE ORJGEN 

Poniendo la ecuación (8-2) en forma diferencial: 

áp + dW f =O 
p 

(8-4) 

Y combinando está con la (8-3), a su vez, en forma diferencial, 

se obtiene: 

dp + 4(J)(v)
2
(dL) =O 

p 2(g)(d) (8-5) 

Y expresando lo anterior en función de un gradiente de presión; 

dp + 2(f)(v)' p 
0 

dL (gXd) 
(8-6) 

Llamando Wa = pv , o sea, Wa = Wa + W1 , o dicho de otra 

manera, (Wa) es la suma de las cargas potenciales o gastos 

Otros m6todos para calcular el transporte ~fáslco de hidrocarburos. 137 
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expresados en función de las masas liquidas y gaseosa, como el 

gradiente es negativo: 

dp = 
dL 

2(f)w; 
(d)(g)(p) (8-7) 

Para simplificar la representación gráfica, se expresa (f) como 

parte ~e una ecuación cuya forma es: 

(8.8) 

En la que: 

R 0 , R1 = número de Reynolds de cada una de las fases. 

S =pendiente de la llnea_recta.-

C = punto de intersección' para valores unitarios de las 

funciones (Rª0 ) /y '. (Rl>1) -- en papel logarltmico, 

(ordenada al origen). 

La pendiente (S) es constante é Igual a (-0.12). la Intersección 

(C) puede expresarse en función de la relación entre las masas 

gaseosas y liquida (K). 

Al substituir la ecuación (8-8) en la (8-7) y reunir términos 

tenemos: 

dp = [Z(K + I)º.12(a+b) ][w,,2--0.12(a+b) J µ~··2a µf·•2b 
dL KO.l2a dl+o.l2(a+b) p 

138 Otrosmé 
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Si se expresa (Wa) en función de (QM), o sea, la masa fluyente 

pordla: 

dp -[ -S _0 _12(•+6 ) (K + l)0.12(a+6) ][{QM y-0.12(a+6) ][µ~·12a µ~·126 J 
dL - (i.4737 X lQ J {Z) K0.12a dS-0.12(a+6) p ... (8-9) 

En la que: 

2C ( 2 ) Z=-= -- (.C). =0.06217(C) 
g . 32.174 ··.· . 

" ' ~ -. ;, . - ·- .:' ,. ~· 

Z = 0.000219(R(]A{~;) TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 

Siendo todos los exponentes. funclones de la relación de peso 

gas-liquido, haciendo: 

r = 0.12a 

n = 0.12b 

t = 0.12(a +b) 

u=2-0.12(a+b) 

v=5-0.12(a+b) 

(8-10) 

La anterior ecuación relaciona el gradiente de presión con el 

producto de tres términos, el primero de los cuales representa la 

Otros m6lodos para cak:ular ef transporte bit.tisico de h6drocarburos. 139 
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relación de las masas gas-liquido, el segundo término implica la 

interdependencia entre el ritmo de flujo y el diámetro de la tuberla, y 

el tercer término lo constituyen las propiedades flsicas de los fluidos 

en movimiento. Puede verse que el tercer término es el único que es 

una función de la presión, lo que hace que los cálculos sean 

sencillos. 

La evaluación de (M) y (p) puede hacerse mediante la siguiente 

relación: 

M = (5.61)(62.4)(0'1 )+ (0.0764 )(0'
8

) 

p 

Si (Ss), la solubilidad del gas;•_es. nula, o casi nula, tal como 

sucede en las mezclas de aire y ~gJa:E!;,t~l"lces: 

140 
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La nomenclatura adlclon·a1 ala ya convenida es la siguiente: 

B relación de los barriles de liquido a la presión (p) con 

respecto a los barriles de liquido a condiciones 
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estándar, o factor de volumen del aceite de la 

formación. 

K relación de los pesos de gas y liquido, o de sus 

densidades relativas, adimensional. 

R.G.A. = pies cúbicos de gas/barril de llquido a condiciones 

estándar (14.65 lb/pg2 y 60 ºF), relación gas-liquido. 

5 5 =solubilidad del gas en el llquido a la presión (p). 

Vm = cociente del volumen en pies cúbicos de gas y llquido, a 

fa presión (p), entre el volumen en barriles de llquido, 

basado en fa relación entre los llquidos fluyentes en fe 

tuberla. 

VIII-2 E!empfo de diseño (Ofeogasoductos Atún-Poza Rica). 

Se llevó a cabo el diseño y construcción de este sistema para la 

recolección de los fluidos producidos en las plataformas "A" y "B" de 

la estructura geológica submarina Atún, evitando fa instalación de 

equipo de compresión y bombeo para entregar el gas directamente a 

las plantas de absorción y el aceite a la estación central de 

almacenamiento del distrito Poza Rica, aprovechando íntegramente la 

energla natural del yacimiento para efectuar el transporte. 

El sistema está formado por dos oleogasoductos submarinos de 

12 pg., de diémetro nominal y 24 Km. de longitud, y dos 

oleogasoductos terrestres de 12 pg de diámetro con longitud 

aproximada de 45 Km. Descargando este sistema a una baterla de 

separación de aceite y gas, localizada en la inmediata proximidad del 

área central de almacenamiento citado al principio. 

Otros métodos para cala.ilar el transporte bifásico de hidrocarburos. 141 
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En el estudio que precedió al proyecto, se determinó la 

capacidad de transporte del sistema considerando una relación gas­

aceite de 160 m 3 /m 3 y presiones de separación en Poza Rica de 42.2 

y 28.1 Kg/cm 2 • 

El sistema comenzó a operar el 1 º de agosto de 1968 con el 

oleogasoducto submarino de la plataforma Atún "A", descargando 

provisionalmente en una baterla de separación instalada en Punta de 

Piedra, para después de separado, medir y bombear el aceite hasta 

la estación central de almacenamiento y bombeo del Distrito de Poza 

Rica, utilizando un oleoducto de 12 pg de diámetro y 8 Km de 

longitud, para conectar al oleoducto Barra de Tuxpan - Punto 1 - Poza 

Rica. Las plataformas "A" y "8" de Atún se conectaron el 20 de julio 

de 1969 con un oleogasoducto submarino de 8 pg de diámetro y 2.2 

Km de longitud. A partir del 1. • de junio de .1970, inicio su operación 

el oieogasoducto submarino plataforma Atún B - Punta de Piedra, de 

12 pg de diámetro y longitud aproximada de 24 Km. 

Cuando en septiembre de 1969 se inicio la explotación de los 

pozos de la plataforma Atún 8, se observo un Incremento en la RGA 

del "campo". de 165 a 400 m 3 /m 3
• llegando el mes de marzo de 1970 

hasta alcanzar 500 m 3/m 3 • por esta razón se modificó el proyecto 

original de los oleogasoducto terrestres de Punta de Piedra a Poza 

Rica, construyéndose uno de 12 pg de diámetro y otro de 16 pg de 

diámetro nominal. Este sistema, o sea, la recolección, separación y 

medición del aceite y gas, tuvo una Inversión en obras capitalizables 

del orden de 115 millones de pesos. 

Para predecir la pérdida de presión en los oleogasoducto 

submarinos de 12 pg de diámetro de las plataformas atún "A" y "8" a 

142 Otros métodos para calcular el transporte ~taslco de hk:lrocarburos. 
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Punta de Piedra, asl como en los oleogasoducto terrestres de 12 y 16 

pg de Punta de Piedra a Poza Rica, como ya se dejó dicho al 

comienzo de este capitulo, se aplicó el procedimiento desarrollado 

por Bertuzzi, Tek y Poettmann para flujo simultáneo de liquido y gas, 

empleando la fórmula por ellos propuesta (8-10) y ya considerada 

anteriormente. 

El procedimiento de cálculo consistió en determinar los valores 

de los argumentos que intervienen en la citada ecuación, 

considerando las propiedades de lo.s fluidos en función de la presión, 

variando Q 0 de 1000 ~ 6000 m 3/dla, la RGA de 300 a 600 m 3 /m 3 y el 

diámetro de las tuberlas de 11. 75, 12.18 Y, 1 s: ~ ~ pg, Con estos datos 

se calcularon las caldas de presión tanto. erí"ei oleogasoducto de 12 

como en el de 16 pg. 

Basándose, e.11 los resultados obtenidos, se COl)struyeron los 

perfiles de. preslo11es de cada oleogasoducto para el flujo simÚitáneo 

de aceite y gas'::considerando una presión final en Poza Rica de 28.1 
kg/cm 2 . - -· ' ·~.:,:_-:-

Finalmente,- se determinó la variación de la presión inicial con el 

gasto de aceite; para relaciones gas-aceite (RGA) de 300 a 600 

m 3 /m 3
• T = 125ºC y presión final de 28.1 kg/cm 2

• 

Para comprender el ejemplo se realiza el procedimiento que se 

debe de seguir en la solución de éste. 

Los datos que se tomaron en consideración para este ejemplo 

fueron tomados de análisis pVT del los campos de Cantare!; por esto 

no se tuvieron datos representativos, esto se debe a que los análisis 

Otros métodos para calcular el transporte bifásico de hidrocarburos. 143 
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de los pozos Atún no se pudieron conseguir, aun cuando se contará 

con ellos el desarrollo seria el mismo. 

Datos: 

R = 300 [m3
/ m3J 

a = 2,000 (m3/dfa] 

P =84.3 [kg/cm2
] 

Tm = 125.ºC 

'Yrv = 0.8 

'Yro = 0.9 

d = 12 [pg] 

ap = 8 [kg/cm2] 

L=24 [Km] 

Solución: 

TESIS CON 
FALLA DE CRIGEN 

Ahora se va a calcular los valores de los argumentos. que 

intervienen en la ecuación y para poder hacerlo se tiene que obtener 

las propiedades de los fluidos. 

Cálculo de la.P~1./ . 

Pm = p - ap/2 :::1198:9989.:.. (113. 78412) = 1142.1069 [lb/pg2] 

P2= p - ap = 1198.9989~113.784 = 1085.2149 [lb/pg2] 

Cálculo de Grados API. 

0 API = 
141 

·
5 

-131.5=
141 

·
5 

-131 .5 = 25.722 
Y,. 0.9 

Para las propiedades de los fluidos se utilizo la correlación de Oistein. 

144 Otros métodos para calcular el transporte bifásico de hidrocarburos. 
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Cálculo de la relación gas-aceite y densidad relativa del gas disuelto (usando 

Oistein). 

p • = 10 (-2.57364 +(2.35772 •Jog p)-(0.703988 •Jog 2 p)+(0.098479 •Jog 3 p)) [lb/pg2] 

donde 

-2.57364 + (2.5772º1og(1142.1069)) - (O. 703988º1og2(1142.1069)) + 

(0.098479º1093(1142.1069)) = 0.8689 

p• =10º·8689 = 7.3949 (lb/pg2¡ TESIS CON 
FALLA DE OillGEN 

1 1 _ (pºº APJ°·
9ª9 )ii.ii6 _ ((7.3949)(25.772)º·

9ª9 )ii.ii6 _ 
Rs-rgd To.u -rgd 257"-13 -rgA246.1829) 

y gd = 0.25 + 0.02 º API + R, * 10-6(0.6874 - 3.5864 º API) 

Sustituyendo: 

y gd = 0.25 + 0.02 (25 .7222) + R, * 10-6 (0.6874 - 3.5864 (25 .7222) 

y gd = 0.25 + 0.5144 + R, * 10 - 6 (-91 .5627 ) 

y gd = 0.25 + 0.5144 +y ;,d (246 .1829 )•10-•(-91 .5627 ) 

despejando: 

0.25 + 0.5144 
y gd = (1- [(246.1829)*10-•(-91.5627)]) = º·7475 

R, = 0.7475 (246 .1824) = 184 .0213 [pie31bl) 

Otros métodos para calcular el transporte bifásico de hidrocarburos. 145 



Capltulo VIII 

Cálculo del factor de volumen del aceite (usando Oistein). 

B; = R,(r "d )º·526 

+ 0.968T = 184.0213(º·
7475

)
0

.

526 

+ 0.968(257) = 415.6758 
Y 0 0.9 

a= -6.58511 +2.91329logB; -0.27683log2 B; 
a= -6.58511 +2.91329log(415.6758)-0.276831og2 (415.6758) = -0.8544 

B0 =l+lOª =l+lo-0
·
8544 =l.1398 
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Cálculo de la presión de saturación o burbujeo (usando Oisteln). 

( 
R )º·816 

( T 0.130 ) y-;;- o API o.989 

(
1684 .3461 )º"816

( 257 °· 13º ) 
o . 7475 25 . 7222 °·989 45 .123 

_ 10 (l.7669 +1.7447 log p;-0.30218 Jog 2 p;) 

_ 10 (l.7669 +1.7447 log( 45.123 )-0.30218 log 2 (45.123 )) 

Pb = 6702.7282(/b/ pg2
] 

Cálculo de la densidad relativa del gas libre (usando balance másico). 

(1684346*0.8)-(184.0213*0.7475) 0.8064 
1684346-184.0213 

Cálculo del factor de compresibilidad (Z) usando Standing. 

0t1os mé"f! SfS81croN"ªporte bu s1co de hidrocarburos. 

FALLA DE ORIGEN 



T pe = 167 + 316 .67 •y g¡ = 167 + (316 .67 * 0.8064) = 422 .3626 

p pe = 702 .5 - 50 • y gf = 702 .5 - (50 • 0.8064) = 662 .18 

T = T + 460 = 257 + 460 = 1 _6976 

Capitulo vm 

pr T pe 422 .3626 

p = _!!__ = 1142 .1069 = I.8356 
pr p pe 662 . 18 

z = 0.8967 

TESIS CON 
FALLA DE ORIGEN 

Cálculo de factor de volumen del gas (usando ecuación de los gases reales). 

0.02825* Z * (T + 46Q) 0.02825* 0.8967* (257+ 46Q) O.O 
159 

p 11421069 

Cálculo de la densidad y viscosidad del gas (usando Lee). 

K = (9.4+ 0.5794 *y g¡)(T+ 460)1.s 
209 + 550 .4 *y 8f+(T + 460) 

K = 189429.844=138.3414 
1369.2921 

(9.4 + (0.5794. 0.8064 ))(257 + 460) 1º5 

209 + (550 .4. 0.8054) + (257 + 460) 

986 986 
X =3.5+---+0.2897 *y,.,=3.5+ +0.2897 *0.8054 =5.1088 

T + 460 257 + 460 
Y= 2.4- 0.2 *X= 2.4 - (0.2•5.1088) = 1.3782 

_ o.0764 *r gf 

Pg - B 
g 

0.0764 • 0.8064 
0.0159 

3.8747[/b., / pie 3
] 

µ 8 = K*10-• *exp[x(_&_Jr] = 138.3414*10_. •exp[5.1088(
3

·
874

7)'º
3112

] 
62.428 . . 62.428 

µ
11 

= 0.01532[cp] 

Cálculo de la Viscosidad del aceite. 

Otros métodos para calrular el transporte btfttsk:o de hldr0carburos. 147 



z = 3.0324 - 0.02023 * 0 API = 2.51204 

y= 10' = 10 2
"
51204 = 325 .1172 

X= y* T-1.163 = 325 .1172 * 257 -J.163 = 0.5120 

µ
0
., = 10"" -1 = lOo.5120 -1 = 2.2508 

Capitulo VIII 

a=l0.715 *(R,+100)-0
"'

15 =10.715 *(184.0213 +1oorº·515 =0.5841 

h=5.44*(R.:-150)"'~·3~B =5.44*(184.0213 +15orº·33
B =0.7633 

. µ
0 

• .:=:a '!'.µóm 6 =·cJ:"S841. * 2.2508 °·7633 = I.0849 [cp] 

(62.4 * y 0 ) + (0.03162 * R, *y"") (62.4 *0.9) + (0.03162*184.0213 * 0.7475) 
P.= B

0 
= 1.1398 

Po = 50.9158[/b., / pie 3
] 

Cálculo de los Gastos másicos. 

so .9158 • 12579 .6 • t.1398 
15388 

= 47 .4423 [lb., /seg] 

w = P, * q. * (R - R,) * B 1 = 3.8747 • 12579 .6 * (1648 .3461 -184 .0213) * 0.0159 
, 86400 . 86400 

w, = 13 .1348 [lb., I seg] 

w., = w 0 + w/= 47 .4423 + 13 .1348 = 60.5771 [lb.,/ seg] 

wL = w., -w, = 605771-13.1348 = 47.4423[/b., lsegJ 

Usando el método de Bertuzzl, Teck y Poettmann 

"' = w g =< 13 .1348 
W L 47 .4423 

a -"'- = 1 + 1// 
1 

0.2768 

1 + 0.2768 

o .2768 

0.2168 

1 b exp co.1•ll'J exp <o.1•0.216• > 
0.9726 
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Capllulo VIII 

r = 0.12 *a= 0.12 *0.2168 = 0.02602 

n = 0.12 * b = 0.12 *0.9726 = O.ll67 

t = 0.12 *(a+ b) = 0.12 * (0.2168 + 0.9726) = 0.1427 

u= 2- (0.12 *(a +b)) = 2- (0.12 * (0.2168 + 0.9726)) = l.8572 

V= 5- (0.12 *(a+ b)) = 5- (0.12 *(0.2168 + 0.9726)) = 4.8572 

z = 2.19 * lº? J.f ,~f ~:):~:,l,?:·N!~iIJ:;j~~:~,01~~;~f~~~~8}7,~.~28,º7 
M = (5.6l *62A*p~)+,(0.0764~p,,) = (5.61*62A*50.9158)+(0.0764*3.8747) 
M=l7824.0846 ·.·.~i <r,>· . ,.· :.::."i·:.é:,::f•.· >· . 

v .. = c5.61 • ~.i~/~¡:· :r.;•z:~~.±c5.~ 1 ;1 . 1 ~~s>i61~21282 • 251• 0.02801• 1684.3461 
.,,._" /•r .. :.•••:••p~T,;•·: ,< .. J.· .. ;. :·/·:;:···: ..... ·: · 11421069*313 

v .. = 234.2224 : ; :; ~ 
M 17828.0846 < 76.i 16 · 

p = v.. 234.2224 .. 

'J;, = [ (t .4737 

'J;, = [ (t .4737 

•10-s)" * z * (IJ' ;,1)' ][(q */! )" ][(µ")'; (µ.)" J 
* 10-s \t.m2 * 0.02807 * (0.2768 + 1)º·••21 J * 

) o .2768 0.02602 

* [ (12579 .6 * 17824 .0846 )1.8572 
][ (0.01532 )º·02602 * (1.0849 )º·

1167 J 
12 4 •

8572 76 .116 

dp = 7 .0336 * 10 -l[~] 
dL P" 

lll = !:J.p = 113
·784 = 16177 .206S[pies] 

!:J.p 7.0336*10-3 

lll 

& = 4.92 [Km.]. 
TESIS CON 

FALLA DE OIUGEN 
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Capltuk> VIII 

Como se puede observar la distancia no es la que se tiene como 

dato para ello se hace que "p" sea igual a "p2 " y comenzar el cálculo 

nuevamente hasta que tengamos la longitud deseada, para 

conseguirla se debe de ir incrementando ésta a la anterior, sea: 

LT = L + ~L 

En donde: 

LT = longitud de dato. 

L = longitud anterior al ultimo cálculo (L = O cundo se realiza 

el primer cálculo). 

~L = longitud calculada. 

Como ,el ejemplo es iterativo se tiene que concluir hasta que se 

llegue a la longitud deseada o pasarla, con esto último quiere decir 

que con la presión que se tiene, se puede llegar a mayor distancia, 

para conocer la presión a la ·distancia·· deseada se hace una 

interpolación Y. asl conocerl'!; 

;::?i§~~~r~~3~~f if ~~~r~~~ri:::.:::~r~:;::.:::: 
·-0~ {f.~:);:¡;·JJ /¡O "e'', ,,,·.-~:.:c:·_;,'ti··;·~,fy::'.:~~;·}~;~~::: . "'!_.Y ~,---~ ):,_'.::· .... 

'"'"!~~::~.-,_~~;:--.-·';.•·, - i:"':' ... _ .'f(:?= :,,>·:: ;-• <"'-:.::··: -.'_~:'i' 

En la tab1;;(8~{ ~e'uelle quEt 18' p'resióll ~s fu~ción del dl.ámetro y 

~:f~;;:~~~d PZ~a"11~~~~~e:~t:~::c:~t~t~~~~Y:íi~~1~~:~:~iiri~1t~r: ec::: 

28.1 [kg/cm 2] ' ' ' e¡¡,:· "' ,· ; ' 

·:\ -~: -· 

Para la tabla 8-2 muestra la variación de la presión Inicial, 

tomando como referencia la presión de 84.3 [kg/cm 2]. 

ISO Otros métodos para calcular el transporte bifásico de hidrocarburos. 



Capitulo VIII 

Esquema del sistema de transporte de la plataforma "Atún-A" a 

Poza Rica 

Figura Vill-1 
TESIS CON 

FALLA DE ORIGEN 

Otros métodos para calcular el transporte bifá5'co de hldrocarburos. 151 



CapltuJo VIII 

Perfil del comportamiento de la presión en los oleogasoductos. 

Tabla 8-1 

a RGA P<I2";16.5km) P<l6";28km) Pí12";8km) P<12";24km) 
300 36.5 40.15 44.15 55.95 

2000 400· - - - 39.3' 43.23 47.55 61.81 
500; 44.9 53.88 58.27 71.12 
600 47.7 57.24 62.96 81.8 
300 44.9 53.88 59.268 77.04 

3000 400 50.5 60.5 66.55 86.5 
500 56.1 67.32 80.78 105.02 
600 61.7 74.04 88.84 115.5 
300 53.3 58.63 64.5 77.39 

4000 400 58.9 70.68 77.74 101.06 
500 67.3 80.76 96.9 125.97 
600 75.7 90.84 109 141.7 
300 61.7 74.04 88.48 115.49 

5000 400 70.1 84.12 106.6 138.58 
500 81.3 97.56 117.07 152.2 
600 89.7 107.6 129.12 167.8 
300 70.1 84.12 92.53 100.9 

6000 400 81.3 97.56 117 152.19 
500 92.5 111 133.2 173.16 
600 106.5 127.8 140.58 168.69 

Tabla 8-2 

a RGA P(l 2"; 16.5km) P(l 6";28km) P(12";8km) P(l2";24km) 
2000 300 65.58 49.40 39.86 34.87 

400 68.36 52.67 44.04 33.73 
500 71.74 56.51 48.73 38.65 
600 75.84 60.99 53.99 36.55 

3000 300 72.92 57.74 50.05 39.77 
400 72.05 60.12 50.61 25.00 
500 79.15 67.44 58.09 22.77 
600 70.68 61.76 50.49 16.56 

4000 300 75.92 64.12 54.60 27.10 
400 69.62 60.21 59.92 12.88 
500 63.20 52.44 34.91 ------
600 57.09 45.34 ----- -----
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Conclusiones y recomendaciones 

CONCLUSIONES 

Presentar como se llega a la deducción de las fórmulas es muy 

Importante, porque Implica que podremos apreciar cuales son las 

variables y condiciones que están presentes y como las afectan, 

por ende podremos aplicarlas con mejores resultados, en la 

solución de problemas. 

Tener conocimiento de que hay muchas fórmulas para el 

cálculo del flujo de un gas es muy ventajoso, por que podemos 

aplicar una u otra dependiendo de los datos disponibles, esto 

Implica que _debemos conocer en que están basadas y cuales son 

las ventajas y desventaja cada una de ellas. 

Es muy· _conveniente el que tengamos una forma de efectuar el 

cálculo del flujo comercial, tal como la fórmula de Weymouth, que 

es una -. forma, simple y sirve como Introducción a este tipo de 

cálculo. 

Es Importante saber que la conducción del gas por gasoductos 

está compuesta de varias lineas en paralelo y de diferente 

diámetro o una sola pero de diferentes diámetros a lo largo de 

ésta; pero lo más Importante es saber como podemos convertir las 

diferentes variantes antes mencionadas a una linea de un sólo 

diámetro, y para esto se presentaron unas fórmulas muy útiles. 

Cuando se diseñan gasoductos es Importante poder determinar 

cuales serán los retos y problemas que debemos superar, para que 

éste sea rentable y su costo lo podamos minimizar, sin sacrificar la 

calidad de su diseno. 
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Conclusiones y recomendaciones. 

RECOMENDACIONES 

Las tablas que se muestran en el Capitulo III son el origen de 

los cálculos, aunque ya no son aplicadas, debido a que se han 

desarrollado nuevas formas de hacer dichos cálculos, estos 

actualmente los podemos realizar por medio de computadoras, 

calculadoras, programas especializados, etc. 

Para calcular la compresibilidad y la viscosidad se recomienda 

el empleo de los nuevos métodos; entre estos podemos encontrar, 

para la viscosidad la correlación de Lee y Eakln, Starling y 

Elllngton; la correlación generalizada de Lee, Starllng, Donar y 

Eilington, asf como una correlación gráfica de González y Lee; 

entre otras. 

Para el cálculo del factor de compresibilidad se recomiendan 

las correlaciones y las ecuaciones de estado; entre las primeras 

tenemos la de B. Roblnsón y M. Dranchuk, también con tamos 

Standlng-Katz entre otras; en las ecuaciones de estado están la de 

Van Der Waals, Peng-Roblnsón, etc. 

Debe señalarse que en el capitulo VIII para la solución del 

problema se recomienda el uso de computadoras, calculadoras 

programables o algún software comercial, ya que es Iterativo. 
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Nomenclatura. 

NOMENCLATURA. 

Slmbolo. 

A 
A 
B 

Ca 
d 
d 
de 
de 
di 
di 
do 
dp 
E 
e 
E 
f 
f 

Fa 

g 
h 
1 
1 

IHP 

K 
k 
K 
L 

Lam 

Lat 

Descripción. 

Sección transversal de la tuberla. 
Constante numérica. 
Constante de los gases. 
Constante termodinámico para el aire. 
Diámetro. 
Diámetro Interno de la tuberla. 
Diámetro exterior. 
Diámetro equivalente. 
Diámetro Interior. 
Longitud de la tuberla. 
Diámetro Interior de Ja linea original. 
Diámetro Interior de Ja linea paralela. 
Coeficiente para ajuste de Ja fórmula. 
Espesor de la pared de la tuberla. 
Factor empírico de cada operador. 
Coeficiente de fricción. 
Fatlaa del acero. 
Factor de elevación de la fase liquida en los 
valles. 
Aceleración debida a la gravedad. 
Altura media de las cimas. 
Número de componentes. 
Interés anual. 
Potencia Indicada (potencia con Ja eficiencia 
Incluida). 
Constante numérica. 
(1/Z)112 factor de supercompresibllídad. 
Relación de Jos pesos de gas y liquido. 
Longitud de Ja tuberla. 
Longitud de una sola linea equivalente a una 
milla de la sección en paralelo. 
Longitud de una sola linea equivalente a todo el 
sistema. 
Longitud desde Ja entrada a Ja salida. 
peso molecular. 
Gasto (en unidades de peso) del gas. 
Plazo de amortización. 
Número de cimas. 
Presión absoluta. 
Presión de entrada. 
Presión de salida. 

Unidades. 

ple2 

dimensional 

pg 
pg 
pg 
pg 
pg 
ple 
pg 
pg 

pg 

lb/pg2 

ple/seg2 

Ples 

% 

HP 

millas 

mlllas 

mlllas 
millas 

lb/seg 
Anos 

Jb/ple 2 

lb/pg 2 

lb/pg 2 
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Símbolo. 

P• 
Pd 

per 
Pm 

Pmax 
PPc o Ppc 

PPR-1 O Ppr 
Ple OTpc 

pt,..,oTpr 
a 
r 

RGA 
Rg 
R1 
s 
s. 
T 
T• 

Tsuc 
u 
u, 
V 
V 
V 

Vdp 
V1 
v. 
w 
w 

w. 
w, 

Wt 

X 

X 

y 
Zm 
y 
µ 
u 
cr 

.0.prg(H) 
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Nomenclatura. 

Descripción. 

Presión base. 
Presión de descarga. 
Perímetro de la tubería. 
Presión media. 
Presión máxima. 
Presión pseudocrftica. 
Presión pseudoreducida. 
Temperatura pseudocrftlca. 
Temperatura pseudoreducida. 
Volumen de gas en movimiento. 
Razón de depreciación. 
Relación gas-líquido. 
Número de Reynolds del gas. 
Número de Reynolds del líquído. 
Pendiente de la línea recta. 
Solubilidad del gas en el llquído. 
Temperatura. 
Temperatura base. 
Temperatura en la sección. 
Velocidad del flujo. 
Velocidad Inicial del gas. 
Volumen específico. 
Velocidad del fluido. 
Velocidad. 
Cambio en la energía presión-volumen. 
Valor inicial de objeto. 
Valor del objeto al cabo de (n) anos de uso. 
Peso especifico del aire (o del gas). 
Peso unitario de la tubería. 
Trabajo mecánico efectuado y recibido, debido a la 
expansión sufrida al pasar desde la entrada a la salida. 
Trabajo mecánico, realizado para vencer la 
resistencia opuesta por la fricción entre la salida 
y la entrada. 
Energía dlsípada en forma de calor en el sistema 
por lrreverslbílidad. 
Energía potencial de la libra de fluido debida a 
su posición. 
Parte de la longitud de la línea original que se va 
a conectar en paralelo. 
Fraccíón molecular. 
Factor de desvíaclón. 
Peso especifico. 
Viscosidad absoluta del gas. 
Víscosldad cinemática. 
Tensión superficial del lfquldo. 
Caída de presión en dos fases calculada para 
tubería horizontal. 

Unidades. 

lb/pg2 

lb/pg 2 

pie 
Lb/pg 2 

Lb/pg 2 

Lb/pg2 

ºR 

píe3/hora 

Píe3/bl 

ºF 
ºF absolutos 

ºR 
píes/seg 
píes/seg 
ple3/lb 
píe/seg 
pie/seg 

lb/ple 

ple 

porcentaje 

promedio 
lb/ple3 

lb/ple-seg 

dinas/cm 
lb/pg 2 



Nomenclatura. 

Símbolo. Descripción. 

.t.p 10¡M¡ Calda de presión en dos fases calculada para 
duetos en terreno montañoso. 

~ 
0 

Peso especfficos del gas. 

~ 
1 

Peso especfflcos del líquido. 

6 Densidad relativa del gas. 

Unidades . 

lb/pg2 

lb/ple3 

lb/ple3 

aire= 1.00 
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