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Resumen

Con la creciente inversion que se esta llevando a cabo en nuestro pais para exploracion,
incorporacion de reservas y explotacion de hidrocarburos, se prevé un incremento en las
redes de transporte de hidrocarburos, asi como reutilizar aquellas que se encuentran fuera

de operacién por agotamiento de campos.

El gas natural en cualquiera de sus etapas de produccién, transporte, recoleccién y
consumo, se transporta mediante sistemas de tuberias que varian en diametro y longitud.
El manejo 6ptimo de la corriente de gas natural requiere que se conozcan los fendmenos
fisicos que se presentan durante el flujo, asi como las ecuaciones que describen su

comportamiento.

Los sistemas de tuberias son sometidos a diversos ambientes, lo cual, debe ser
considerado durante su dimensionamiento para manejar el flujo de gas a las condiciones
de operacion. Algunos de los factores que deben tomarse en cuenta para el disefio de
sistemas de tuberias para transporte de gas son: la composicioén y volumen de gas, longitud
del sistema y tipo de terreno que cruzara, la diferencia de presiones en la entrada y salida
del sistema, asi como la elevacién maxima de los diferentes puntos del sistema. Ademas,
el flujo de gas natural requiere el uso de compresores que proporcionen la energia que le

permita recorrer grandes distancias hasta los puntos de venta o almacenamiento.

En el presente trabajo se abordan los fundamentos del flujo de gas tanto horizontal como
vertical, mostrando algunos de los modelos que sirven para describir su comportamiento.
Se muestran los efectos generados por cambios de elevacion del terreno y se estudia el
flujo de gas a través de orificios. Posteriormente se presentan arreglos de sistemas y
dimensionamiento de tuberias, finalizando con el célculo de la potencia requerida para la

compresion del gas.




En el primer capitulo se estudian los conceptos y fundamentos sobre el flujo de gas natural,
como lo son los estados y regimenes de flujo, numero de Reynolds, factor de
compresibilidad del gas, viscosidad del gas, flujo laminar y completamente turbulento, entre
otros. Se abordan también conceptos fundamentales sobre el flujo de gas natural a través
de tuberias, como lo son la rugosidad de la tuberia, la velocidad y la presion maximas de

operacién para un sistema de transporte de gas.

En el segundo capitulo se estudian las ecuaciones para flujo horizontal, vertical e inclinado
de gas natural. También se desarrollan las ecuaciones que se utilizan para realizar los
calculos de presién de fondo fluyendo y presion estatica de fondo para pozos productores
de gas natural. Se estudian también los conceptos de eficiencia de tuberias y presién
promedio en tuberias. Finalizando con la explicacion del flujo de gas natural a través de

espacio anular.

En el tercer capitulo se explica como se realizan los calculos de gasto y presién en sistemas
de tuberias que presentan constantes cambios de inclinacién en su trayecto, ademas del

flujo de gas natural a través de estranguladores.

El cuarto capitulo trata sobre sistemas de tuberias con arreglos complejos, como pueden
ser en serie, en paralelo y en ciclo. Ademas del calculo del perfil de temperatura del sistema

de transporte de gas.

El quinto capitulo trata sobre el dimensionamiento de tuberias para transportar gas natural,
utilizando los principios y ecuaciones desarrollados en los capitulos anteriores. Por ultimo,
el sexto capitulo estudia los métodos analitico y por diagrmas de Mollier que se utilizan para

calcular la energia requerida para comprimir una corriente de gas natural.

Para finalizar, se anexa un apéndice que contiene ejemplos en los que se muestra cémo se

utilizan las ecuaciones y los métodos desarrollados en este documento.
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INTRODUCCION

Las tuberias son el medio utilizado para la produccion y transporte de fluidos; su fabricacion,
instalacion y mantenimiento son relativamente econdémicos, y permiten el manejo de
grandes volumenes de fluido a través de largas distancias. Su tiempo de vida util puede
llegar a ser practicamente infinito si el disefio es adecuado para los fluidos que transportara.
A pesar de que la inversion de capital inicial para su construccién es alta, los costos

requeridos para su operacion y mantenimiento son relativamente bajos.

Un sistema de tuberias puede manejar un amplio rango de gastos, garantizando el flujo
bajo cualquier condicion ambiental. No existen derrames ni otras pérdidas durante el
manejo de los fluidos, a no ser que lo ductos presenten fugas o dafos, los cuales pueden

ser facilmente localizados y reparados en tuberias superficiales.

El transporte de gas en sistemas de tuberias involucra flujo horizontal, vertical, inclinado y
a través de restricciones. Las restricciones son principalmente estranguladores, los cuales

se utilizan para el control de los fluidos del pozo.

Los ingenieros dedicados al disefio de sistemas de transporte y recoleccion de gas deben
considerar muchos factores, incluyendo la naturaleza y caracteristicas del gas, el volumen
transportado, la longitud de la linea, el tipo de terreno que atravesara y la maxima elevacion

de la trayectoria.

Los factores mencionados anteriormente deben ser conocidos y estudiados
cuidadosamente, al igual que los principios fisicos que determinan el comportamiento del

flujo de gas.
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OBJETIVO

El objetivo del presente trabajo es el de apoyar al estudiante con la comprension del tema
de flujo de gas a través de tuberias. Explicando el fundamento tedrico de las ecuaciones
mas utilizadas en el transporte de gas natural, asi como mostrar el desarrollo de las
ecuaciones y forma en que algunas de ellas se utilizan para resolver un problema practico.
Ademas de mostrar algunas comparaciones de los resultados que se obtiene entre las

ecuaciones y los métodos de calculo que se desarrollan en este documento.
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CAPITULO 1

FUNDAMENTOS DEL FLUJO DE GAS

Para lograr el transporte eficiente de gas natural es necesario conocer los principios fisicos
y termodinamicos relacionados al flujo, ya que estos se encuentran involucrados en la
tecnologia y herramientas utilizadas para el disefio y operacion de sistemas de transporte
de gas natural. Ademas, es necesario conocer las propiedades del fluido y caracteristicas
del flujo para saber como se ven afectadas por las distintas condiciones que se presentan

en el sistema de transporte (Sanjay, 1987).
1.1 ESTADOS DE FLUJO

Los estados de flujo estan definidos por los cambios que experimenta un fluido en sus
propiedades especificas a lo largo de su trayectoria de flujo, dichos cambios dependen de
las variaciones de la presion en funcion del tiempo. Los tres estados de flujo de fluidos son:

flujo estacionario, pseudoestacionario y transitorio.

1. Flujo estacionario: ocurre cuando no es posible que un fluido se expanda bajo las
condiciones de presion existentes, observandose un estado de flujo permanente que
no varia con respecto del tiempo, y bajo el cual no cambian las propiedades

especificas del fluido.

2. Flujo pseudoestacionario: ocurre cuando la presion varia de manera constante y

uniforme, comportandose como una funcién lineal del tiempo.

3. Flujo transitorio: ocurre cuando la variacién de la presion provoca cambios en las

propiedades de los fluidos, observandose un estado que depende del tiempo.




1.2 BALANCE DE ENERGIA

Todas las ecuaciones que se utilizan para el disefio de sistemas de transmicién de gas se

fundamentan en el siguiente balance de energia:

Cambio en la energia interna + cambio en la energia cinética + cambio en la energia
potencial + trabajo realizado por el fluido + energia calorifica agregada al fluido — trabajo

ejercido por el fluido sobre los alrededores = 0,

el cual se determina en estado de flujo estacionario (las propiedades de flujo no cambian a

lo largo de su trayectoria) de la siguiente manera:

2
du+d<zvg>+idz+d(PV)+dQ—de=o, ................. (1.1)
(5 (5

donde:

P ies lb
U= energia interna [u]

v = velocidad del flujo [iij],

z = elevacion por encima de un nivel dado [pie],

_ . Ibf
P = presién [piesz],

V = volumen de una unidad de masa del fluido [pl;ej],

_ . pies lbf
Q = calor agregado al fluido [ b ],
W = trabajo hecho por el fluido sobre los alrededores [pif;;bf],

pies
H

g = aceleracion de la gravedad [Segz

.7 . m
gc = factor de conversién relacionando con masa y peso, F = g—g *,
c

*En unidades del sistema internacional; 1N = (1kg)(9.8 m/seg?)/g., con g. = 9.8 inr; = 1%. En unidades

lbm pies

inglesas; 1lbf = (11bm)(32.17 pies/seg?)/g., con g, = 32.17 1bf seq”"




La Ecuacion 1.1 representa el balance de energia general para estado de flujo
estacionario; el cual puede ser manipulado, agregando o eliminando los términos de

energia que se requieran, para adaptarlo a cada caso especifico (Sanjay, 1987).

Una de las consideraciones mas importantes del flujo, es la de las pérdidas de energia por
friccion. Para considerar estas pérdidas dentro del balance general de energia se necesita
utilizar las variables termodinamicas de entalpia y entropia, y expresarlas en terminos de
pérdidas en la energia de presion. Considerando que el cambio en la entalpia del sistema

es igual a la suma de los cambios en la energia interna y la energia de presién:
dU + d(PV) = dH,

si ademas se considera que el cambio en la entalpia es igual al cambio en la entropia

multiplicado por la temperatura mas el cambio en la presion multiplicado por el volumen:
dH =TdS +VdP,

donde:

H = entalpia especifica del fluido [—pile;;bf]

T = temperatura [°R],

S = entropia especifica del fluido [—pile;;bf]

Sustituyendo los términos de entalpia y entropia en la Ecuacion 1.1 se escribe como:

dv? g
TdS+VdP+2 +—dz+dQ—dW; =0,

9c  Yc

donde, para un proceso ideal, el cambio en la entropia es igual al calor cedido por el fluido
. . dQ . .
e inversamente proporcional a su temperatura dS = — Sin embargo, como ningun
proceso es ideal o reversible, el cambio en la entropia siempre sera mayor a la razén
anterior dS > — 70 (Sanjay, 1987). Agregando el término de pérdidas de energia por friccion

al cambio en la entropia:




TdS = —dQ + dW,,

donde:

W, = trabajo perdido debido a la friccion [pile;;bf]

Utilizando la expresién anterior en la Ecuacion 1.1:

v? g
VdP + d —d AW, e —dWr =0, .ovviiiiiiiiiinnnn, .
+ <2gc>+gc Z+ f f (

al despreciar el trabajo ejercido por el fluido W, y multiplicando todo por la densidad del

fluido p:

2

29,

dP+pd< >+g£pdz+depf=0. ......................
C

Todos los términos en la Ecuacién 1.3 tienen unidades de presion. La Ecuacion 1.3 puede

escribirse como:

172

29c

AP + pA +£p£lz+pAWpf=0,
Cc

Av?
+ 9 pAz+ AP =0, e (1.4)
29:  9c

AP +p

donde el término APy representa la caida de presion debida a la friccion. Sin importar cuales
sean las condiciones de transporte, siempre se presentaran pérdidas de energia por la

friccion generada en el flujo. Siendo este un factor muy importante a considerar en el disefio




de sistemas de transporte de gas, ya que las caidas de presion por friccion son de magnitud
considerable (alrededor de 100 [psia]) (Ikoku, 1992).

1.3 REGIMENES DE FLUJO PARA UNA SOLA FASE Y NUMERO DE REYNOLDS

Existen cuatro tipos de flujo monofasico: laminar, critico, de transicién y turbulento. Estos
cuatro tipos de flujo estan representados graficamente por el diagrama de Moody (Figura
1.1).
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Figura 1.1 Diagrama de Moody de factor de friccion para flujo en tuberias (Sanjay,
1987).

En la Figura 1.1 se representan los cuatro regimenes de flujo, relacionando el factor de
friccion, el numero de Reynolds y la rugosidad de la tuberia. En sistemas de alta presién en
el gas (>1000 [psia]) y un alto o moderado gasto de flujo (>50 [mpcd@c.e.]) se puede
encontrar alguna de las siguientes situaciones: flujo completamente turbulento, cuando se
tiene una tuberia rugosa, o flujo parcialmente turbulento, cuando se tiene una tuberia lisa
(Sanjay, 1987).

El numero de Reynolds es una razén adimensional dada por la proporcién que existe entre
las fuerzas de inercia y las fuerzas viscosas del flujo, la cual determina el tipo de régimen
de flujo que dominara la corriente (Beggs, 1984). El numero de Reynolds esta definido

como:




donde:

d; = diametro interno del conducto a través del cual el fluido esta fluyendo [pies],
v = velocidad del fluido [@],
seg

p = densidad del fluido [;:Z;]’

u = viscosidad del fluido [cp].
La aplicacion de la Ecuacion 1.5 se puede ver en el ejemplo A.1.5.2 del anexo A.

Para numeros de Reynolds menores a 2,000 el comportamiento del flujo depende

mayormente de su viscosidad y el flujo sera estacionario, viscoso o laminar.

Para niumeros de Reynolds mayores a 4,000 el comportamiento del fluido no depende

completamente de su viscosidad, por lo cual el flujo es turbulento o no estacionario.

Para numeros de Reynolds entre 2,000 y 4,000 el flujo se encuentra en la region de

transicion, siendo parte laminar y parte turbulento.

Cuando se trata de secciones transversales no circulares, en vez de d; se utiliza un diametro

equivalente, d,,, definido como cuatro veces el radio hidraulico Ry,:

eqr

deg = 4Ry, = 4

( area de flujo )
perimetro humedo/

Por ejemplo, para un conducto de flujo con una seccién transversal cuadrada (como el que

se muestra en la Figura 1.2):




Figura 1.2 Conducto de seccidn transversal cuadrada.
A, = a?= Area transversal de flujo,
4a = Perimetro mojado,

asi, el diametro equivalente estara dado por:

dog = 4(%) =
ea = *\4q) =Y

para comprobar la validez del diametro equivalente se utilizara el caso de una tuberia con

un area transversal circular de diametro interno d;:
A, = a? = nnd;* /4= Area transversal de flujo,
nd; = Perimetro mojado,

asi:

doy = 4(™0) Z g
eq = 47le' -

El nimero de Reynolds debe ser un factor adimencional, por lo que todas las unidades que
se empleen en su calculo deben ser consistentes y deben utilizarse en términos de un

mismo sistema de unidades. Por ejemplo, utilizando el sistema inglés, el diametro d; debe

utilizarse en [pies], v en [%j], pen [plfeT;] y 1 en [

lbm
pies seg

]. Frecuentemente, la viscosidad

. . . . . Ilbm
dinamica del fluido u, se expresa en centipoises [cp], que puede convertirse en [piesseg]

con el siguiente factor de conversion: 1[cp] = 6.7197x10~* [pl,Z—Teg], obteniendo:




_ d;vp
¢ T 67197 x 104

d;vp
Re = 14887 ............................... (17)

Definiendo al numero de Reynolds para el caso del flujo de gases se necesita hacer la
siguiente consideracion: el gasto de flujo volumétrico de gas es comunmente expresado en
[mpcd@c.e.] (miles de pies cubicos por dia medidos a condiciones estandar). Este gasto

esta dado a condiciones de presion [psia] y temperatura [°R] estandar, y para convertirlo a

. 2 - lbm P s
flujo masico m en [E] con la siguiente relacion:

(1,000q.,)MP,,
(24)(3,600)Z,RT,, ’

m=A,vp =
entonces:

(3.1243 X 1072)(qce) Vg Pee
TCE '

Avp =
donde:
A; = area transversal de flujo [pies?],

M = peso molecular del gas,

pies3]
H

qce = gasto volumétrico de gas a condiciones estandar [ seg

psia pies3]

R = constante de los gases = 10.732 [ bmol°R |’

P.., = presion a condiciones estandar [psia],
T,.. = temperatura a condiciones estandar [°R],
Z.e = factor de compresibilidad del gas a condiones estandar (Z., = 1),

Yg = gravedad especifica del gas (aire = 1),




v = velocidad del fluido [iij],

p = densidad del fluido [;Z;].

donde el producto vp, para una tuberia circular de diametro interno d; [pies], estara dado
por:

(4)(3.1243 X 1072)qee ¥y Pre
vp =
p Tceﬂdiz

)

(39780 X 1072)qceYg Pre

v
P Tcedi2

sustituyendo vp en la Ecuacion 1.7:

d;(3.978 X 1072)qce ¥y Pre
" Teedi*(ny X 6.7197 x 10-%)

entonces:

o — 59.1991.0Vy Pre |
Tcediﬂg

El diametro comunmente se expresa en pulgadas, por lo que el numero de Reynolds se

define como:

_ 710.39qce¥Pee

Re=————F—"—. . 1.8
Tcediﬂg ( )

El valor del factor 710.39 [%] ya esta dado para algunas condiciones estandar comunes,

como se muestran en la Tabla 1.1:




Tabla 1.1 Factor 710.39 [P../T.e] para condiciones estandar (Sanjay, 1987).

Pce [psia] Tce [°R] Factor

144  520(60°F) 19.672
14.65  520(60°F) 20.014
14.73  520(60°F) 20.123
15.025  520(60°F) 20.526

A partir de los datos mostrados en la Tabla 1.1 se observa que el valor del factor se
aproxima a 20 para diferentes condiciones, por lo cual, para aplicaciones practicas se
utilizara este valor (Ikoku, 1992). Por lo tanto, el numero de Reynolds para un diametro en

pulgadas y a condiciones estandar de temperatura y presion sera:

_ ZOQCeyg

Re
diﬂg

donde q.. esta dado en [mpcd@c.e.]y u, en [cp], y d; esta en [pg]. La aplicacion de la

ecuacion 1.9 se puede ver en diferentes ejercicios del anexo A

Otra forma de calcular el numero de Reynolds es en unidades inglesas con la siguiente

ecuacion (Katz, 1959):

P
Re = 0.0004778 (ﬁ) (yg q“) e, (1.10)
Tee diﬂg

La aplicacion de la Ecuacion 1.10 se puede observar en el ejercicio A.1.3.1 del Anexo A.

El régimen de flujo se relaciona con el numero de Reynolds como se muestra en la Tabla
1.2:
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Tabla 1.2 Relacién entre régimen de flujo y numero de Reynolds (Sanjay, 1987).

Tipo de flujo Re, tuberias lisas

Laminar (o viscoso) <2,000

Critico 2,000-3,000

Transicién (o intermedio) 3,000-4,000

Turbulento >4.,000

Algunos autores identifican flujo laminar para numeros de Reynolds menores a 2,000 o
2,100 vy flujo turbulento para valores mayores a éstos. También consideran que entre flujo
laminar y flujo turbulento existe una region de transicion, para la cual no existen

correlaciones de caidas de presion (Sanjay, 1987).

1.4 RUGOSIDAD DE LA TUBERIA

La rugosidad de la tuberia es un factor que influye directamente en la friccion que se genera
en el flujo, debido al rose que existe entre las capas externas del flujo y la superficie de la
tuberia. Sin embargo, la rugosidad de la tuberia esta sujeta a cambios constantes, ya que
al estar expuesta a la corriente de fluidos se puede erosionar o corroer la superficie que
esta en contacto con el flujo, incrementando o decreciendo el valor de rugosidad. La
rugosidad de la tuberia no puede ser medida directamente, por lo que se define una
rugosidad absoluta (¢), que se mide como un equivalente en granos de arena compactada
que proveen el mismo gradiente de presion que la superficie de la tuberia. Por lo anterior,
hacer una estimacion de la rugosidad resulta complicado. Lo que se hace es una estimacién
de la rugosidad absoluta por medio del factor de friccion, comparandolo con el factor de
friccion dado por el diagrama de Moody. Cuando no se tiene el dato de rugosidad, se puede
asignar un valor de e = 0.0006 [pg] para una buena estimacion. En la Tabla 1.3.1 y la Tabla
1.3.2 se muestran algunos valores tipicos de rugosidad para diferentes materiales (Sanjay,
1987).
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Tabla 1.3.1 Valores tipicos de rugosidad (Sanjay, 1987).

Tipo de tuberia € [pgl

Tubo estirado (cobre, latén, plomo, vidrio) 0.00006
Tuberia de aluminio 0.0002
Forrado de plastico o arenado 0.0002-0.0003
Acero comercial o forjado de hierro 0.0018
Asfaltada con hierro fundido 0.0048
Hierro galvanizado 0.006
Hierro fundido 0.0102
Forrado de cemento 0.012-0.12
Acero remachado 0.036-0.36

Tabla 1.3.2 Rugosidad segun la antiguedad de la tuberia (Sanjay,1987).

Tuberia nueva 0.0005 - 0.0007

12 meses de antigiiédad 0.00150

24 meses de antigiiédad 0.00175
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1.5 FACTOR DE FRICCION

La viscosidad del fluido y la rugosidad de las paredes de la tuberia generan un efecto de
friccion en la corriente de gas, provocando que parte de la energia de flujo se disipe en
forma de calor y reduciendo la presion de la corriente. Para calcular las pérdidas por friccion
se realiza una aproximacion experimental por medio de correlaciones que estan en funciéon

de las variables tipicas de flujo (Ikoku, 1992).

Asi, el factor de friccion f* es definido como la relacion entre el esfuerzo de corte o cizalla
en la interfase solido-liquido y la energia cinética del fluido por unidad de volumen. Para un

flujo en estado estacionario a través de una tuberia, ésto resulta en la ecuacion de Fanning:

Lpv?
gcdi ’

AP, = 2f

donde:
d; = diametro interno de la tuberia [pies],
APy = caida de presion por friccion [psi],

L = longitud de la tuberia [pies],

p= densidad de fluldo [;5)31:3]’

v = velocidad del flujo [%ZS],

Ilbm pies]

gc = factor de conversion = 32.17 [lbf veg?)’

El factor de friccion f* es llamado factor de friccion de Fanning. Usualmente se utiliza el
factor de friccion de Moody (también llamado Blasius, o Darcy-Weisbach), igual a 4f". En

términos del factor de friccion de Moody, f, la ecuacién de Fanning se ecribe como:
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Las caracteristicas del regimen de flujo presente se ven afectadas por el factor de friccion
y la rugosidad. Por lo cual, el factor de friccion es una funcién del nimero de Reynolds y de

la rugosidad relativa:

1.6 FLUJO LAMINAR EN UNA SOLA FASE

La caida de presiéon para flujo laminar esta dada por la relacion analitica de Hagen-
Poiseuille (1840):

ap, = 32 22K (1.13)
f gcdlz )  sesssmssesssssassssessssssssasnsas .
igualando las ecuaciones 1.12 y 1.13:
Lpv? Lvp
f =32

=3 ,
29.d; gcd;?

de la ecuacion anterior se observa que para un régimen de flujo laminar, el factor de friccién

es independiente de la rugosidad de la tuberia.
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1.7 FLUJO PARCIAL Y COMPLETAMENTE TURBULENTO EN UNA SOLA FASE

En flujo laminar el factor de friccion no depende de la rugosidad de la tuberia, sin embargo,
cuando se trata de flujo parcialmente turbulento, el factor de friccion es funcion tanto del
nuamero de Reynolds como de la rugosidad de la tuberia. Para flujo completamente

turbulento, el factor de friccion es ligeramente dependiente del niumero de Reynolds.

Al estudiar el flujo turbulento, se ha demostrado que la velocidad de la corriente y el
gradiente de presion estan directamente afectados por las caracteristicas de la pared de la
tuberia (Ikoku, 1992).

Algunas correlaciones que involucran el factor de friccion, el numero de Reynolds y la
rugosidad de la pared de la tuberia, consideran los regimenes de flujo intermedio y
parcialmente turbulento dentro de la categoria de flujo turbulento. A continuacién se

presentan algunas de ellas.
Para tuberias lisas:

Flujo intermedio (2,000 < Re < 4,000):

f=05676 Re 03192 ... (1.15)

Flujo parcialmente turbulento (3,000 < Re < 4,000):

R 0.5
£ =161og <0_%63> e, (1.16)

Flujo completamente turbulento (4,000 < Re):

Existen diferentes correlaciones que pueden ser aplicadas para tuberias con pared lisa,
cada una valida para diferentes rangos de numeros de Reynolds. La mas comun fue

presentada por Drew, Koo y Mcadams en 1930:
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Para 3,000 < Re < 3 x 10° (Drew, Koo, y McAdams, 1930):

£ =0.0056 + 0.5Re 032 ..., (1.18)

La aplicacion de la Ecuacion 1.18 se puede ver en el ejercicio A.1.5.2 del anexo A.

Otra correlacion es la desarrollada por Blasius para Re superiores a 10° es:

F=03164Re025 . ..., (1.19)

Para una corriente de flujo turbulento, que fluye a través de una tuberia rugosa, el factor de
friccion se ve afectado por la rugosidad relativa y el numero de Reynolds. Sin embargo,
cuando el espesor de la capa de flujo subyacente a la capa que se encuentra en contacto
con la tuberia es lo suficientemente grande, el comportamiento de flujo se aproxima al de
una tuberia lisa. Siendo el régimen de flujo de esta capa subyacente una funcién del nimero
de Reynolds (Sanjay, 1987).

La correlacion que se utiliza como base para muchas graficas de factor de friccion es la
propuesta por Colebrook y White en 1939, que puede utilizarse en tuberias suaves y para

flujo en la regién de transicion y completamente turbulento:

f05 = —2log (5= + 0'628) 1.20
= og 37d, T Refos)r e (1.20)
otra forma de expresar la ecuacion anterior es:
1 174 — 21 <26 4 18.7 ) 1.90.1
— =174 —-2log|— e .20.
Jr 8 di Ref ( )

La aplicacion de la Ecuaciéon 1.20.1 se puede ver en los ejercicios A.1.5.1 y A.1.5.2 del

anexo A.
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La forma iterativa de la ecuacion de Colebrook-White, donde se expresa como una relacion
entre el factor de fricciéon, el numero de Reynolds, la rugosidad de la tuberia y el diametro

interno de la tuberia, es la siguiente:

i__21 ( € +2.51)
\/7_ 8 37dl Re\/? ’

la ecuacion anterior es una funcién implicita de f. Sin embargo, el valor de f se puede

calcular de manera iterativa utilizando un reordenamiento de la ecuacion anterior:

2€ 18.7
fCalCulado =174 -2 10g d_ +—
l Re ;
fpropuesto

Generalmente 3 o 4 iteraciones son suficientes para obtener un valor de factor de friccion

correcto. La ecuacion anterior tiene dos variantes que se utilizan para tuberias lisas y para

tuberias rugosas:

Para tuberias suaves:

1 21 < 2.51 > Y

—=2log|l——=). ...

T ke 120
Para tuberias rugosas:

1 — 9] ( € )

\/7_ Og 37d1 T i iasassassaasassaseaaaaas (122)

Cuando se trabaja con tuberias rugosas, la ecuacion de Colebrook se expresa como:

f_0'5=—210g( € ) (1 23)
37dl ) aasassaassasasaaassasasasass .
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mientras que para tuberias lisas, la ecuacion de Colebrook se reduce a la Ecuacién 1.17.

Para obtener buenos resultados de factor de friccion en tuberias rugosas y bajo flujo

completamente turbulento se puede utilizar la siguiente correlacion (Nikuradse, 1933):

1 2€
— =174 —2log (—) ,

Vi 2

esta ecuacion puede aplicarse para numeros de Reynolds mayores a 4,000 y para valores

de rugosidad de tuberia mayores a 0.0001.

Por ultimo, otra correlacion que puede utilizarse para obtener el factor de friccion (que no

depende a su vez del factor de friccion) fue desarrollada por Jain en 1976.

~05 = 114 — £
f 1.14 — 2log +
d;

Esta ecuacion es aplicable para intervalos de 107° < §< 1072, y 5,000 < Re < 108, y

presenta errores menores al 1%, su aplicacion se puede ver en los ejercicios A.1.5.2 y
A.5.2.2 del anexo A.

En ocaciones resulta mas practico utilizar el diagrama de Moody para determinar el factor
de friccién que utilizar alguna de las correlaciones presentadas, sin embargo, dependiendo

de la presicion que se requiera en el calculo, se debe elegir el método mas conveniente.
1.8 MAXIMA PRESION DE OPERACION EN TUBERIAS

Comunmente se busca tener una alta presiéon de operacion para obtener el maximo
rendimiento posible, y esa alta presion debe manejarse adecuadamente. Sin embargo, esto
se ve limitado por el maximo esfuerzo que la tuberia puede soportar. La maxima presion
interna de trabajo permitida puede determinarse utilizando la siguiente especificacion
(American National Standars Institute, 1976) (Sanjay, 1987):
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2(t — ¢)sE
Pmax _ m ) esssssssssssassasssssasas (1.25)

donde:

Ppax = maxima presion interna permisible [psia],

t = espesor de la tuberia [pg],

¢ = suma de caracteristicas mecanicas: profundidad de la rosca y la ranura [pg],

s = esfuerzo permitido (minimo limite de elasticidad) para el material de la tuberia [psi],

E = factor de longitud de la junta de la soldadura (anomalia debida a la soldadura) igual a
1 para tuberias con costura, 0.8 para fusion de soldadura y espiral soldada, y 0.6 para tuberias

de extremo soldado [pg],
d, = diametro externo de la tuberia [pg],

Y = factor de reduccion de potencia por temperatura, = 0.4 arriba de 900 [°F], 0.5 para

950 [°F] y 0.7 para 1,000 [°F] y mayores.

La aplicacion de la Ecuacion 1.25 se puede observar en el ejercicio A.2.3.4 del anexo A.

1.9 MAXIMA VELOCIDAD DE FLUJO EN TUBERIAS

Pueden presentarse problemas de erosion en la tuberia cuando se maneja una corriente

de gas con una velocidad de flujo mayor a 70 [ﬂj]. Sin embargo, no es tan sencillo estimar

se
la velocidad a la cual se presentara la erosion, ya que también depende de la cantidad y
forma de las particulas sélidas que contenga la corriente de gas. Para obtener una
aproximacion de la velocidad a la cual se presentara este problema, se utiliza la siguiente

expresion (Beggs, 1984).
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donde:

. .y ies
v, = velocidad de erosion [ieg],

p = densidad del fluido [;Z;]’

C = constante de velocidad, que tiene un valor entre 75 y 150.

Aplicando esta ecuacion a un flujo de gas, la densidad del gas sera p = % y la constante

C toma el valor de 100 (Beggs,1984).:

100 100(ZRT)°>
Ve = 05 — 05’
PM 28.97P
(ZRT) ( Yo)

donde y, es la gravedad especifica del gas (aire = 1).

La velocidad del flujo de gas en cualquier punto de la tuberia puede obtenerse con la

siguiente ecuacion:

P\ (ZT
v; = 2.122 3¢ (ﬁ) (—) :
d TCE

i

donde:

v; = velocidad de flujo del gas en el punto i [I;LES],

Z = factor de compresibilidad del gas.

El factor de compresibilidad, la presion y la temperatura se encuentran en el punto de
medicién, ya sea a la entrada o a la salida del sistema. La aplicacion de la Ecuacién 1.27

se puede observar en el ejercicio A.1.9.1 del anexo A.

También es posible obtener el gasto de flujo al cual ocurrira la erosioén, (g.).., medido a

condiciones estandar, con la siguiente expresion:
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100(PR)%5

edce = |7 05
T (28.97y,21)™°

(Tce) ndiz
P.. 4 )’

donde:

p . .. ies3
(ge)ce = gasto de gas al cual comienza la erosion [pseg @c.e. ],

d; = didametro interno de la tuberia [pies],
P = presién de flujo [psia],
T = temperatura de flujo [°R],

psia pies3]

R = constante de los gases = 10.732 [ bmol°R |’

Z = factor de compresibilidad del gas a determinada presion y temperatura.

Utilizando P., = 14.73 [psia], T.. = 520 [°R], d; [pg] Y (qe)ce [mpcd@c.e.], se obtiene la

ecuacion de gasto en sistema inglés:

0.5
) e, (1.28)

La aplicacion de la Ecuacion 1.28 se puede observar en el ejercicio A.1.9.2 del anexo A.

P
(Qe)ce = 1’012'435di2 <ZTyg

1.10 FACTOR DE COMPRESIBILIDAD DEL GAS

El gas natural se comporta como un gas real, a pesar de mantener un flujo sin cambios de
fase su comportamiento no es el de un gas ideal. Para considerarlo como tal en los calculos,
se utiliza el factor de compresibilidad del gas o factor de desviacién de su comportamiento

ideal.

Este factor puede ser calculado con diferentes correlaciones que se basan en el concepto
de los estados correspondientes. De acuerdo a la ley de los estados correspondientes de

Van der Waals (1873), las caracteristicas fisicas de una sustancia son una funcién de
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proximidad relativa al punto critico (punto en que las propiedades especificas de los tres
estados de la sustancia son iguales), siendo la desviacién del comportamiento ideal de los

gases igual si se encuentran en el mismo estado relativo de su estado critico (Katz, 1959).

Las propiedades reducidas de temperatura y presion de un gas son las que determinan la
desviaciéon de su comportamiento ideal. Cuando se trata de mezclas de gases las
propiedades reducidas se denominan pseudoreducidas. La ley de los estados

correspondientes es mas adecuada para sustancias con estructuras moleculares similares.

Una de las correlaciones que pueden utilizarce para calcular el factor de compresibilidad
del gas en funcion de las propiedades pseudoreducidas es la de Standing y Katz (1942).
Tanto las propiedades pseudoreducidas como el factor de compresibilidad de gas, son

términos necesarios dentro de los calculos de flujo de gas.

Para obtener las propiedades pseudoreducidas se utilizan las ecuaciones:

B = 1.2

pr Ppc’ .................................... (1.29)
y

T, = T ’

pr = Tpe s (1.30)
donde:

P = presion promedio del sistema [psia],

T = temperatura promedio del sistema [°R],
B, = presion pseudocritica del gas [psia],
T,c = temperatura pseudocritica del gas [°R].

La aplicacion de las ecuaciones 1.29 y 1.30 se puede observar en direntes ejercicios del

anexo A.

Por otra parte, las propiedades pseudocriticas pueden determinarse mediante la Figura

1.3, utilizando la gravedad especifica del gas para leer los valores de presion y temperatura
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pseudocriticas correspondientes. Una vez determinadas las propiedades pseudocriticas
pueden calcularse las propiedades pseudoreducidas utilizando las ecuaciones 1.29 y 1.30.
Por ultimo, con las propiedades pseudoreducidas se obtiene el factor de compresibilidad
correspondiente utilizando la grafica de Standing y Katz (Figura 1.4).
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Figura 1.3 Comportamiento de P,. y T,c con respecto a la gravedad especifica del
gas (Sutton, 1985).
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1.11 VISCOSIDAD DEL GAS

La viscocidad de un fluido es la medida de su resistencia al flujo, considerando la relacion
entre el esfuerzo cortante y el gasto cuando un fluido fluye entre dos placas paralelas, donde
una placa se mueve respecto a la otra para un gasto cualquiera. De este modo se encuentra

que el esfuerzo cortante es directamente proporcional al gasto.
O'xy x Qf

Donde la constante de proporcionalidad se define como la viscosidad del fluido:
Oxy = Uqf

La viscosidad se expresa comunmente en poises, centipoises ([cp]) y micropoises ([up]),
pero puede convertirse a diferentes unidades con las siguientes equivalencias (Beggs,
1984):

Ibf seg].

1 [poise] = 100 [cp] = 1000 [up] = 6.72x1072 [ pies?

—] = 2.09x1073 [
pies seg

La viscosidad del gas es dificil de medir experimentalmente, por lo cual, para motivos de
ingenieria se puede determinar por medio de correlaciones empiricas. Una de las

correlaciones mas aceptadas es la de Carr (1954).

El método de Carr consiste en lo siguiente: con la Figura 1.5 se obtiene la viscosidad a una
atmosfera de presion y su correspondiente correccion por contenido de gases no
hidrocarburos, esta viscosidad se obtiene en funcion de la temperatura y del peso molecular
o gravedad especifica del gas. La correccion para la presion se obtiene de la Figura 1.6 en

funcion de las propiedades pseudoreducidas (Beggs, 1984).

Una ves que se obtienen los valores de las figuras se utiliza la Ecuacién 1.31 para obtener
el valor de la viscosidad del gas, su aplicacion se puede ver en los ejercicios A.1.11.1y
A.5.2.2 del anexo A.
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Donde u es el valor obtenido de la Figura 1.5 y”i el obtenido de la Figura 1.6.
1

Gravedad especifica del gas (Aire = 1,000)
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Figura 1.5 Viscosidad de gases hidrocarburos con contenido de gases no
hidrocarburos a presion atmosférica (Beggs, 1984).
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Figura 1.6 Relacion de viscosidad contra temperatura pseudoreducida (Beggs,
1984).
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RESUMEN DEL CAPIiTULO 1

En este capitulo se abordaron los siguientes puntos:

Se menciond lo que son los estados de flujo y su relacion con el balance de energia
fundamental para el flujo de gas. Ademas del desarrollo tedrico de dicho balance, el cual se

establece que esta determinado para un estado de flujo estacionario.

Se hablo sobre los cuatro regimenes de flujo de un fluido y su relaciéon con el nUmero de
Reynolds, que se puede apreciar graficamente con el diagrama de Moody. Estos cuatro
regimenes de flujo son: laminar, critico, turbulento y el que se encuentra en la region de

transicion.

Se menciond lo que es la rugosidad de tuberias y su relacion con el factor de friccion,
ademas de sus efectos dentro del flujo de gas. Adicional a esto, se mencionaron los cuatro

regimenes de flujo y algunas de las ecuaciones que sirven para calcular el factor de friccion.

Se definieron la velocidad y la presidon maxima de operacién permitidas dentro de la tuberia,

que se determinan para obtener un alto rendimiento del flujo de gas sin generar desgaste.

Por ultimo se menciona brevemente lo que es el factor de compresibilidad o de desviacion
del comportamiento ideal del gas y la viscosidad del gas, ademas de la manera en que

pueden obtenerse y su importancia dentro de los calculos de flujo de gas natural.
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CAPITULO 2

FLUJO HORIZONTAL, VERTICAL E INCLINADO DE
GAS NATURAL

Para transportar gas natural a través de largas distancias por medio de tuberias es
necesario conocer las ecuaciones que permiten calcular la capacidad de flujo y el
requerimiento de presion. Existen diversas ecuaciones para realizar los calculos de flujo de
gas a través de tuberias. Cuando inici6 la industria del transporte del gas natural, las
presiones de operacion eran bajas (menores a 100 [psia]) y las ecuaciones utilizadas en el
disefio eran mas simples que las requeridas actualmente. Conforme las presiones de
operacion fueron incrementando, las ecuaciones fueron evolucionando para adaptarse a
los nuevos requerimientos. Una de las ecuaciones de flujo de gas natural comunmente
utilizada es la de Weymouth (1912), que se utiiza en sistemas con diametros pequefos,
menores a 15 [pg]. La ecuacion de Panhandle (1940) y la ecuacion modificada de
Panhandle (1956) suelen utilizarse en sistemas de transporte con diametros mayores
(Ikoku, 1984).

2.1 ECUACION GENERAL DE FLUJO DE GAS

Muchas de las ecuaciones para flujo de gas se han desarrollado a partir de un balance de

energia basico (Ecuacion 1.3).

dP + (—) dv? + (gi) pdz+pdWyr=0. ... 1.3
(5
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Para el desarrollo de la ecuacién general se hacen las siguientes consideraciones: el flujo
es horizontal, permanece en estado estacionario, el proceso es adiabatico e isotérmico y

con cambios de energia cinética despreciables, asi, el balance de energia se reduce a:

AP +pdWpr =0, oooovoveviieee 1.3.1

considerando que el término de pérdidas por friccion para un tramo dL de tuberia esta dado

por la Ecuaciéon 1.12:

fov?
depf = (m dL,

el balance de energia queda expresado como:

fpv2>
dP + AL =0. i, 1.3.2
<chdi

A partir de la ecuacion de los gases reales, se obtiene la densidad del gas, p,:

_PM
Ps = ZRT’

y la velocidad del gas, vy:

_ (ZTP“,) 4
Ug - qSC PTce T[dlz )

sustituyendo v, y p, en la Ecuacion 1.3.2:

_dp = ( f )(PM)<16q§eZZT2PCZE>dL
29.d;) \ZRT/)\ P2T%m2d;* ’

o bien:
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P 8fMTPZq?
—J—dP= f 5ccheJdL.
z Rﬂzdi gcTcze

Al considerarse como un proceso isotérmico, la temperatura T se comporta como un valor
constante (o independiente de la longitud). De no considerarse constante, la temperatura
cambiara en cada punto de la longitud. Sin embargo, puede utilizarse una temperatura
promedio, T,, para toda la tuberia; ésta podra tomarse como un valor constante y

proporcionara resultados confiables (Sanjay, 1987).

T, +T,
p T T (2.2)
y la temperatura media logaritmica:
T = L —T
P Ti\ e (2.3)
In (T_Z)

La aplicacion de la Ecuacién 2.2 se puede observar en los ejercicios A.2.8.2 y A.2.8.3 del
anexo A, mientras que para la Ecuacion 2.3 se puede observar en los ejercicios A.2.9.1y

A.2.9.2 del mismo anexo.

En ambas expresiones, las temperaturas T; y T, deben utilizarse como temperaturas
absolutas. Utilizar una temperatura promedio sirve para evitar una descripcion compleja de
la variacion de la temperatua a lo largo de la longitud de la tuberia, lo que es bastante
conveniente para simplificar los calculos. Del mismo modo, el factor de compresibilidad del
gas, Z, puede considerarse independiente de la temperatura y de la presion utilizando un
factor de compresibilidad promedio, Z,,, para simplificar también los procedimientos de
calculo. Realizando la integracion desde la longitud O hasta L y presiéon P, (en L =0) a P,

(en L = L), la Ecuacién 2.1 queda expresada como:

_ PZ2 - Pl2 _ (8)(28-97)Pc2e qgeVgZprfL
2 Rm?g.TZ d;° ’
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o bien:

(ot [ 2.4)
qce 46-9644PC26 ]/gZprfL e e .

En la Ecuacion 2.4 se puede utilizar cualquier sistema de unidades consistentes. Para el

psia pies?

sistema inglés q.. [mpcd@c.e.], P [psia], T [°R], L [pies], R = 10.732 [m] Y g =

lbm pies
Ibf seg?

32.17 [ ] sustituyendo en la Ecuacion 2.4 se vuelve:

1 5
2 —
103 - (10732 x 144)(32.17) (13) | /712 [(P2 = PD)d,5
3,600 x 24| ¢ 46.9644 P2 )| vz, T fL |’

asi:

0.5

Tee\ [(PE — P3)d;°
= 5.6353821 (ﬁ) [— e, (2.5)
Qee P/ | vyZpT,fL

donde:

qce = gasto de gas medido a condiciones estandar [mpcd@c.e.],
P., = presion a condiciones estandar [psia],

T.. = temperatura a condiciones estandar [°R],

P, = presién de entrada [psia],

P, = presion de salida [psial],

d; = diametro interno de la tuberia [pies],

Yg = gravedad especifica del gas (aire = 1),

T, = temperatura promedio de flujo [°R],
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Z, = factor de compresibilidad promedio del gas,
f = factor de friccién de Moody,
L = longitud de la tuberia [pies].

La Ecuacion 2.5 es conocida como la ecuacion general de flujo isotérmico de gas en estado
estacionario a través de tuberia horizontal. Esta ecuacion es atribuida a Weymouth (1912),

y en ella se fundamentan la gran mayoria de las ecuaciones de flujo de gas. Algunos autores
- 1195 . . -
nombran al término (};) de la ecuacion general como “factor de transmision”, que es tan

solo otra forma de nombrar al factor de friccion de esta ecuacion. A continuacion se
describen algunas de las implicaciones derivadas de las consideraciones hechas en el
desarrollo de la Ecuacion 2.5 (lkoku, 1984):

1. No se realiza trabajo mecanico: se asume que no se realiza trabajo mecanico, por
parte del gas o sobre el gas, entre los puntos en los cuales se mide la presion. Esta
condicién puede cumplirse poniendo estaciones de medicién de presion tal que no

se agregue energia mecanica (por bombas o compresores) entre ambos puntos.

2. Flujo en estado estacionario: esta suposicion es la mayor causa de discrepancia en
los calculos en tuberias, ya que dificiimente se cumple que la misma masa de gas
pase por cada seccion del sistema a cada intervalo de tiempo. Lo anterior se debe
a pulsaciones de la presién durante el flujo, acumulacion de liquidos en la tuberia,
variaciones en las condiciones de operacién, variaciones en los gatos de entrada

y/o salida, por mencionar algunos.

3. Flujo isotérmico: puede considerarse flujo isotérmico a una medicion promedio de
temperatura abosulta. Esto debido a que el calor derivado de la comprension es
rapidamente disipado a lo largo de la trayectoria de la corriente. Ademas, en
ocasiones se utilizan tuberias sepultadas, las cuales no se ven afectadas por las
variaciones de la temperatura atmosférica. Es por esto que la temperatura promedio

dada por la Ecuacién 2.2 o0 2.3 prové resultados satisfactorios.
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4. Cambios de energia cinética despreciables: el sistema de tuberias puede ser lo
suficientemente largo como para considerar los cambios en energia cinética
despreciables, en comparacion con cambios en la presion (para tuberias muy
largas). La suposicion se justifica para lineas comerciales, de distribucion o de

transporte.

5. Factor de compresibilidad promedio del gas: puede considerarse constante al factor
de compresibilidad y utilizarse una factor Z promedio. Esto puede justificarse si Z,

se calcula a la presion promedio obtenida por la Ecuacién 2.8.

6. Tuberia horizontal: en la practica, el flujo nunca es verdaderamente horizontal. Para
realizar ajustes en los calculos de flujo debido a cambios en la elevacion se utilizan
ciertos factores de correccion. Las ecuaciones desarrolladas para reportar cambios

en la elevaciéon seran discutidas mas adelante.

2.2 PRESION PROMEDIO EN TUBERIAS

Para un fluido incompresible, la presion promedio es simplemente el promedio aritmético

de la presion de entrada (P) y la presion de salida (P,):

P, +P,
p = 2 :

Para un gas esto no puede ser igual. Se necesita considerar una tuberia de extremos A-B,
para la cual, utilizando la Ecuacion 2.5, se puede derivar una formula simple que determine
la presion en cualquier punto i a lo largo de la tuberia, a una distancia fraccional x de la
salida a la entrada (Figura 2.1) (Sanjay, 1987). Para un gasto de flujo, q.., se cumplen las

dos siguientes relaciones:
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Lx L(1-x)
A B
x=0 L ©C x=1
Figura 2.1 Esquema para determinar la presiéon promedio de una tuberia de

transporte de gas (Sanjay, 1987).

0.5

T\ (P2 — P2)d;°
= 5. 21 (=) —X1TF ) 2.6
dce = 5.63538 (Em)< V7T L ) (2.6)
0.5
Tee\( (PZ—PHd;°
=5. 21 (=L i 2.7
e = 5.63538 (ﬂ)<m%ﬂwlﬂ—x) (2.7)

Igualando las Ecuaciones 2.6 y 2.7 (con la suposicion de que la diferencia de Z,, para dos

secciones de tuberia es despreciable) se obtiene:

ﬁ—ﬁ=ﬁ+%
x 1-x)"

poniendondo a P, en funcién de las presiones de entrada, salida y la seccioén x:

P = [P~ x(P? - PR]OS

Esta ultima expresion dara como resultado un perfil de presién como el que se muestra en
la Figura 2.2. En esta figura se aprecia que la presidon sera mayor en secciones mas
proximas a la entrada del sistema de tuberias y disminuira conforme la distancia vasya

incrementando a lo largo de la seccidén x.

P [psia]

-

0.0 - 1.0 x [millas]
Figura 2.2 Grafica de distancia contra presién para una tuberia que transporta gas

(Sanjay, 1987).
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Asi, la presion promedio estara dada por el area bajo la curva:

1 1
%=J1ym=Ju¥—ﬂﬁ—@m“m,
0 0

o bien:

P—2P+ Py
P33\t p+p,)’

expresando la ecuacién anterior de otro modo y multiplicando el numerador y denominador
por (P — P,):

P_2ﬁ+ag+ﬁ<a—5)
P3 P, +P, P, —P,)’
reduciendo:
2 (P} —P3
P, == ) e 2.8
p 3 <P12 _ P22 ( )
donde:

P, = presién promedio [psia],
P, = presién de entrada [psia],
P, = presion de salida [psia].

A partir de la presion promedio calculada con la Ecuaciéon 2.8 se calcula el factor de
compresibilidad promedio Z,. La aplicacion de la Ecuacion 2.8 se puede observar en

diferentes ejercicios del anexo A.
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2.3 ECUACIONES NO ITERATIVAS PARA FLUJO HORIZONTAL DE GAS

A partir de la ecuacion general de flujo (Ecuacion 2.5) se han desarrollado diferentes
ecuaciones donde el factor de friccion es diferente en cada una de ellas. Como ya se
menciono, los factores de friccion varian sobre un amplio rango de niumero de Reynolds y
de rugosidad de tuberia, por lo cual, ninguna de estas ecuaciones se puede aplicar a todos
los casos. En operaciones de campo, se utiliza la ecuacién que mejor se ajuste a las
condiciones de operacion, o también, suelen utilizarse versiones modificadas que se

ajustan a cada caso particular.
2.3.1 Ecuacion de Weymouth

Si se utilizara el factor de friccion de Moody en el balance de energia general, el calculo del
gasto tendria que realizarse por métodos iterativos. Para evitar esto, Weymouth (1912)
propuso un factor de friccion, el cual definié como funciéon del diametro interno de tuberia di
medido en pulgadas, en lugar de ser funcion de la rugosidad, del tipo de flujo y del gasto.

La expresion de factor de friccion de Moody es la siguiente:

al sustituir esta expresion del factor de friccion en la ecuacion general (Ecuacion 2.5) se

tiene:

16\ 05
Tce) (Plz _ Pzz)di?

= 31.5027 (— ,
Qce AN AN

asi se obtiene la ecuacion de Weymouth para flujo horizontal. A partir de un balance de
energia basico, en el cual unicamente se consideran dos puntos, el de entrada y el de
salida, ubicados a la misma altura. Esta ecuacion se utiliza comunmente para disefar
sistemas de transporte de gas con diametros menores a 15 [pg], ademas maximiza el

diametro de tuberia requerido para un gasto y una caida de presién dadas, (Sanjay, 1987).
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La aplicacién de la ecuacion 2.10 se presenta en los ejercicios A.2.3.1, A.2.3.3y A.2.3.4 del

anexo A.

La ecuacion

q o1 02 q

v v

Figura 2.3 Esquema de tuberia en que aplica la ecuacién general de
Weymouth (lkoku, 1992).

de Weymouth, al igual que su ecuacién general de flujo, tiene las siguientes

consideraciones:

o & 0N~

Los cambios de energia cinética son despreciables.

El flujo permanece en estado estacionario e isotérmico.

El flujo es horizontal.

No hay transferencia de calor por parte del gas o los alrededores.

El gas no realiza trabajo durante el flujo.

En la practica estas condiciones pueden no cumplirse, como se menciond al discutir la

ecuacion general de flujo.

2.3.2 Ecuacion de Panhandle (Panhandle A)

Esta ecuacion, también conocida como ecuacion de Panhandle A (1940), asume que el

factor de friccion depende unicamente del numero de Reynolds:

al sustituir f de la Ecuacion 2.11 en la Ecuacién 2.5:

asi:

| 56353821 (Tce) P2 — P2\*® (20q.0v,\ 7% d;2°
e = 0.0768)95 \P.,/ \ Z,T,L 1gd; Y95’

ce

37



0.53940 0.46060 , 2.61821
T 1.07881 P12 _ 22 1 d;
= 32.6491 (—) — —_—— e 212
Gce P.. ZprL 7z 0.07881 ( )

Hg
La Ecuacidn 2.12 es la ecuacién de Panhandle A (1940) y se utiliza principalmente en
tuberias de diametros grandes, entre 12 [pg] y 60 [pg], con altos gastos (mayores a
400 [mpcd@c.e.]) y presiones entre 800 [psia] y 1,500 [psia] (Beggs, 1984), en las cuales
el nimero de Reynolds varia entre 5x10° y 20x10° (Ikoku, 1992).

La aplicacion de la Ecuacion 2.12 se muestra en el ejercicio A.2.3.4 del anexo A.
2.3.3 Ecuacion de Panhandle modificada (Panhandle B)

La ecuacién modificada de Panhandle, también conocida como la ecuaciéon de Panhandle
B (1956), es frecuentemente utilizada en sistemas de tuberias de gran longitud, como
sistemas de transporte y de entrega. Esta asume que f es funcién del nimero de Reynolds

como se muestra:

0.00359
S RoBEERZZ s (2.13)
con este factor se obtiene la siguiente ecuacion de flujo:
0.510 0.490 2.530
Tee\ " <Pf - %) <1 ) d;
=109.364 (—) — . (214)
fee Pre Z,T,L ve) WSO

La ecuaciéon modificada de Panhandle suele utilizarse en sistemas de tuberias con
caracteristicas idénticas a aquellas en que se aplica la ecuacion de Panhandle A, a
diferencia que la ecuacion de Panhandle B es mas precisa para numeros de Reynolds entre

4 y 40 millones (Ikoku, 1992). Su aplicacién se muestra en el ejercicio A.2.3.4 del anexo A.
2.3.4 Ecuacién de Clinedinst

Esta ecuacion considera que el factor de compresibilidad del gas varia en cada punto de la

corriente (no utiliza un factor de compresibilidad Z promedio), por lo cual, el factor de
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compresibilidad en la integral f(g) dP depende de los cambios en la presion. Ademas

considera que el factor de friccion f depende del numero de Reynolds y de la rugosidad de

la tuberia, por lo que es un método iterativo.

Como:
Por = i,
Py
entonces:
P =P,P,,

sutituyendo la igualdad anterior en [ (g) dP y tomando en cuenta que la P, es constante:

[ GJar= [ =] ()

donde:

P,c = presién pseudocritica de la mezcla de gas [psial,

P, = presion pseudoreducida (Ppr = é).

Como la presién a la salida de la tuberia es menor que la presion en la entrada:

PprzP
o, —
J, ) am

pr1 Pprz

Ppr1 P,
pr
(5) dor

donde:

P,

»r1 = presion pseudoreducida a la entrada de la tuberia [psia],

P,

or2 = presion pseudoreducida a la salida de la tuberia [psia].

Si se calculan los cambios de presiéon en cada punto de la tuberia:
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por lo tanto:

Ppr1 P, Ppr1 P, Pprz P,
pr pr pr
L (7)dppr=fo (7)@”_}0 () dBor

pr2

Para el caso de la ecuacion de Clinedinst, la Ecuacion 2.1 se transforma en:

For1 /p FPorz /P 8fMT
[ an - [ () an | - ey
0 Z 0 Z Rﬂzdi gcTcze

despejando el gasto, y utilizando el sistema inglés se obtiene la ecuacién de Clinedinst
(1960):

7969634[” Ce J o ”T J Pprz(Ppr)dp " .. (2.15)
Gee = P, ygT Lf For . \z ’

con:

qce = gasto de gas [mpcd@c.e.],

P., = presion a condiciones estandar [psia],
T.. = temperatura a condiciones estandar [°R],
d; = didmetro interno de tuberia [pg],

L = Longitud de la tuberia [pies],

psia pies3)

R = constante de los gases = 10.732 ( bmol °R

_ lbm pies
gc = 3217 (lbfsegz)

P,

pr1 = presion pseudoreducida a la entrada [psia],
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Py, = presion pseudoreducida a la salida [psia].

Ppr

Z)dP pueden ser calculados con

Los valores utilizados en la funcion integral f(

correlaciones como la de Papay, sin embargo, los valores ya estan dados para diferentes

valores de presion reducida y se pueden encontrar en tablas (Katz, 1984).

La aplicacion de la Ecuacién 2.15 se muestra en los ejercicios A.2.3.2 y A.2.3.3 del Anexo
A

2.3.5 Ecuacion de la asociacion americana de gas (AGA)

0.5
En la ecuacion AGA (1992), el factor de transmision (Ft = G) ) se calcula utilizando dos

ecuaciones diferentes. Primero se calcula para la zona de flujo totalmente turbulento con la

ecuacion:

3.744;
F, = 4log( ) .

Después, se calcula para la zona parcialmente turbulenta, con:

Re
Fy=4log| — | — 0.6.

\/%

El valor mas pequefio de F; se utiliza en la ecuacion general de flujo para calcular las caidas

de presién a lo largo de la corriente.

Aunque el método AGA utiliza el factor de transmision en vez del factor de friccién, se puede

calcular el factor de friccion utilizando la relacion:

-
I

5~
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reordenando para obtener el factor de friccion:

2.4 CAPACIDAD DE ALMACENAMIENTO DE TUBERIAS

Weymouth (1912) definio la capacidad de almacenamiento de un sistema de tuberias como
una diferencia en el contenido de gas cuando el sistema se encuentra lleno y vacio. Se dice
que la tuberia esta llena cuando no ha drenado su contenido y, por lo tanto, para una fuente
constante de gas la presion de descarga se encuentra al maximo. De igual modo, un
sistema esta vacio cuando se ha drenado todo su contenido y la presién de descarga se

encuentra al minimo (Katz, 1959).

Utilizando la definicién de capacidad de almacenamiento y la ecuacion de Clinedinst (1960)
se puede obtener una expresién que considera la variacion de la compresibilidad del gas
con respecto a la presion. Asi, el contenido de gas natural en un sistema de tuberias bajo

condiciones isotérmicas de flujo es:

Pors (Por\? Pors (Por\
r1 (Ipr r2 (fpr
ALZ,TePdo (7) dPyr — Jo* (7) dPyr

a~ P, P, ’
PeeT f(:)prl (%) dP,, — f(:)prz (ﬂ) dP,,

(2.16)

donde:

V, = Volumen almacenado de gas, medido a condiciones estandar [pies3],
A = Area transversal de la tuberia [pies?],

L = Longitud de la tuberia [pies],

T = Temperatura de flujo [°R],

P,c = Presién pseudocritica del gas [psia],
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P, = Presién pseudoreducida del gas [psial,

P., = Presién a condiciones estandar [psia],
T.. = Temperatura a condiciones estandar [°R],
Z.. = Factor de compresibilidad a condiciones estandar.

Los valores de las integrales:

pueden obtenerse de tablas (Katz, 1959).

Un ejemplo sobre la capacidad de almacenamiento se puede ver en el ejercicio A.2.4.1 del

Anexo A.

2.5 EFICIENCIA DE TUBERIAS

Las ecuaciones discutidas anteriormente asumen una eficiencia del 100%. Sin embargo,
en campo siempre existe agua o condensado que puede acumularse en los puntos bajos
de las tuberias, aun para flujo de gas en una sola fase. También pueden presentarse sélidos
como: oxido o sarro de tuberia y lodos de perforacién. La presencia de estos materiales
reducen la capacidad de flujo de la tuberia. Para considerar esto se utiliza el factor de
eficiencia E, que multiplica al gasto predicho por las ecuaciones de flujo. En general no se
presentan tuberias con una eficiencia igual a 1; una tuberia con una E mayor a 0.9 se
considerada limpia. En la Tabla 2.1 se muestran algunos factores de eficiencia comunes
(Ikoku, 1984):
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Tabla 2.1 Factores tipicos de eficiencia segun el flujo (Sanjay, 1987).

Tipo de gas Contenido de liquido [gal/mmpc] E (Fraccion)
Gas seco 0.1 0.92
Gas en cabeza de pozo 7.2 0.77
Gas y condensado 800 0.60

Sin embargo, el factor de eficiencia no puede describir correctamente el flujo de dos fases,
tales como gas y condensado. Para describir el comportamiento de un flujo de dos fases,
como gas con alto contenido de liquido, es necesario utilizar ecuaciones mas complejas

que describan dicho comportamiento.

2.6 FLUJO VERTICAL E INCLINADO

Los gasoductos no pueden ser completamente horizontales y presentan cierto grado de
inclinacién durante su trayectoria. Cuando se tiene este caso, con flujo de gas en una sola
fase, se le hacen las siguientes consideraciones al balance de energia expresado por la
Ecuacion 1.3: se desprecian los cambios en la energia cinética, se asume que no se realiza
trabajo mecanico sobre el gas o por él y se considera que existirdn cambios en la energia

potencial gravitacional, quedando expresado como:

vif g

dpr + AL+ p2dz =0, eeeeeeerreeereceecrenene. (2.17)
pZQCdi pgc
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Figura 2.4 Esquema de flujo de gas en una seccion inclinada (Ikoku, 1984).

En el esquema de flujo inclinado mostrado en la Figura 2.4, 6 es el angulo de desviacion
con respecto a la vertical, L es la longitud total de la tuberia, y z es la elevacion vertical,
definida por la diferencia de alturas entre la entrada (punto 1) y la salida (punto 2). Ly z se
relacionan de la siguiente manera:

dz
cosf’

z . . i _
L= o lo cual implica que: dL =

considerando que para flujo vertical 8 = 90° y sustituyendo esta relacion en la Ecuacién
217:

=2 () e

y sustituyendo la velocidad y densidad del gas (como se describio para flujo horizontal):

28.97P L\ (16q2,Z*T? P2
—dP = Yg] i + ( f ) (_) qce :e dZ,
ZRT llg. \2g.d;/\z)\ P2T2%n2d,

o bien :

ZT
F (7) dp 2897 F p
1 i+(0-81057flqgeZZT2Pcze) - R Yglaz. ... (2.18)
9ge (zP2TZ%g.d;”)
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El valor de y4 se asume constante al evaluar la integral de la Ecuacién 2.18. Sustituyendo

Pee = 14.73 [psia], Tee = 520 [°R], ¥y g. = 32.17 [iz;nsijj], y utilizando el sistema inglés:
1 (7) e
= 0.018752y, ,
L 14 6.7393 x 10~4fLq2,Z2T? ZYgr ... (2.19)
ZPZdiS

con: P [psia], qce[mpcd@c.e.], d; [pies], T [°R] y Ly z [pies].

La Ecuaciéon 2.18 es la ecuacion general de flujo vertical, ésta se utiliza para calcular
algunos de los parametros involucrados en ella, como: presiones de entrada o salida, gasto
y longitud del sistema de tuberias. La integral de la Ecuacién 2.19 no puede ser facilmente
evaluada, ya que Z esta en funcion de P y T, y la variacion de la temperatura con la
profundidad no es facil de determinar. Existen diversas suposiciones para simplificar la
evaluacion de esta integral, estas son la base de distintos métodos cuyos resultados varian

en su exactitud (Sanjay, 1987)

Asumiendo una temperatura promedio, la Ecuacion 2.19 se expresa como:

Z
Jl (p) dp 0.01875y,z
ZPZdiS

En la integral de la Ecuacion 2.19 y 2.20, el valor de las constantes es 6.7393X10* (p, v?,

P2, TZ). Algunos autores usan la presion estandar (a condiciones de superficie), P., =
14.65 [psia], en cuyo caso esta constante se vuelve igual a 6.6663X10*. Mientras otros
usan P, = 14.65 [psia] y diametro d; [pies]. En este ultimo caso, la constante se vuelve de
2.679X10°.

46



2.7 ECUACION DE WEYMOUTH PARA FLUJO VERTICAL

Para flujo inclinado, es practico afadir en alguno de los puntos de la corriente el valor de
presion equivalente que generaria una columna de gas, definida por la diferencia de
elevaciones, y después proceder con el calculo como si fuera flujo horizontal. En la Figura
2.5 se muestra un esquema de tuberia vertical (b) que genera una caida de presién

equivalente a la de la tuberia inclinada (a) y (c).

1 Flujo

AZ

Flujo
Ps (c)

Figura 2.5 Ejemplo de tuberias en el desarrollo de la ecuacién de Weymouth para

flujo vertical e inclinado (lkoku, 1984).

Considerando la columna de gas del inciso (b) de la Figura 2.5, el gradiente de presion esta

dado por:
dP  pg
dz 144’
. PM _ 29y4P . . .
utilizando p, = = oy un factor de compresibilidad promedio en el gradiente de

presion anterior:
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J‘% dp 29,4 ngd

_ = VA ,
p, P (144)(10.732)Z,T, ),
integrando:

| P _ 0.01875y, )21
nPZ— 7T (Z2=21)) i (2.21)

para valores de 0 <y < 2 el logaritmo natural de una funcién puede expresarse como:

1,1
20 -D* 3(y-D¥

Iny=(~(-1)

. v P. . r .
considerando que la relaciéon P—3 < 1.05, y que todos menos el primer término pueden ser
2

despreciados:

<P3 ) 0.01875y4Az
ZpTy ’

0.01875y,Az
AP=(P3—P2)=P2 - = |

ZpTy

el término anterior también puede ser escrito en funcion del factor de volumen del gas
(Mckein,1989):

0.000529y,

By

Utilizando la Ecuacion 2.21 en la ecuacién de Weymouth:
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0.5
. _ 393k (Pf—eSPzz)df]
h — 9- T )

(2.22)
Pl ¥yTpfLZ,

donde:

e = numero Euler de crecimiento exponencial = 2.718,
Az
S =0.0375y, —,
Vg TpZp

Az = elevacién de la salida menos la elevacion de la entrada [pies].

Considerando el caso mostrado en la Figura 2.5 inciso (c), la correccién de presion

equivalente se realiza en el punto de entrada, y la ecuacion de Weymouth se convierte en:

0.5

2
(=)

Pee| vgTofLZy

La ecuacion anterior y la Ecuacion 2.22 pueden ser aplicadas a la mayoria de los casos.
Sin embargo, existe una forma mas general y mas rigurosa de la ecuacién de Weymouth,

que considera la longitud efectiva de la tuberia para compensar la elevacion (Ikoku, 1984).

0.5

P? 2\ 4 5
gt )
P P | v Tof ZyLe

La longitud efectiva de la tuberia, L., se basa en el perfil de la linea entre las estaciones de

medicion de presion y esta dada por:
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Para pendientes no uniformes, donde los cambios de la elevacion no pueden ser
representados por una simple seccién con un gradiente de inclinacion constante, se utiliza

la siguiente aproximacion en pasos para cualquier numero n de secciones:

L est — 1L N e’(e*? - 1)L + G 1)L ot XN e - 1)L s;#0
cT s S, 2 Ss 3 Sn e
donde:
S, = 0.0375y, 24
1 . 91,2,
S, = 0.0375y, 22
2 . 91,2,

S5 = 0.0375y, Tii;p

Los subindices se refieren a cada seccion individual de la linea, la cual opera bajo una
presion diferencial total que se encuentra entre la presiéon de entrada y la presion de salida
del sistema (lkoku, 1984).

2.8 PRESION ESTATICA DE FONDO

La presion estatica de fondo, P, €s necesaria en los estudios de produccion y yacimientos.
Es dificil de obtener a través de mediciones directas, por lo que se han desarrollado
diferentes técnicas para calcularla desde la cabeza del pozo. Conocer este parametro en
yacimientos de gas permite hacer calculos de reservas y su potencial de produccién
(Sanjay, 1987).

Para un pozo cerrado, el gasto, q 0 q.., es igual a cero, y la Ecuacion 2.20 se simplifica a:

Pys 7T
J (5)dP =0.01875y,2. oo (223)

Pwn
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La Ecuacién 2.23 describe la relacién entre la presion medida en superficie (o cabeza del
pozo), Py, Y la presion estatica de fondo, B,,;, medida a la profundidad z, donde la longitud

de la tuberia no tiene ningun efecto sobre la presion estatica de fondo.
2.8.1 Método de temperatura y factor de compresibilidad promedio

Este es un método simple, en el cual se utiliza una temperatura y un factor de

compresibilidad Z promedio para simplificar la integral en la Ecuacion 2.23:

Pys apP
szpJ (?) = 0.01875y,2,

Pwn

después de la integracion:

P,s 0.01875y,z
n =,
Pun Z,T,

resolviendo para la presion estatica de fondo:

P [0.01875yg2] (2.24)
= heXPp|l————1, .
ws w Zpr
la cual generalmente se expresa como:
)
Pog = Pype2, rooererssssrssmmiii, (2.25)
donde:
0.0375y,z
s=——9° (2.26)
ZPTP

Para determinar la temperatura promedio se debe conocer la temperatura de fondo del pozo

y la temperatura de superficie. Cuando no se conoce la temperatura de fondo se puede
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. ™ . °F syt
estimar utilizando el gradiente de temperatura, G, = 0.015 [E] Para una columna estatica
de gas, el promedio aritmético de temperatura es suficiente. En cuanto al calculo de Z,
adicionalmente se require la temperatura y la presion promedio del pozo, lo que lleva a una
solucion por prueba y error. No obstante, se puede tener una buena estimacion inicial de

P, utilizando la siguiente ecuacion:

PWh VA
Pys = W’l+0‘25(ﬁ)(m)' e (2.27)

La aplicacion del método se observa en los ejercicios A.2.8.1, A.2.8.2 y A.2.8.3 del apéndice
A.

2.8.2 Método de Sukkar-Cornell

Al igual que en el método de temperatura y factor de compresibilidad promedio, en este
método se utiliza una temperatura promedio, pero describe con mas detalle los cambios de
Z con respecto a la presion. Sukkar y Cornell (1955) convirtieron la ecuacion basica de flujo

vertical e inclinado (Ecuacion 2.20) en una forma pseudoreducida:

7
Ppr1 (m) aFor 0.01875y,2
J T = (2.28)
PPTZ 1+ P—Z p
pr
donde:
6.6663 x 10~*fLq2, T2
B = fLqze P (2.29)

ZdiSPCZ

En la Ecuacidén 2.29 P, es la presion pseudocritica de la mezcla de gas y q.. es el gasto a
14.65 [psia] y 520 [°R]. Una conversién de la constante 6.6663X10* en la Ecuacion 2.29
implica una P,, = 14.65 [psia], mientras que una conversion de la constante 6.7393X10*

(como en la Ecuacion 2.18 y 2.19) implica una P,, = 14.73 [psia] (Sanjay, 1987).
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Para el caso de la presion estatica de fondo, el gasto q.. es cero (B=0), y la Ecuacion 2.28

se reduce a:

Porws (7 0.01875y,Z
J o) AP = = (2.30)

Pprwh Ppr 14

Sukkar y Cornell (1955) evaluaron la integral de la Ecuacion 2.28 por integracion numérica.
Reportaron sus resultados para el rango de presion pseudoreducida B, de 1.0 a 12,
temperatura pseudoreducida, T,,, de 1.5, 1.6, y 1.7, y B en el rango de 0 (para estatica) a
20 (para fluyente). En 1974, Messer presentd una extension de la ecuacion de Sukkar-
Cornell que puede aplicarse a pozos profundos de gas amargo, presentando los valores de
la integral de la Ecuacion 2.27 para T, de 1.1 hatsa 3, P, de 0.2 hasta 30, y B de 0 hasta

70. Estos valores son mostrados en tablas (Sanjay, 1987). El caso donde B=0, mostrado
en la tabla 7.2a puede aplicarse en la determinacion de la presién estatica de fondo (Sanjay,
1987).

Una vez obtenidos los valores de presién pseudoreducida y presion pseudocritica para las

condiciones de fondo, la presion de fondo sera:

Pus = Po)(Por) s coveeieiiieeeeeeeeen. (2.31)

como se puede ver en el gjercicio A.2.8.3 del anexo A.

Con propositos de programacion, en 1974 Messer propuso la siguiente ecuacion para

ajustar los datos tabulados.

Z
Jppr () @
0

572 = E+ FPyy + Glnbyy., (2.32)
2 1+
P2
pr

donde E, F y G son constantes determinadas como sigue:

Para 0<B<25,10<P

<30y 1L1<T, <3,

pr —
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E =(0.18011 — 0.0026ZB)Tp2r —(1.21216 — 0.01517B)T,, — (0.28026 — 0.00552B) ,

F = (0.02246 — 0.000433)Tp2r —(0.12792 — 0.00226B) Ty, + (0.21463 — 0.00274B) ,

G =(0.17584 — 0.0026ZB)Tp2r + (1.08235 — 0.01474B)T,, — (0.81075 — 0.00771B), ... (2.33)

para20 < B < 100,10 < P, <30y 1.1 < T, < 3,

E = (0.297336 — 0.001594B)Tp2r + (0.009678B — 1.664290)T,, — (0.01963B — 0.429648) ,

F =(0.09112 — 0.00017lB)Tp2r + (0.000941B — 0.107041)T,, — (0.001259B — 0.188162),

G = (0.001435B — 0.212139)Tp2T +(0.000941B — 0.107041)T,, + (0.006320B — 1.003890). . (2.34)

Este es un método simple y preciso que no require calculos por prueba y error para obtener
la presion estatica de fondo. Las Ecuaciones 2.33 y 2.34 dan errores menores al 2%, por

lo cual el método de Sukkar-Cornell es ampliamente utilizado en campo (Sanjay, 1987).
2.8.3 Método de Cullender-Smith

Cullender y Smith (1956) consideraron la dependencia del factor de compresibilidad Z tanto
en la temperatura como en la presion. Tomando en cuenta las unidades usadas por

Cullender y Smith, la Ecuacién 2.19 se expresa como:

2
ke (rz) (F)ar
Puh (%)2 (6.7393 x 10-4)(4) (é) qZL
1,000 T 1,000zd;°

)
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Pus (%) dp
J > 7 =18.75y,z,
Pwh (i) (2.6957 x 10-6) <_> 2L e (2.35)
TZ) 4
1,000 ZdiS

la Ecuacion 2.35 se expresa generalmente como:

donde:

NIAW
o2 (26957 x 10 )<4> Teeb (2.37)

5
Zdl'

El término del lado izquierdo de la Ecuacién 2.36 es representado por I:

el término F? se desprecia cuando se determina la presion estatica de fondo, por lo cual I

se reduce a:

TZ
I =1,000 (7). ................................... (2.39)

55



Se pueden obtener resultados aceptables para la integral en la Ecuacion 2.36 utilizando la

regla trapezoidal y la de Simpson (Sanjay, 1987), las cuales se muestran a continuacion:
Paray =f(x)y y1 = f(x1):

La regla trapezoidal es:

f;f(x)dx = (g) (Vo +2y1 + 2y, + -+ 2yp-1 + Yn).

Y la regla de Simpson es:

[ fOodx = (2) (Vo +4y1 + 2y, + 4y3 + -+ 2Yn_z + 4Yn_1 + ¥n)-

Cuando se trata de la presion estatica de fondo y aplicando la regla trapezoidal a la integral

de la Ecuacion 2.35, ésta queda expresada como:

Fr TZ 1
100055 4P = (3) 1P = P +10) 4 (B = PO 4 1) -+ (B = B )+ )],

donde:

I, = 1000 (ZT>
n — P n .

Entre mas términos se utilicen al aplicar la regla trapezoidal mayor precision se tendra en
el célculo. Para realizar calculos manuales, generalmente se utilizan dos términos, donde

sélo se considera el valor de la presién en el punto medio:

Jpn LOOOEdP ~ (Pme - Pwh)(lme + Iwh) + (Pws - Pme)(lws + Ime) R (240)
P, P 2 2
sustituyendo la integral de la Ecuacién 2.40 en la Ecuacion 2.36:

(Pne — Pwn) (me + Lwn) + (Pys — Pme) (ws + Ime) = 37.5v4z.  ......... (2.41)
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La Ecuacidn 2.41 puede ser separada en dos partes, una para cada mitad de la corriente

de flujo. Para la mitad superior:

(Pne — Pwn)Ume + lwn) = 37.5v42/2, i (2.42)

y para la mitad inferior:

(Pus = Pre) (s + Ine) = 37.5V42/2 . ovoooerreecieren (2.43)

Cullender y Smith (1956) demostraron que el procedimiento de dos pasos es casi tan
preciso como uno de cuatro pasos. Posteriormente se utiliza la regla de Simpson (método
de interpolacion parabdlica) para obtener un valor mas preciso de presion de fondo con la

siguiente expresion:

(Pws _Pwh)[

3 Lon + 4Ly, + 1,51 = 37.5 VgZ . eeeeeeeeeeeieneenns (2.44)

El procedimiento a seguir cuando se aplica este método es el siguiente:

1. Calcular I, (utilizando la relacion general dada por la Ecuaciéon 2.39 a las
condiciones de presién y temperatura conocidas en la cabeza del pozo).
Calcular Py, con la Ecuacion 2.42, asumiendo que I, = I,y
Utilizando el valor de P,,., y temperatura T,,, (obtenida como el promedio aritmético
entre T,,, ¥ Tys), calcular I, utilizando la Ecuacién 2.39.
Recalcular P,,, de la Ecuacion 2.42.
Si la diferencia entre el valor de B, recalculado y el valor anterior no esta dentro de
1 [psia] repetir los pasos 3 y 4 hasta que esta condicion se cumpla.
Calcular P, de la Ecuacion 2.43, asumiendo I, = Ly,.
Utilizando el valor de P, y la temperatura de fondo T, calcular I, utilizando la
Ecuacion 2.23.
Recalcular B, con la Ecuacion 2.43.
Si la diferencia entre este valor de P, recalculado y el anterior no esta dentro de

1 [psia] repetir los pasos 7 y 8 hasta que se cumpla esta condicion.
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10. Utilizar la Ecuacion 2.43 para obtener un valor mas preciso de la presién de fondo
Ps.

La aplicacion del método de Cullender Smith se puede observar en los ejercicios A.2.8.4 y
A.2.8.5 del anexo A.

2.9 PRESION DE FONDO FLUYENTE

La Ecuacion 2.19 describe la relacion entre la presidon medida en superficie (o cabeza de

pozo), Py, ¥ la presion de fondo fluyendo, P, a la profundidad z:

(F)er
| 67393 x 10-*fLq2 Z°T?
ZPZdiS

[

=0.01875zy, . ... (2.19)

1

Para pozos fluyentes, la relaciéon profundidad temperatura presentada por Lesem (1957) o
por Ramy (1962) se utiliza para obtener mayor precision. Sin embargo, en muchos casos
la temperatura media registrada (o el promedio aritmético) proporciona resultados

satisfactorios (Sanjay, 1987).
2.9.1 Método de temperatura y factor de compresibilidad promedio

Al igual que en la presion estatica, se utiliza un factor de compresibilidad y una temperatura

promedio para simplificar la integracion en la Ecuacién 2.19:

Z,T
p'p
(%52) ap

1
L - 6.7393 X 107*fLq2,Z,"T,"
ZPZdiS

= 0.018752yg ,

donde, el punto 1 es la presion en el fondo del pozo y el punto 2 es la presién en la cabeza

del pozo, obteniendo:
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ow

(%)

P —
ZpTy JPwh i 6.7393 X 10~*fL(qceZyTp)? = 0.01875y4z,
ZPZdiS
O:
J Pws P dP 0.01875y4z
Pwh P2 + 6.7393 X 10_4€L(chZpr)2 Zpr ...........
Zdl'

la integral de una funcién que divide a su funcion derivada es:

PdP 1
— _ZIn(c?+P?),
JCZ+P2 5 In(C*+P%)

por lo tanto, la Ecuacién 2.45 se expresa como:

donde:

C*+Ph;

0.03750y4z

1

n =
C?+ P2,

ZpTy ’

C?+ P2 =(C*+P%f)e’,

como se mostré en la Ecuacion 2.26.

Resolviendo para P, -

0.0375y,42

ZpTy ’
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Pvzvf = CZ(es_l) +eSPv2vhv

sustituyendo para C:

Pvzvf=eSPV2Vh_+

6.7393 x 10~*fL(e% — 1)(qceZ,T,)’

5
Zdl'

2.5272 x 10 %y, fL(e® — 1)qZ.Z,T,

2 _ 2
Py =e°P, T
L

wh
Este método puede aplicarse en pozos menores a 8,000[pies] de profundidad, y no es
valido cuando existe un cambio de energia cinética considerable (Young, 1967).

La aplicacién del método se puede observar en los ejercicios A.2.9.1 y A.2.9.2 del anexo A.
2.9.2 Método de Sukkar-Cornell

Este método utiliza una temperatura promedio y un factor de compresibilidad Z que
depende de la presion. Para esto se utiliza la Ecuacion 2.27 establecida anteriormente en

la parte de presion estatica de fondo.

Z
- (m) AFor 0.01875y,2
J = - e (2.27)
Pprz 1 + PZ p
pr

Para un determinado gasto (corregido a 14.65 [psia] y 520 [°F]), B se calcula utilizando la

Ecuacion 2.28:

5 _ 6:6663 X 10™*fLq% T2
B ZdiSPCZ .
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Para evaluar la integral de la Ecuacion 2.27 se utilizan las ecuaciones 2.33 y 2.34 o tablas
(Sanjay, 1987). El método de Sukkar-Cornell es frecuentemente utilizado por ser simple,

consistente, preciso y no requerir solucién por prueba y error.
La aplicacion del método se observa en el ejercicio A.2.9.4 del anexo A.
2.9.3 Método de Cullender-Smith

El método de Cullender-Smith (1956) utiliza la Ecuacion 2.36, pero en este caso si

considera los cambios de energia cinética (Beggs, 1984).

Al igual que con la presion estatica de fondo, se utiliza un procedimiento de dos pasos,

donde solo se considera el valor de la presion en el punto medio, Py, -

Pwf 1
18.75 v,z = J IdP = (E) [(Prs = Puwn) (g + Lwn) + (Pus = Pong ) (b + Imf )],
Pwh
(O
Pwf
37.5y,z = J 1dP = (Pms — Pyn)(Ims + Lon) + (Pus = Pong ) (hos + Ins) . ... (2.47)

Pwn
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La Ecuacién 2.47 puede ser separada en dos partes, una para cada mitad de la linea de

flujo:

para la mitad superior:

YoZ
(g = Pun)(Img + L) = 37.5%, ......................... (2.48)

para la mitad inferior:

YoZ
(Pws = Pmg) (s + Ins) = 37.5%, ......................... (2.49)

finalmente, se utiliza la regla de Simpson para obtener un valor mas preciso de presion de

fondo fluyendo P, f:

ow_Pwh

3 Lon + 4np + Lop| = 3751,z v, (2.50)

El calculo del término F involucra el uso del factor de friccion, el cual puede obtenerse
utilizando el diagrama de Moody (Figura 1.1). El céalculo puede simplificarse utilizando la
ecuacion de factor de friccion de Nikuradse (1933) para flujo completamente turbulento,

basada en una rugosidad absoluta de 6x10™*[pg] ¢ 600 [u pg] (micro pulgadas):

_1.0797 x 10™*q,,
F= .2612
l

parad; < 4.277 [pg]l, ...eiiiieeeeeee. (2.51)

o 10337 107%q e
- 2582
l

parad; > 4277 [pg], .. (2.52)
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Con frecuencia también se incluye el término de energia cinética, el cual se desprecia en
las ecuaciones desarrolladas anteriormente. La ecuacion de Cullender-Smith (Ecuacion

2.36) se vuelve:

1 i -4 QCe
Puy (0 01875yg) (77) + 1111 x 10 4.°p

J dp =1,000z, (2.53)

Pun (L)

2
donde 1.111 x 10‘4;—3‘; es el término de energia cinética.

L

En este método también se debe considerar lo siguiente (Young, 1967):

1. Entre menores sean los intervalos de integracién de la Ecuacion 2.36, se tendra
mayor precision. Se recomienda utilizar intervalos de integracién de 1,000 [pies] o
menores.

2. Aunque la regla de Simpson se utiliza para mejorar la aproximaciéon, no puede
corregir inexactitudes debidas al uso de intervalos de integracion muy largos.

3. El cambio en la energia cinética puede ser ignorado si el pozo es mayor a
4,000 [pies] de profundidad, o la presion fluyente en cabeza de pozo esta por arriba
de 100 [psia]. Al determinar el cambio en la presion, se debe incluir el término de
energia cinética, especialmente si la presion fluyente en cabeza de pozo esta por
debajo de 500 [psia].

La aplicacion del método se muestra en el ejercicio A.2.9.3 del anexo A.

2.10 FLUJO DE GAS A TRAVES DE ESPACIO ANULAR

En ocaciones se tienen pozos de gas que producen a través del espacio anular, por lo que
las ecuaciones de flujo a través de tuberias desarrolladas anteriormente deben modificarse

en funcién del diametro de flujo (Sanjay, 1987).

En la Ecuacion 1.12, la pérdida de presion debida a la friccion esta dada por:
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2

chdi '

la velocidad es v = 22X donde K, es una constante. Asi, el término de pérdidas por friccion
diz 1

en el balance de energia puede ser escrito como:

Para flujo anular, donde el diametro exterior de la tuberia es d, y el diametro interno de la

tuberia es d;, la velocidad esta relacionada con el diametro de la siguiente manera:

v = Kche
df —dz’
el término de friccidn se expresa como:
3 KifLpqée
APf - 2 )
29.(d} — d2)"(di — de)
o bien:
quge
APy

(2 —d2)’(di—do)’

para el caso de flujo anular, el término d} en las Ecuaciones 2.20 y 2.22 de flujo vertical

debe ser reemplazado por la siguiente igualdad:

(d? — dg)z(di —dy) = (d; — d,)3(d; + dp)?. e (2.54)

64



2.11 LIMITACIONES EN LOS CALCULOS DE FLUJO VERTICAL

Para propdsitos ingenieriles, los métodos descritos para el calculo de presion de fondo son

bastante precisos. Sin embargo, existe incertidumbre en el calculo debido a (Sanjay, 1987):

1. Que la relacion temperatura contra profundidad real sea diferente de la asumida en
el método de calculo.

2. Variaciones en la gravedad especifica del gas con respecto a la profundidad, cuando
se asume constante en los métodos de calculo. En corrientes con flujo de
condensados, el cambio de la composicion con respecto a la profundidad es aun
mas considerable.

3. Imprecision en el calculo del factor de compresibilidad por mal uso de correlaciones.
No existen correlaciones para presiones pseudoreducidas mayores a 15, pero
pueden utilizarse ecuaciones de estado y mediciones de laboratorio para obtener
mayor precision.

Factor de friccion impreciso.

5. Acumulacién de liquidos desconocidos en la pared del pozo. Se necesitaran

correlaciones de flujo de dos fases si la acumulacion de liquido es considerable.

6. Imprecisiones en el calculo del gasto, gravedad especifica y presion.

RESUMEN DEL CAPIiTULO 2

En este capitulo se hablo sobre:

El desarrollo de la ecuacion general de Weymouth para flujo de gas, tanto horizontal como
vertical y las consideraciones con las cuales se desarrolla y simplifica. Estas
consideraciones son: que no hay trabajo mecanico, existe un estado estacionario de flujo,

flujo isotérmico, no hay cambios en la energia cinética y factor de compresibilidad promedio.
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Ademas, se mencionaron las consecuencias derivadas de estas consideraciones dentro de

los calculos de flujo.

El concepto y calculo de la presion promedio en tuberias. Ademas del desarrollo de las
principales ecuaciones no iterativas para flujo de gas, como: Weymouth (1912), Panhandle
(1940), Panhandle modificada (1956), Clinedinst (1960) y la de la Asociacién americana de
gas (1992). Las cuales consideran un factor de compresibilidad promedio, a excepcion del
modelo de Clinedinst (1960), que considera los cambios de este factor en funcion de la

presion.

La capacidad de almacenamiento de tuberias bajo condiciones “llenas” y “vacias”. Ademas
del factor de eficiencia de tuberias y las consideraciones hechas para el flujo de gas a través

del espacio anular en tuberias.

Los métodos de temperatura y factor de compresibilidad promedio, de Sukkar-Cornell
(1955) y de Cullender-Smith (1956) para calcular la presion estatica de fondo y la presion
de fondo fluyente. De los cuales Sukkar-Cornell (1955) considera los cambios del factor de
compresibilidad con respecto a la presion y Cullender-Smith (1956) con respecto a la

temperatura y la presion.
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CAPITULO 3

SISTEMAS CON CAMBIOS DE ELEVACION Y FLUJO
A TRAVES DE RESTRICCIONES

Normalmente los sistemas de transporte se desvian de la horizontal debido a las
condiciones del terreno que recorren. También, algunos pozos de gas contienen secciones
con diferentes pendientes, como los pozos perforados direccionalmente desde plataformas
costa afuera. Aqui se trata con situaciones donde el gas fluye a través de tuberias que no
son uniformes en su pendiente, tal como se muestra en la Figura 3.1. Cualquier terreno
puede ser reducido a la forma mostrada en la Figura 3.1 aproximando el perfil real con

pequenas secciones de tuberia de pendiente uniforme (Sanjay, 1987).

Figura 3.1 Esquema de flujo de gas a través de sistemas con cambios de

elevacion (Sanjay, 1987).
3.1 CORRECCION ESTATICA

Como se menciondé en flujo vertical, para considerar la diferencia de elevacion entre la
entrada y la salida, Az, se modifica la presion de salida por la presion que ejerce una

columna estatica de gas de altura igual a Az (por principio de presion hidrostatica). Si
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nombramos como P; a la presidén de entrada y P, a la presion de salida, entonces la presion
de salida P, debe ser corregida a partir de la Ecuacion 2.23, considerando que se trata de
una columna estatica de gas y utilizando un factor de compresibilidad y una temperatura

promedio:

despejando e integrando:

P, 0.01875y,z
", T z,1,

finalmente:

donde s esta dado por la Ecuacion 2.26:

0.0375y4Az
S=—p= PP (2.

p°p
Si la elevacion de salida es mas alta que la de entrada (flujo pendiente arriba), entonces el
valor de Az sera positivo, por el contrario sera negativo si la entrada es mas alta que la
salida (flujo pendiente abajo). Por lo tanto, el término s sera positivo para flujo pendiente

arriba, y negativo para flujo pendiente abajo.

Considerando esto en el esquema de la Figura 3.1 podemos decir que se trata de un

sistema que es equivalente a una linea horizontal con una presién de entrada P;, y una

S
presion de salida corregida como ez2P,. Una vez establecido el término de correccién, se
puede utilizar en cualquier ecuacion de flujo horizontal. Por ejemplo, la ecuacién de

Weymouth se escribe como:
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16705
T..1| (P2 — eSP?)d;3
Gee = 31.5027 [ﬁ] (P 2)d;
P., VoZpTyL

A pesar de ser un método simple los resultados que proporciona son correctos.

3.2 CORRECCION DE FLUJO INCLINADO

Para realizar una correccion al flujo inclinado se puede utilizar la Ecuacién 2.46, la cual
considera la inclinacion de la tuberia y la corriente utilizando un factor de compresibilidad y

una temperatura promedio.

2.5272 x 10 %y, fL(eS — 1)q2.Z,T,

2 _ ,sp2
Fup=e'F sd;®
2

wh

despejando el gasto y agregando los términos de correcion para las presiones de entrada

y salida:
2 _ (Pf — e*P)sd;” (2.46.1)
qu—(25272X10_5)0.5 7T flies— 1)’ T 40.
: YoZpTpfL(e )
asi:
T, 0.5
Gee = 520 (Pf — e*P)sdy (2.46.2)
ce — P s _ 1] e . .
—-510.5 ce Y 72T, fL(e 1)
(2.5272 x 1075)05 7€ | o “pTp
o:
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5
Too1[(P2 — e5PD)d;*]
dce = 5.63538 [ﬂ] G 2)d; ] R (3.2)
Pce VgZprfLe
donde L, esta dado por:
es—1
L, = . L. oo (3.3)

La Ecuacion 3.3 se utiliza para calcular la longitud efectiva de una sola seccion de la linea
cuando la pendiente de flujo no es constante para todo el sistema. Asi, se puede dividir al
sistema en un numero de secciones n de pendiente aproximadamente uniforme (como se

muestra en la Figura 3.1), la longitud efectiva puede ser calculada con la siguiente ecuacion:

esl -1 esl(esz _ 1) esl+52 (653 _ 1) ean—l(esn _ 1)
L, = L + 3 L, + 3 L3+--~+TLn,si . (34)

=0,

donde s; representa la seccion i de las n secciones totales de la tuberia.

Para el caso en que la seccion i sea horizontal (Az = 0), el término s; sera igual a cero. Por

lo tanto, la longitud equivalente para esa seccion sera igual a la longitud real de la seccion.

El término de longitud equivalente puede utilizarse en las diferentes ecuaciones de flujo
horizontal (Panhandle (1940), Clinedinst (1960), etc..) y se utiliza cuando el flujo es casi
isotérmico con pocas y relativamente pequefnas secciones inclinadas, ya que no se obtienen
buenos resultados cuando los cambios en el factor de compresibilidad y en la temperatura

son considerables.
La correccion de flujo inclinado se muestra en el ejercicio A.3.2.1 del anexo A.
3.3 METODO GENERAL DE CORRECCION DE FLUJO INCLINADO

El método de correcion general consite en utilizar una relaciéon de flujo horizontal que
considere los cambios de la temperatura y el factor de compresibilidad con respecto a la

presion (como la ecuacion de Clinedinst, 1960), ajustandola con una relacion de flujo
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inclinado como la ecuacion de Cullender-Smith (1956) para la porcion no horizontal del flujo.
Este método se utiliza cuando se require de gran precisién en los célculos, ya que las

ecuaciones resultan ser complejas (Sanjay, 1984).

3.4 FLUJO DE GAS A TRAVES DE RESTRICCIONES

En los sistemas de produccién de aceite y gas se utilizan estranguladores de flujo para
controlar el gasto y la presion en la cabeza del pozo. Estos proveen una restriccion por
medio de un plato de metal con un pequefno agujero que permite el paso del fluido. Son
capaces de causar caidas muy grandes de presion. Por ejemplo, un gas puede entrar a un
estrangulador con 5,000 [psia] y salir con 2,000 [psia] o valores menores. Los
estranguladores tienen muchas aplicaciones como dispositivos de control en la industria del
aceite y del gas. Algunos de los propodsitos para los cuales se utilizan en superficie son:
mantener un gasto preciso en la cabeza del pozo (permitiendo el control de la explotacion
del yacimiento), controlar el flujo de arena manteniendo suficiente contrapresion en la
formacion productora, proteger el equipo superficial y/o prevenir la conificacién de agua.
Por otro lado, los estranguladores de fondo se utilizan para reducir la presion fluyente en la
cabeza del pozo y prevenir la formacién de hidratos en las lineas de flujo y en los controles

superficiales.

La velocidad del flujo a través de una restriccion (orificio, tobera, o estrangulador) es:

29(P, — Pz)]”
v =

e Ts[

donde:
K = constante de pérdidas en entrada y salida debidas al cambio de diametro de flujo,
d,. = diametro del orificio de entrada del dispositivo estrangulador [pies],

d,; = didmetro de salida del estrangulador a la tuberia [pies],
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pies
H

g = aceleracion de la gravedad [Segz

4 [ 1 lb
P, = presion de entrada de la restriccion [pl.e;],

4 1 1 6 lb
P, = presion de salida de la restriccion [pl.e};z],

p = densidad del fluido [;Z;].

Para simplificar la Ecuacién 3.5:

Cuando se asume que el gas es ideal, que fluye en una sola fase, sin friccion y

adiabaticamente, se obtiene la ecuacion de Saint Venant (1839) (Blinder, 1958):

vy = Cy (21219C) (kf—l) 1- (i—j)T e (3.8)

donde:

iy (s c
k = relacién de calores especificos para el gas, C—p,
4

Los subindices 1y 2 corresponden a la entrada y salida del estrangulador respectivamente.

Sustituyendo la densidad del gas:
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28.97P,y,
p1= ’
RT,

asi:

k-1\ 193
K

RT,g. \[ k P,
- (2 3.9
V2 =La <14.485yg> (k - 1) ! <P1> ' (2.9)

La velocidad de salida del gas, v,, se relaciona con el gasto de flujo de gas a condiciones

estandar, q.., de la siguiente manera:

donde A, es el area transversal de flujo del estrangulador. Sustituyendo por:

T
N 2
A= (4) des
y asumiendo gas ideal (Z, = 1):
_ (mdi (Tce> <P2> v
Gee = V2| — p\T,) e (3.10)

Para un proceso adiabatico de expansion y compresion de un gas ideal PV* es constante:

P1V1k = P2V2k'

lo que implica que:
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sustituyendo T, de la Ecuaciéon 3.11, y V, de la Ecuacién 3.9 en la Ecuacién 3.10:

k-1\ 1°°
RTlgc k P2 k T[dgs Tce P2
o) - 6| (E)G| L)
14.485y, ) \k — 1 P, 4 )\p, bt
T. (=2
()
0.
(Rg)°>T 1 k P % P —kzl ”
T gc e 2 2
- Cc,P,d2. |(—— (—) (—) _(_) (312
Gee <(4)(14.485)0-5Pce> aF1bes (ygn) -1\ \p, P, (3.12)

La Ecuacién 3.12 es la ecuacion general de flujo a través de estranguladores. En sistema

inglés se ecribe como:

&N
|
/-~
I,
N——
§
»
—
w
N

= 974.61C, P, d? ! ( k ) (PZ)
QCe - . dli1%es yng k—l P1

donde:

qce = gasto de gas [mpcd@c.e.] (a 14.73 [psialy 520 [°R]).
d.s = didmetro del estrangulador [pg],

P, = presion de entrada del estrangulador [psia],

P, = presion de salida del estrangulador [psial],

T, = temperatura en la entrada, [°R].

74



El flujo a través de estranguladores (y por restricciones en general) puede ser de dos tipos:

Subcritico y critico (Sanjay, 1987).

En la Ecuacion 3.13 se puede considerar el factor de compresibilidad del gas Z;, a las

condiciones de la entrada del estranguldaor, del siguiente modo (Beggs, 1984):

k+1\ 1°°

2
1 k PNk (P,\ kK
_ 2 VY (= 3.13.1
Gee = 974.61C, P, d2, <ygT121>(k—1) (P1> (P1> , ( )

La aplicacion de las ecuaciones 3.13 y 3.13.1 se muestran en los ejercicios A.3.4.1yA.3.4.2

del anexo A.
3.5 FLUJO SUBCRITICO

El flujo subcritico ocurre cuando la velocidad a través de la restriccion esta por debajo de la
velocidad del sonido. En el régimen de flujo subcritico se pueden aplicar las ecuaciones

3.12,3.13y 3.13.1, y el gasto dependera de las presiones de entrada y salida.

3.6 FLUJO CRITICO

Se denomina flujo critico cuando la velocidad del gas a través de la restriccion es igual a la

velocidad del sonido (alrededor de 1,100 [%] para la propagacion en el aire). La velocidad
a la cual una alteracion en la presion se propaga a través de un gas no puede exceder la
velocidad del sonido. De este modo, cuando el flujo en la restriccion alcanza la velocidad
del sonido, cualquier incremento en la presion de la entrada no afectara la presion en la
garganta del estrangulador. Por lo tanto, cuando las presiones a la entrada y a la salida
alcancen su valor critico, el gasto en el estrangulador no podra exceder el gasto del flujo
critico. De forma contraria, en el flujo subcritico el gasto depende unicamente de la presion
en la salida, porque los disturbios de presion a la entrada no tendran efecto en el gasto o
en la presion de la salida. Es por esto que, comunmente, los estranguladores de superficie

se utilizan para obtener flujo critico.

Las ecuaciones 3.12, 3.13 y 3.13.1 solo pueden aplicarse cuando la velocidad de flujo en

el estrangulador es menor a la del sonido. Para flujo critico, la razén de presion a la cual
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. P, . . x
éste se presenta se representa como (P—Z) . Derivando la Ecuacion 3.13 con respecto a P,
1

Cc

se demuestra la igualdad:

(%) _ [kLH]"‘l_ .................................. (3.14)

Cc

El flujo sera subcritico cuando (i—i) > (P—Z) , 'y critico cuando (i—i) < (i—i) . Para el caso en
c

Py c
que la razén de presion de operacion sea menor que la razén de presién critica, se utilizara

la razon de presion critica en la Ecuacion 3.12 o 3.13, debido a que el gasto maximo a

través del estrangulador corresponde al del flujo critico. La razén de presion critica (P—Z)
1

Cc

vale 0.49 para gases monoatomicos, 0.53 para gases diatdmicos, y mayor para gases mas

complejos.

La aplicacion de la Ecuacion 3.14 se muestra en los ejercicios A.3.4.1 y A.3.4.2 del anexo
A

Para este analisis se ha considerado un gas ideal, con un exponente k adiabatico. Las
correcciones para la desviacion del comportamiento ideal se consideran innecesarias,

debido a que esta relacién da muy buenos resultados en campo.

El valor de k puede considerarse constante, ya que para gases hidrocarburos, éste no se
ve afectado por los cambios de temperatura ni por el peso molecular del gas. Para un gas
con gravedad especifica de 0.63, k = 1.293. Generalmente, el valor de k esta en el rango
de 1.25 a 1.31, obtenido por la relacién de la Ecuacion 3.14, lo que implica que el flujo es
critico cuando la razon de presion esta en el rango de 0.5549 (k = 1.25) a 0.5439 (para k =

1.31). De igual modo, el flujo se asume critico cuando la razén de presién es menor o igual

a 0.55, implicando una k aproximada a 1.275. Al sustituir (i—z) =0.55 Yy k=1275enla

¢

Ecuacién 3.13, se obtiene la ecuacion de disefio de estrangulador para flujo critico:

456.71C,P,d2,
Qece = —— 05
(Vng)
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donde:

qce = gasto de gas [mpcd@c.e. ],

dy = tamaiio del estrangulador [pg],

P, = presién de entrada [psia],

T, = temperatura a la entrada [°R],

Yg = gravedad especifica del gas (aire = 1),

C4 = coeficiente de descarga, generalmente de 0.86 6 0.9 (API).

Por sugerencia del instituto americano de petréleo (API) el coeficiente de descarga, Cy,
puede considerarse como 0.86 6 0.9 (Beggs, 1984). Asi mismo, el instituto americano del
petréleo (1974) desarrollé una ecuacién para calcular la caida de presion a través de una

valvula de seguridad de superficie. Esta ecuacion, dada en sistema inglés, es la siguiente:

2.7y,74 Ty

6.23x107%q,,]"
P1 - P2 P - 0 4~ |
1

(1 _34)[ d?C,Y

donde:
B = % = razon entre el didmetro del estrangulador y el didmetro interno de la tuberia,
C4 = coeficiente de descarga, 0.86 6 0.9 (API),

Y = factor de expansion.

El factor de expansion se calcula con la Ecuacién 3.17:

P, —P
Y = 1— (041 + 0.358%) (%) ................. (3.17)
1
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Como el factor de expansion Y esta en funciéon de AP = P; — P, la solucién de la ecuacion
3.17 se obtiene de modo iterativo. Sin embargo los valores de Y se encuentran en un

rango de 0.67 a 1.0, por lo que se recomienda una estimacion de 0.85 (Beggs, 1984).

La aplicacion de la Ecuacién 3.16 se muestra en el ejercicio A.3.4.3 del anexo A.

RESUMEN DEL CAPIiTULO 3

En este capitulo se mencionaron los métodos de correccion en los calculos de flujo para
cuando existen cambios de elevacion en la trayectoria del sistema de tuberias. Los cuales
consideran un factor de compresibilidad promedio, a excepcion del método general, que

utiliza ecuaciones que describen la variacion de este factor con respecto a la presion.

Las ecuaciones de flujo para cuando el gas fluye a través de estranguladores. Ademas del

concepto de flujo critico y flujo subcritico y sus respectivas ecuaciones.
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CAPITULO 4

SISTEMAS COMPLEJOS DE TRANSPORTE Y
PERFIL DE TEMPERATURA

Hay ocasiones en que se necesita incrementar la capacidad de flujo de un sistema de
tuberias manteniendo las mismas condiciones de operacion a la entrada y a la salida. Esto
puede ocurrir, por ejemplo, cuando se anexan nuevos pozos productores a un sistema ya

existente.

La manera mas economica de lograr esto es colocando una o mas lineas en paralelo, ya
sea para una porcién del sistema o para toda la longitud de la linea. También se puede
reemplazar una porcion de la linea por una mas larga. En cualquier caso, se requieren
calculos de flujo para lineas en serie, en paralelo y en ciclo. Estos consisten en expresar
las diferentes longitudes y los diametros de las tuberias del sistema como longitudes
equivalentes de un diametro comun o como diametros equivalentes de una longitud comun.
Implicando que ambas lineas tendran la misma capacidad de manejo con la misma caida
de presion (lkoku, 1984).

4.1 TUBERIAS EN SERIE

Para una tuberia de longitud L en millas, con diametro interno d, en pulgadas, operando
con una caida de presion total de P, — P, en psia. A la cual se le reemplazan las primeras
Lg millas con una linea de diametro interno dg, y conservando la misma caida de presion.
Se necesitara calcular la capacidad de la nueva serie de tuberias, ademas de una nueva

presion en el punto de unién de las tuberias.
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P, de=4[pg] P,

b v
L [millas]
(a)
P,
P d=6lal d,= 4 [pal P
v L 4
LB [millas] LA[miIIas]
(b)
P, P, P,
P1 2
“ s
L,d, L,d, v Ld L J

(c)

Figura 4.1 Esquema de tuberias conectadas en serie (b) y (c) y tuberia antes

del arreglo (a) (Ikoku, 1992).

Utilizando la Ecuacion 4.1 derivada de la ecuacién de Weymouth (1912):

1670-5
Tce (Plz - Pzz)diT

Qoo = 18.062 S8 [~ 2220 | s

P YgLZ,Ty

considerando que la caida de presién es constante:

16705
d;3
Qe = K i , ererereereeeeereeeaeeereeeaeea

donde K representa los valores constantes de la Ecuacion 4.1, despejando a L:
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Ahora, estableciendo para el diametro original d,, una longitud equivalente L), que tendra la
misma caida de presion que la linea formada por la nueva tuberia conectada en serie, Lg y
dg.

y obteniendo la relacién existente entre L, y Lg:

16
()
Ly \dg/ '

despejando la longitud equivalente:

asi, el sistema conectado en serie, expresado como una longitud equivalente total sera:

16

ds\ 3

Leq=LA+L:4=LA+LB(_A) EEECTETEERTEEPITIITPIPETD (45)
dp

Por lo tanto, para calcular el gasto de gas que fluira por dos tuberias conectadas en serie

se podra utilizar la Ecuacion 4.1 con el término de longitud equivalente total. Considerando

que los valores de diferencial de presion, gravedad especifica, temperatura, y factor de

compresibilidad son los mismos para ambas.

Por otro lado, para poder calcular el cambio en el gasto como un porcentaje de la capacidad

original, se toma al gasto de la Ecuacién 4.2 como un término inversamente proporcional

a la longitud G)O'S
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Considerando el factor de friccion f de la ecuacion de Weymouth en las relaciones de

diametros y longitudes equivalentes:

Ly =Lg (’;—j) (Z_/;) | e (4.8)
1o
&, = d, (}{_/;)5 (2_2)5 .................................. (4.9)

donde L) es la longitud (de una tuberia original de diametro d, y factor de friccion f;)
equivalente a la longitud Lp (de una tuberia de diametro dy y factor de friccion fz). Y dénde
d} es el diametro (de una tuberia original de longitud L, y factor de friccion f,) equivalente

al diametro dg (de una tuberia de longitud Ly y factor de friccion fz).

Para calcular la presion en el punto de union de las tuberias de diametro d, y dg,
considerando que el gasto es el mismo en ambas, se toma en cuenta el gasto del sistema
equivalente de diametro d4. Utilizando longitudes L, para la seccién B y L, para la seccién

A. La ecuacién de Weymouth se escribe como:

0.5

P VoT
fAeea’ce | Yo~ = constante =

18.062T,, | 16

A

L;lZpB LAZpA '
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o bien:

(P = PP)LpZpp = (PZ — PHLYZpp . oo, (4.10)

Para la Ecuacién 4.10, los valores Ly, L}, P;, y P, son conocidos y los términos Ps, Z,,, y
Z,g son incognitas. Por lo tanto, para reducir el numero de incognitas, consideramos

nuevamente un factor de compresibilidad promedio, que para este caso, puede obtenerse

como:

Zp, + Zp,

Zpa =Zpp =
pA pB 2

Hasta el momento se han considerado unicamente dos tuberias que se conectan en un
sistema en serie. Para considerar multiples tuberias conectadas en serie, la Ecuacion 4.4

puede extenderse hasta n tuberias. Como el gasto de flujo sera el mismo para todas ellas:

dr =4a =49 =qc = " = qn,

donde la caida de presion total sera igual a la suma de todas las caidas de presién:

APT=AP1+AP2+AP3+"'+APn,

o:
(PZ _ PZ) — ngprPczeLeq _ ]/gZprPcze qiLA q%LB quC
' ‘ 272 16 (18.062)2Tcze 16 16 16 |’
(18.062)%T4,d; 3 dA3 d33 dC3
por lo tanto:

83



eq LA LB LC
16~ 16T 16 ' 16’ (4.11)
d? d? df d?

y utilizando la ecuacion de Weymouth, la cual contiene f:

L L L L L
f;":f’*s’* folo Jebe o Jiln (4.12)
df  df  dy @ d d5

La Ecuacion 4.12 representa la relacion que existe entre el diametro, la longitud y el factor

de friccidn para tres o mas lineas de tuberias conectadas en serie.

Se muestra un ejemplo de tuberias conectadas en serie en el ejercicio A.4.1.1 del anexo A.

4.2 TUBERIAS EN PARALELO

Considerando la misma tuberia de diametro interno d, en pulgadas y longitud L en millas.
Pero ahora suponiendo que la longitud completa es paralela a una nueva linea de diametro
interno dg. El incremento en la capacidad del sistema estara dado por el gasto total como:

qr = qa t+ q5.

L [millas]
d, =4[pgl] d,
9, P4 P, q,
d, =6 [pg] 9
(a)
d,L,q
9 P, d,L,a, P, q,

(b)

Figura 4.2 Esquema de tuberias conectadas en paralelo, donde (a) muestra

dos tuberias de diferentes diametros y (b) tres tuberias diferentes (lkoku, 1992).
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Utilizando la ecuacion de Weymouth (1912) (sin factor de friccion):

16\ 0 8
qce = constante <di3 > = constante <d13> ,  rereereresesseene (413)

la relacion entre el gasto resultante y el gasto original sera:

8
+ dg\3
Ir _ 9a ‘IB=(1+q—B)= 1+(—B) e (4.14)
qa qa qa dy
El incremento porcentual en la capacidad estara dado por:
d 8
3
% Gee = 45 % 100 = 100 (_B) e, (4.15)
qa dy

Las Ecuaciones 4.13 a 4.15 se utilizan cuando las lineas paralelas tienen longitudes

iguales. De lo contrario se utiliza la siguiente expresién:

16\ 0-5
3
Qce = constante i ) rrrereesssssareeieaaiiianans (416)
asi, la relacion entre los gastos sera:
d 3 z
+ 3 (Ls\2
Ir 94745 _ 1+(—B) (—A) e (4.17)
qa qa dy Lp

El incremento porcentual quedara expresado como:
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ds
% gee = 100 | ()
A

Para mas de dos lineas paralelas se pueden extender las ecuaciones a:

dr =qat+qpg t+qc + -,

APT=AP1=AP2=AP3="',

asi:
16705
4= 18.062 T, [(Pf — P)d
’ YoZpTp Fee Leq ’
o bien:
16\ 05 16\ 05 16\ 05
3 3 3
YgZpTy Fee Ly Lg Lc
por lo tanto:
16\ 05 16\ *° 16\ 05 16\ 05
3 3 3 3
G4 (%) (%) (4.19)
Leq LA LB LC

Si se utiliza la ecuacion de Weymouth (1912) con factor de friccion, la Ecuaciéon 4.19 se
vuelve:
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0.5

i\~ A A - 45\
(fLeq> =<fALA> +<fBLB> +<chc> +"'+<fnLn> R (4.20)

Se muestra un ejemplo de tuberias conectadas en paralelo en el ejercicio A.4.2.1 del anexo
A.

4.3 TUBERIAS EN CICLO

Se denominan tuberias en ciclo cuando s6lo una parte de la linea es paralela. Para el ciclo
mostrado en la Figura 4.3, la linea original se divide en dos segmentos Ay C con el mismo
diametro, y se le ha agregado un segmento parcialmente paralelo B. Para poder calcular la
nueva capacidad del sistema en ciclo, éste se representa como un sistema de tuberias en
serie. De este modo, el gasto total se obtiene por una seccion considerada en ciclo y otra

fuera del ciclo.

(a)

(b)

Figura 4.3 Esquema de tuberias conectadas en ciclo (lkoku, 1992).
donde:
L,z = Longitud equivalente del segmento en ciclo Ay B,
d,p = didmetro equivalente del segmento Ay B.

Utilizando la ecuacion de Weymouth (1992), sin factor de friccién, en la seccién de flujo

paralelo:
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16 0.5

3
i

qce = constante

L )
de la Ecuacion 4.19:
8 8 8
(dyp)3 _d3 d3
,1={+{, ................................... (4.21)
(Lyp)2 Li L)ZB
el rendimiento de la seccién en ciclo se define por:
2
, 1
LAB = ) 1 ) 1 J  wessussessssessssnesns (422)
3 2 3 2

(i) @)+ (@) @)

si el diametro equivalente d,; del segmento en ciclo se selecciona para ser igual al del

segmento que no esta en ciclo:
dyp=d.=dy,

la Ecuacion 4.22 se reduce a:

Si las longitudes de las lineas paralelas son iguales, L, = Lg, entonces:
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0.5
q_ (L_) e (4.25)
o \L
y como porcentaje de incremento:
— L 0.5
% qee = 100 (q q”) =100 [(—?) — 1], .............. (4.26)
o L

donde:

qo, = gasto original antes del ciclo,

q = gasto después del ciclo,

L, = longitud original de la tuberia,

L' = longitud equivalente de la tuberia después del ciclo = Lz + L..

Las ecuaciones anteriores se pueden generalizar para obtener distintas ecuaciones que
permitan determinar las dimensiones adecuadas de una tuberia que se acomoda parcial o
totalmente en paralelo, con el objetivo de incrementar la capacidad del sistema en un valor
establecido. Considerando que, después de que se ha puesto en paralelo una linea, la
temperatura, la gravedad especifica del gas, el factor de compresibilidad promedio, y las
presiones de entrada y de salida permanecen como antes del arreglo en paralelo (lkoku,
1984).
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Con la Ecuacion 4.27 se obtiene la fraccién de la longitud total de la linea original que debe
ser colocada en paralelo (ciclo), para incrementar el gasto en un valor dado. En ésta se

asume que las longitudes de la linea en la seccion en ciclo son iguales:

= ) eeeeeeeeeeeeeeeee e e a e (4.27)
1— 1
(1 +w)?
donde:
y = fraccién de la linea original que puede arreglarse en ciclo,
qo, = gasto original antes del ciclo,
q = gasto después del ciclo,
8
w= (2—3)3 (Weymouthssin f),
La Ecuacioén 4.27 se puede escribir de diferentes maneras, por ejemplo:
q= 4o
B 1 057 e, (4.28)
bl 1]+
o:
0.5
Y
w= Y — 1. e (4.29)
Qo) _
( q ) 1+y
Cuando y = 1, la longitud entera de la linea original se ha puesto en paralelo:
4o
=— =1, e, 4.30
p (4.30)
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4 iw= [1 + (3_3)2'5 (}%)05] e (4.31)

o

Si el diametro y el factor de friccion de la linea paralela son los mismos de la linea original,

entoncesw =1, y:

4 o\?
y:§[ _<%)], ..................................... (4.32)
y:
q 2
q—o=m, ..................................... (433)

La Figura 4.4 muestra una grafica que se utiliza para obtener soluciones mas rapidas a las
ecuaciones anteriores. En ella se lee el porcentaje de incremento en el gasto debido al
porcentaje del sistema de tuberias que se arregla en paralelo, considerando el factor de

friccion obtenido para el mismo:

Porcentaje de incremento en gasto

0 17.0 i - 20 3.0 40 5.0 6.0 7.0 80 9.0 10.0 20 30 40 50 60 70 80 90 100
%‘Q\
e ——
\\\::\\ 5
L R -2FF
Q£ NN 2 ) &) 1T
© \\Q\\ \
. i \\
® 40 \\‘ \\ \.\\
< \\ \\ \\\
T <
5 60 \\ \\\X%\@%
£ N
: \\\ \&%§\\W
no_ 80 \ /%"é b\
b 23
NQNEE
100
0.2 03 0.4 0.6 08 1.0

Figura 4.4 Grafica de porcentaje de linea paralela contra porcentaje de incremento

en flujo y Weymouth con factor de friccion (Ikoku, 1992).

91



Se muestra un ejemplo de tuberias en conectadas en ciclo en el ejercicio A.4.3.1 del Anexo
A

4.4 SISTEMAS COMPLEJOS EN DIFERENTES ECUACIONES DE TUBERIAS

Las longitudes equivalentes pueden ser calculadas como:

donde:

L' = longitud equivalente de tuberia seleccionada (Tabla 4.1),
d; = didametro interno de la tuberia seleccionada,

L, = longitud de la tuberia actual de diametro d4,

d; = diametro interno de la tuberia actual,

A = exponente que depende de la ecuacion de tuberia utilizada (Tabla 4.1).
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Tabla 4.1 Longitudes de tuberias (en millas) de diferentes diametros que
manejan un gasto equivalente a una milla de tuberia de diametro dado (columna
izquierda) (lkoku. 1992).

Diametro interno equivalente [pg]

SIEIpEe el 2.067  3.068 4.026 6.065 8.071 10.025 12.125
2.067 1.000 8.218 35.01 311.40 14294
3.068 0.1217 1.000 4.250 37.89 1739 6222

0.1286 0.2347 1.000 8.895 40.83 146.1 357.8

0.0032 0.0264 0.1124 1.000 4.590 16.42 40.23

0.0245 0.2178 1.000 3.577 8.763

0.0609 0.2795 1.000 2.450

0.0249 0.1141 0.4082 1.000

0.0147 0.0676 0.2419 0.5925

0.0322 0.1151 0.2818

0.0599 0.1468
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Por ejemplo, la capacidad de flujo de una milla de tuberia de 8.071 [pg] es equivalente a
0.0245 [millas] de tuberia de 4.026 [pg] o 3.577 [millas] de tuberia de 10.25[pg], para las

mismas condiciones de presion.

Para flujo en serie, la longitud equivalente es la suma de las longitudes equivalentes
individuales. Cuando las lineas estan en paralelo, su longitud equivalente combinada es:

Q[ =

1

1\ 1\ 1\
(E) +(z) +(z) o

si cada una de las lineas paralelas es de diametro distinto pero igual longitud, la Ecuacién

4.35 podria expresarse como:

L, =
e [d{+dg+d§+---

Tabla 4.2 Exponentes para las ecuaciones 4.34, 4.35 y 4.36 (lkoku, 1992).

A B Cc

Ecuacion de 5.333
Weymouth (1912)

0.50 2.667

Ecuacion de 4854 0.5394 2.618
Panhandle A (1940)

Ecuacion de 4.961 0.51 2.53
Panhandle B (1956)
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Todas las ecuaciones y relaciones obtenidas para flujo en serie y paralelo se determinaron
con base en la ecuacion de Weymouth (1912), las mismas relaciones se determinaron para

otras ecuaciones de flujo como se muestra en la Tabla 4.3.

Tabla 4.3 Relaciones de sistemas en serie y paralelo para diferentes
ecuaciones de flujo (lkoku, 1992).

Weymouth (1912) Clinedinst (1960) Panhandle (1940)

Diametro LN 1 L, 0.2060
equivalente d, =d, (i)16 d, =d, (i_:)s d, =d, (L_z)
Longitud d 1?6 d\° dy\+e5*
equivalente L, =L, (d_l) L, =L, (d_3) Ly =L, <d_2)
2
8 8 8 1 1 1 2618 2618 42618
d(()3) _ d£3) N d£3) (d_g>2 _ (d_f>2 " (d_g>2 L?,(')5394 = L‘{1'5394+L‘2’2'5394
Diametro G .G .6 Lo Ly L,
equivalente Ly L7 L

Fraccionque Yy =

se arregla en 2
% ciclo 1-| 52 | =
[ d; +d d? + d?
o
Linea [ 8 [ 5
completaen I _|[q 4 (ﬂ)3 LR P (ﬁ)z
ciclo q, d, q, d,
Diametros de 4| 2 4 2
tuberias  y =- 1-("_")‘ = 1_<q_0>
originales y 3] 9, 31 9,
en paralelo
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4.5 TEMPERATURA EN SISTEMAS FLUYENTES DE GAS

El valor de la temperatura de flujo es necesario en los calculos para determinar las
propiedades del gas, gastos y caidas de presion en la corriente. En ocasiones, el perfil de
temperatura se asume lineal para evitar complejidad en los calculos, generando resultados
aceptables. Sin embargo, se pueden requerir calculos mas precisos para describir
detalladamente las variaciones generadas por cambios de temperatura, por ejemplo cuando

ocurren cambios de fase durante el flujo del gas.

Generar un perfil de temperatura que describa sus variaciones en cada punto del flujo es
complejo y require de multiples calculos iterativos. Esto se debe a que la presién y la
temperatura son variables mutuamente dependientes en el flujo. Los cambios en la
temperatura, o pérdidas de calor, pueden generar pérdidas de presion. Mientras que los
cambios en la presion afectan directamente la entalpia del flujo y el coeficiente de
transferencia de calor, y por lo tanto, la temperatura. Para fines practicos, un perfil de
temperatura aproximado e independiente de la presion es suficiente y genera resultados

satisfactorios en calculos de campo (Sanjay, 1987).

4.6 TEMPERATURA FLUYENTE EN TUBERIAS HORIZONTALES

La temperatura de una corriente de gas depende del intercambio de calor con los
alrededores, lo cual esta dado por el coeficiente general de transferencia de calor. Los

cambios de temperatura en el flujo pueden generarse por:

a) Efecto Joule-Thomson, que se debe a los cambios de presion provocados por

friccion, velocidad y elevacion.

b) Cambios de fase (condensacion 6 vaporizacion) en el gas debido a variaciones de

presién y temperatura.
c) Pérdidas de energia por friccion.

Se le llama efecto Joule-Thomson, o efecto de estrangulamiento, a la reduccién de
temperatura que acompafia la expansion de un gas debido a una reduccion subita de su

presion, el cual es un proceso adiabatico e irreversible.
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Tomando esto en consideraciéon y asumiendo flujo de gas en estado estacionario, para una
temperatura T;, a una distancia L, de la entrada de la tuberia, Papay (1979) determin¢ la

siguiente ecuacion:

[
r 1 G__ GG ]G
r LG GGHG GGl GGHGL) (4.37)
Lx G, C(C+C3)

G
(Cy + C3Ly )

la cual es conocida como ecuacion general para cambios de temperatura, donde:

Ci =yyicp, + (L= yycpy,

y:
. = k
2 — m )

y:

(Yva — VV1)(CpL - va)
C3 =

L

y:

PP Yv2 —VYv1 Uy — 1 glAz  knd,
Cy = 2 [VVlch“dL +(1- VV1)CpVHdV] + I Q+ U1 + T
y:

(zyz — zy1) (P — ) v, — Vg
(s = B (Cprhar = Covhtay) + =, e (4.38)

donde:

y = fraccion mol de vapor en la corriente de flujo de aceite y gas,

P = presion [ tbf ],

pies?
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L = longitud de la tuberia [pies],

v = velocidad del fluido [iij],

re . ./ Btu
¢p = calor especifico del fluido a presion constante [m],

pies? °F]
H

Ug = coecifiente de Joule — Thomson, [ 7

L W
m = gasto de flujo masico [ﬁ],

Btu

Q = calor de cambio de fase [ﬁ],

.. , . Btu
k = conductividad térmica [— o ],
pies seg °F

pies
H

g = aceleracion de la gravedad = 32.17 [Segz

Az = diferencia de elevacion entre la entrada y la salida [pies],
d, = diamero de salida de la tuberia [pies],

T, = temperatura del suelo de los alrrededores [°F].

Los subindices 1 y 2 se refieren a la entrada y salida de la tuberia respectivamente, y los

subindices L y V representan liquido y vapor respectivamente.

Para esta ecuacion, Papay (1979) considerd la presion, gasto, y cambios de fase como
funciones lineales dependientes de la distancia; tomando como valor inicial la entrada de la
tuberia. Esta ecuacion es muy precisa para segmentos de tuberia cortos. Cuando los
cambios de fase pueden ser despreciados (flujo en una sola fase), la Ecuacion 4.37 se

reduce a:
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Hav(PL—Pp) oKle) — gh

= — -KL, _ Havi'i ™ T2) s
Tie =T+ (T = Te xp 4 KLcpy (1—e™%)
(V21 Va1 KL, (v, —vy)Ly
<KLva ) [( YKL )(1 e )+ —— . (4.39)
donde:
k
K = S e, (4.40)
mcyy

En la Ecuacion 4.39, los primeros dos términos representan el intercambio de calor con los
alrededores, el tercero representa el efecto Joule-Thomson, el cuarto describe los cambios
de elevacion, y el quinto el cambio en la altura y velocidad. Por practicidad, los ultimos dos
términos son pequefos y pueden ser despreciados. Si la caida de presion es pequefia,
entonces la caida de temperatura debida a la expansion también es pequena, y el tercer

término también puede despreciarse. De este modo, la Ecuacién 4.39 se reduce a:

TLx = TS + (T1 - Ts)e_KLx ) reeremerearsaeraeeaaeeaas (441)

4.7 TEMPERATURA FLUYENTE EN POZOS

El caso de flujo vertical subsuperficial es un caso especial de la ecuacion general para
cambios de temperatura, Ecuacién 4.37, donde la temperatura varia con la distancia a lo

largo de la longitud de flujo en funcion del gradiente geotérmico de la tierra, G; =

0.015 [ ki ]

pies

Una de las ecuaciones mas utilizadas en este caso es la de Ramey (1962), y es similar a la

Ecuacion 4.41:
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Tox =Ty — Ge[Ly — K~1(1 — e KL)], oo, (4.42)

donde:
L, = distancia desde el fondo o punto de entrada del flujo [pies],
Ty, = temperatura en L, [°F],

T, = temperatura en el punto de entrada del flujo (en L = 0) [°F],

. i °F
Gr = gradiente geotérmico [pies],

k

mepy

K =

La Ecuacion 4.42 asume que la temperatura del fluido y los alrededores es igual en el punto
de entrada, y que la pérdida de calor es independiente del tiempo. El parametro K es dificil
de estimar. Para esto se recomienda utilizar un analisis de perfiles de temperatura medida
en pozos de gas, similar a la ecuacién empirica desarrollada por Shiu y Beggs (1980) para

pozos fluyentes de aceite (Sanjay, 1987).

RESUMEN DEL CAPIiTULO 4

En este capitulo se desarrollaron:

Las ecuaciones que se utilizan para calcular los incrementos en los gastos y las

dimensiones del sistema de tuberias cuando se arregla en serie, en paralelo y en ciclo.

Las ecuaciones que se utilizan para calcular los cambios en la temperatura del flujo de gas.
Estos cambios de temperatura se deben a: el efecto Joule-Thomson por cambios en la
presion del flujo, los cambios de fase que se pueden presentar en la corriente y a las

pérdidas de energia debidas a la friccion.
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CAPITULO 5

DIMENSIONAMIENTO DE TUBERIAS PARA FLUJO
DE GAS

El disefio de tuberias consiste en la seleccién del material, diametro, espesor de pared,
aislamiento y tolerancia a la corrosion. Es posible determinar el diametro de la tuberia
basandose en los calculos de capacidad de flujo discutidos en los capitulos anteriores. El
espesor de pared del ducto puede determinarse con base en la presion interna que maneje
o en la presion atmosférica externa. El procedimiento de disefio de espesor de pared es el

siguiente:

1. Calcular el espesor de pared minimo requerido para la presion interna de
disefo.

2. Calcular el espesor de pared minimo requerido para resistir la presion

externa.

Agregar la tolerancia a la corrosion del espesor de pared.

Seleccionar el siguiente espesor de pared nominal mas alto.

Revisar el espesor de pared seleccionado bajo condiciones de prueba.

o0 &~ w

Revisar la capacidad de flujo. El manejo del flujo es dificil para D/thom mayor
a 50.

Los ductos se dimensionan con base en el maximo esfuerzo esperado bajo condiciones de

operacion. Los métodos de calculo de esfuerzo son diferentes para pared delgada y pared
D

gruesa. Se consideran paredes delgadas cuando > 20, y pared gruesa cuando es

tnom

menor a 20 (Katz, 1959).
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5.1 DISENO POR PRESION INTERNA Y TOLERANCIA A LA CORROSION

El espesor de la tuberia puede calcularse por medio de la siguiente ecuacion, la cual es

valida para cualquier grupo de unidades consistentes:

P,D

thom ==———+t
nom ZEWT]O'yFr + C ) sesrnssassssisssssssassasnnnannns (51)

donde:

P, = presion interna de disefio,

D = diametro nominal externo,

t. = tolerancia del espesor a la corrosién,
gy, = limite elastico minimo especificado,
E, = factor de eficiencia de la soldadura,
F. = factor de reduccion por temperatura,
n = factor de uso.

La presion interna de disefio se calcula como la diferencia entre la presion interna y la

presion externa:

La presion interna de disefio, P;, puede ser definida como la maxima presion de operacion
permitida bajo condiciones normales de operacién, indicando que sobrepresiones de hasta

110% son aceptables. En otros casos, se define como la presion de cierre de pozo.

El factor de eficiencia de la soldadura E,, es igual a 1.0 para tuberias sin costura, con
soldadura de arco sumergido y con soldadura por resistencia eléctrica. El factor de

reduccioén por temperatura F, es igual a 1.0 para temperaturas menores a 250 [°F]. El factor
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de uso n para flujo de gas esta definido como 0.72 por el cédigo ASME (American Society

of Mechanical Engineers).

Para tomar en cuenta la corrosién debida a la presencia de agua y otros contaminantes
como oxigeno, sulfuro de hidrogeno (H»S) y dioxido de carbono (CO-), se afiade un espesor
de pared extra dado como un valor de tolerancia t. de 1/16 de pulgada. Este valor también
toma en cuenta el dafio que se presenta durante la fabricacion, transporte y

almacenamiento de la tuberia.

Si se determina un espesor de pared menor a 0.3, este valor requiera un espesor extra de

aproximadamente 0.05 [pg].

Se puede ver un ejemplo de disefo por presion interna en el ejercicio A.5.1.1 del anexo A.

5.2 REORDENAMIENTO DE ECUACIONES DE FLUJO PARA DIMENSIONAMIENTO DE
TUBERIAS

El método de dimensionamiento por reordenamiento es simple y no requiere de calculos
complicados. En éste se utiliza una ecuacion de flujo para determinar: diametro, longitud,

gasto, y presiones de entrada y salida.

Para dimensionar lineas cortas de tuberias se pueden utilizar programas de cémputo que
utilicen la ecuacion general de flujo. Si ésta considera flujo no estacionario se puede probar
la capacidad del ducto bajo condiciones de emergencia. Para dimensionar sistemas
mayores a 50 [Km] de longitud se requiere mayor precision en el calculo, para esto se
pueden utilizar las ecuaciones de Panhandle A (1940), Panhandle B (1956), AGA (1992),

entre otras. A continuacion se ejemplifica el reordenamiento de la ecuacion general y AGA.
5.2.1 Ecuacion general de flujo, y ecuacion AGA

Se puede utilizar la ecuacion general de flujo horizontal de Weymouth (1912) para cualquier
rango de presion utilizando un factor de eficiencia E para ajustar el modelo de flujo al

sistema. Este factor de eficiencia considera la presencia de uniones, coples, bridas, etc.
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Tce) M}O'S ............ (2.5.1)

qce = 5.6353821(F) (—
ce P YoZpTpfL

Partiendo de esta ecuacion se puede determinar la longitud, diametro interno y la presion

de entrada y salida de la tuberia;

diametro interno de la tuberia:

0.2
Peeqee\** (Vg ZpTofL
d; = 0.50076( ce ) R 53

' T.eE P? —P? (5:3)

presiones de entrada y salida:

0.5

[ P 2 (YaZ,T,fL\]
P, = |P2 +0.031488594< Ceq“) <y~" P Spf ) R (5.4)
| TeeE d;
_ ,0.5
Pooqee\? (Vo ZnTyfL
p, = |P2 —0.031488594( ce “) <g rPr , s (5.5)
S TeeE P
longitud:
P2 — P2\ [ T.oE \*
L= 31.75753(di5)< ! 2)( ce ) e, (5.6)
ngprf Pce qce

Se puede ver un ejemplo de dimensionamiento en el ejercicio A.5.2.1 del anexo A.

Cuando se requiere determinar la presion de entrada del sistema es necesario realizar una
estimacion inicial de la misa, para asi calcular el factor de compresibilidad promedio del

gas. Para realizar esta estimacién de la presién de entrada se emplea la siguiente ecuacion:

P, =P, + (g) (L),
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Donde el gradiente % puede considerarse de 0.0005 [zf:] por lo tanto:
Py = Py + (0.0005)(L). +oveveereesereeenn, (5.7)

Para utilizar la ecuacion AGA (1992) se calcula el factor de friccion utilizando de la Ecuacion
1.15 a 1.24, seleccionando la que se adapte a las condiciones de flujo del sitema, y el valor

mas pequefio obtenido se utiliza en la ecuacion general de flujo.
Se muestra un ejemplo presion requerida a la entrada en el ejercicio A.5.2.2 del anexo A.

Al dimensionar un ducto, diversas variables son conocidas, por ejemplo: presiones de
entrada y salida del sistema, longitud y diametro del ducto (debido a que estos ya estan
establecidos por el fabricante) y gasto de gas que manejara la tuberia. Este método es
facilmente adaptable a las necesidades especificas del disefio, dependiendo de cuales

sean los factores que se requiera determinar.

RESUMEN DEL CAPITULO 5

En este capitulo se revisaron algunas expresiones para el calculo del espesor de tuberia
por medio de la presién interna, externa y la tolerancia a la corrosién. Ademas del método
de reordenamiento de ecuaciones de flujo para calcular las dimensiones y condiciones de
flujo de un sistema de tuberias. Se ejemplificd este método con la ecuacion general de

Weymotuh para flujo horizontal.
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CAPITULO 6

POTENCIA REQUERIDA PARA COMPRESION DE
GAS

Existen dos métodos que permiten calcular la potencia requerida para comprimir gas
natural. Uno es utilizando ecuaciones analiticas, las cuales son complicadas para el caso
de la compresion adiabatica y generalmente se basan en la ecuacion del gas ideal. Para el
caso de gases reales, donde la desviacion del comportamiento ideal es considerable, se

modifican empiricamente para que consideren el factor de compresibilidad del gas.

El segundo método es utilizando un diagrama de Mollier o de entalpia contra entropia para
gases reales. De modo que el diagrama permite utilizar un procedimiento mas simple y
directo.

Cuando se comprime un gas real en una sola etapa, la compresion es politropica, tendiendo
a las condiciones adiabaticas o de entropia constante. Los calculos basados en compresion
adiabatica e isotérmica proporcionan los limites maximos de trabajo o potencia requerida.
Uno de los propdsitos de colocar sistemas de enfriamiento entre las multiples etapas de
compresion es reducir la potencia necesaria para comprimir el gas. Se tiene mayor
semejanza a un proceso isotérmico entre mas estaciones de enfriamiento se tengan, de

modo que la potencia requerida para comprimir el gas sera menor (Katz, 1984).
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6.1 METODO ANALITICO

El modelo analitico se obtiene de la definicion de trabajo, donde se consideran
despreciables los cambios de energia cinética, potencial gravitacional y las pérdidas de

energia.

tomando en cuenta la ecuacion de los gases ideales:

P2 RT
W = AP ) e (6.2)

Py
con R = 53.241 para el aire cuando n = 1[lb] y T constante:

P, P
W = 53.241TJ R —— (6.3)

Py

si consideramos el trabajo isotérmico requerido para comprimir un gas ideal:

53.241T (P,
—w =22 (—) e (6.4a)
yg Pl
y:
53.241T (P,
W= (5, (6.4b)
yg PZ
donde:
.. , , , .. . pieslb
—W = trabajo isotérmico requerido para comprimir un gas ideal [ 5 ],

T = temperatura [°R],
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Yg = gravedad especifica del gas,
P, = presion antes de la compresion,

P, = presion después de la compresion.

El trabajo de compresion se define como —W, y el trabajo de expansién como .

Para gases reales a temperatura constante:

VAP = ZRTAIN(f), oo,

53.241T
w = ST, (B
yg fl

donde f se define como la fugacidad del gas. Asi puede mostrarse que:

n (é) B Jpprl ZdP,, 3 JPPTZ ZdP,,
0 0

fl Ppr Ppr

para un gas real y trabajo isotérmico:

W = 53.241T O"prz de me Z ip )
Yg 02 Pr " 02 Por )

donde los valores de la funcién:

Jpprz A
—dP,,,
0.2 PPT T

pueden obtenerse de tablas (Katz, 1959).
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Si ahora se expresa al trabajo en términos de la potencia tedrica isotérmica requerida para

comprimir 1 [mpcd] medidos a condiciones estandar (60 [°F] y 14.65 [psia]).

Pprz A Pprl A
~W = 0.08531T (f > APy f P—dppr) e (6.9)
0.2 pr 0.2 pr

Para la compresién y expansion adiabatica de un gas ideal, el cambio de estado esta

representado por:
PVE = constante, .....c.cccovevveveevieeeeinnn. (6.10)

donde k es la relacion de calor especifico de un gas ideal E—” Y puede obtenerse por medio
de la siguiente grafica:

k= Cp/Cv [Adimencional]
18 17 6
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PRESION REDUCIDAP_ = P/P__[Adimencional]

Figura 6.1 Relacion de calor especifico de un gas ideal contra propiedades

pseudoreducidas (Katz, 1959).

Sustituyendo en la Ecuacion 6.1 e integrando se obtiene el trabajo adiabatico tedrico de

compresion [M]
P Ibm |’
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k-1

k 53.241T; [ /P,\ k
VRN Y [ R
k-1 vy, P;

cuando la desviacion del comportamiento ideal es considerable, esta ecuacion se modifica

empiricamente. Una de estas modificaciones es la siguiente.

@) (k-1)
k 53.241T, <P2> k .

U k-1, P,

pies lbf
lbm

donde —W es el trabajo requerido en [ ] y Z y k son evaluados a las condiciones de

succion.

Para encontrar la potencia tedrica adiabatica requerida para comprimir 1 [mpcd] a

condiciones estandar (60 [°F] y 14.65 [psia]), la ecuacion anterior se escribe como:

(2)(k-1)

T, (&) S (6.13)

—W =0.08531
Py

k-1

donde:

C .. , . .. .y
k = C—p conductividad térmica del gas a condiciones de succion ,

v

BTU ]
)

C, = calor especifico a presion constante [
Ibmol °F

(o BTU
C, = Calor especifico a volumen constante [lbmol °F]’

Z = factor de compresibilidad del gas a condiciones de succion [Adimensional],
P, = presién de succién [psial,

P, = presion de descarga [psia],
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T, = temperatura de succion [°R].

La ecuacion anterior brinda resultados acordes a aquellos calculados en términos de un

diagrama entalpia-entropia.

Se muestra la aplicacion del método analitico en el ejercicio A.6.1.1 del anexo A.

6.2 METODO DE CALCULO POR DIAGRAMAS DE MOLLIER

En el desarrollo del métdodo de diagrama entalpia-entropia (H — S) se utiliza la ecuacion

general de flujo,

dH+d<v2>+gd =Q0-Ww
=dz=Q-W,
29. 9c

La energia cinética y potencial debida a diferencias en la elevacion se desprecian, por lo

tanto, la ecuacién general de flujo se reduce a:

dH=0Q-W,

expresando el diferencial d como el incremento A:

Para condiciones isotérmicas y sin friccion:

AH = TapsAS =W, oo (6.15)

B AN £ B Y (6.16)
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donde T, es la temperatura absoluta y AS la variacion de la entropia.

Para encontrar la potencia teérica requerida para comprimir isotérmicamente 1 [mpcd] a

60 [°F] y 14.65 [psia], la ecuacion anterior se escribe como:

—W = 0.432(AH — TypsAS) ) weveeeeeeeeeeeecrecenenn (6.17)

donde AH esta dado en [”f;l:l] y AS en [lbjgl]o}z].

AH y AS se pueden determinar siguiendo una linea de temperatura constante en un

diagrama entalpia-entropia entre condiciones de presion inicial y final.

En el caso de la compresion adiabatica, el calor Q en la Ecuacion 6.14 se vuelve cero, por

lo tanto:

Esto significa que, para una sola etapa de compresion, a condiciones adiabaticas o de
entropia constante, el trabajo necesario para comprimir el gas es igual a la diferencia entre

la entalpia del gas en la entrada y en la salida de la etapa de compresién.

El trabajo tedrico adiabatico necesario para comprimir 1 [mpcd] a 14.7 [psia] y 60 [°F] en

términos de la potencia sera:

W = 0432 AH, oo (6.19)

BTU
Ibmol

donde AH esta expresado en [ ] En multiples etapas de compresion AH debe ser

calculado para cada etapa y luego generalizada sumando AH de cada etapa.

Ademas de la potencia, con los diagramas de entalpia y entropia se puede obtener la

temperatura final de compresion y el calor retirado en los intercambiadores de calor.
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Para el trabajo minimo necesario en mas de una etapa de compresion, la razén de
compresion por etapa es la misma para cada una de ellas. De este modo, la relacion entre

la razon de compresion por etapa con la razén de compresion total (RC) estara dada por:
RC = (&)"C e (6.20)

donde:
n. = numero de etapas,
P, = presion de descarga del compresor [psia],

P, = presién de succion del compresor [psia].

Comunmente, la razén de compresion no es mayor a 6. Con la relacion anterior se podra
obtener la potencia minima necesaria para n etapas de compresion. Si la razén de

compresion para cada etapa no fuera la misma, entonces la potencia requerida para la

compresion seria mayor.

PRESION [PSIA]

)

BTU
bmol

Entalpia (H) [l

. BTU
Entropia (S) [W]

Figura 6.2 Diagrama entalpia-entropia para encontrar el trabajo adiabatico de

compresion (Katz, 1959).
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En la Figura 6.2, el punto 1 representa el estado inicial del gas cuando entra al compresor.
La linea 1-2 muestra la primera etapa de compresion (a entropia constante). Entonces el
gas se enfria en el intercambiador de calor a una presién constante (linea 2-3); la diferencia
entre la entropia a lo largo de esta linea es igual al calor retirado en el intercambiador de
calor. La linea 3-4 muestra la segunda etapa de compresion. Las temperaturas en los
puntos 2 y 4 son las temperaturas del gas al final de la primera y segunda etapa de
compresion. La temperatura en el punto 3 es la temperatura a la cual el gas se enfria en el

intercambiador de calor.

La aplicacién del método por diagramas de Mollier se muestra en los ejercicios A.6.2.1 y
A.6.2.2 del anexo A.

Un compresor con un numero infinito de intercambiadores de calor y etapas de compresion,
tendria condiciones cercanas a las condiciones isotérmicas. La Figura 6.3 muestra la
potencia de compresion requerida contra el nUmero de etapas de compresion. La potencia

se aproxima al valor isotérmico conforme el numero de etapas se incrementa.

¢ — ETAPA UNICA DE COMPRESION

COMPRESION ISOTERMICA

Potencia Teérica [HP]

Numero de Etapas de Compresion

Figura 6.3 Potencia de compresion requerida respecto al nimero de etapas

de compresion (Katz, 1959).

Utilizando factores de conversion, la potencia requerida para comprimir el gas puede
convertirse en la potencia que entra al compresor, conocida como potencia al freno, que es
la potencia requerida para detener el compresor. Los factores que se utilizan incluyen la

eficiencia de compresion (pérdidas de la valvula de compresion) y la eficiencia mecanica
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del compresor. Las pérdidas varian con el disefio del equipo, velocidad, relaciéon de
compresion, entre otros factores. Las potencias combinadas varian con respecto a la
relacion de compresiéon, como se muestra en la Figura 6.4. La eficiencia puede ser utilizada
para determinar la potencia al freno a partir de la potencia tedrica obtenida de los diagramas

entalpia-entropia o de las ecuaciones analiticas.

potencia tebrica adiabatica

Eficiencia = -
potencia al freno

0.90

0.80 /

[Adimencional]

o
3
\

Potencia Teodrica
Potencia al Freno

©

o

o
\

0.50

0.40

Eficiencia

20 30 40 50 6.0 70
Relacién de Compresion [Adimencionall

Figura 6.4 Eficiencia del compresor contra relacion de compresion (Katz,
1959).

RESUMEN DEL CAPITULO 6

En este capitulo se revisaron los métodos analitico y por diagramas de Mollier o de entalpia
contra entropia, para calcular la potencia requerida para comprimir una corriente de gas.

Ademas de desarrollarse las ecuaciones requeridas por los métodos.
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Nomenclatura

Simbolo Significado

Exponente de ecuacién de tuberia

Area transversal de flujo.

Area transversal de flujo del estrangulador
Factor de volumen del gas.

Constante de velocidad.

Coeficiente de descarga = constante = 0.86.
Calor especifico del gas a presion constante.

Calor especifico del gas a volumen constante.

Suma de caracteristicas mecanicas: profundidad de
rosca y ranura.

Diametro nominal externo.
Diferencial.

Diametro de tuberia A.
Diametro de tuberia B.
Diametro externo de tuberia.
Diametro equivalente.

Diametro interno de tuberia.

Unidad
[Adimencional]
[pies?]
[pies?]

=

pies3@c.e.

[Adimensional]

[Adimensional]

[ Btu ]
Ibm °F

[ Btu ]
Ibm °F

[pg]

[pies], [pg]

[pies], [pg]
[pies], [pg]
[pies], [pg]
[pies], [pg]

[pies], [pg]
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fa
f&
fo

Diametro del estrangulador.
Diametro original de tuberia.
Diametro de punto de entrada.

Diametro de punto de salida.

Diametro del orificio de entrada del estrangulador.

Diametro de salida del estrangulador a la tuberia.
Diametro equivalente de tuberia.
Factor de eficiencia de tuberia.
Factor de eficiencia de la soldadura.
Numero Euler = 2.718.

Factor de friccion de Nikuradse.
Factor de reduccion por temperatura.
Factor de transmision.

Factor de friccién de Moody = 4f".
Factor de friccion de Fanning.

Factor de friccion de tuberia A.
Factor de friccion de tuberia B.
Factor de friccion original.

Gradiente geotérmico.

Aceleracion de la gravedad.

Factor de conversion.

Entalpia especifica del fluido.

[pies], [pg]
[pies], [pg]
[pies], [pg]
[pies], [pg]
[pies], [pg]
[pies], [pg]
[pies], [pg]

[pg]

[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]

[Adimensional]

0.015 [ ki ]

pies
[pies]
seg?

32.17 [

Ibm pies]
Ibf seg?

[pies lbf]
lbm
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Integral de Cullender-Smith.

Integral de Cullender-Smith a condiciones de presion

media estatica.

Integral de Cullender-Smith a condiciones de presion

media fluyente.

Integral de Cullender-Smith a determinadas

condiciones.

Integral de Cullender-Smith a condiciones de cabeza de

pozo.

Integral de Cullender-Smith a condiciones estaticas de

fondo.

Integral de Cullender-Smith a condiciones de fondo

fluyente.

Constante de pérdidas por cambio de diametro.

Relaciones de calores especificos para el gas.

Conductividad térmica.
Longitud de tuberia.

Longitud de tuberia A.
Longitud de tuberia B.

Longitud efectiva de tuberia.

Longitud equivalente total de tuberia.

Longitud original de tuberia.

Longitud en la seccion “x” de tuberia.

Longitud de tuberia actual.
Longitud equivalente de tuberia.
Peso molecular del gas.

Gasto masico.

Numero de etapas de compresion.

[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[pies], [millas]
[millas]
[millas]
[millas]

[pies]

[pies]

[pies]

[pies]

[pies]

[lbmol]

[l

[Adimensional]
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Ig prme
prmf
P prwh
Ig prws

prl

Presion del fluido a determinadas condiciones.

Presién a condiciones estandar.
Presion interna de disefio = P;,, — P,.
Presion externa.

Presion en el punto i de la tuberia
Presion interna.

Maxima presion interna permisible.
Presién minima en el sistema.
Presidon media estatica.

Presion media fluyente.

Presion promedio.

Presion pseudocritica del gas.

Presion pseudoreducida del gas.

Presion pseudoreducida estatica en el punto medio del

poZzo.

Presion pseudoreducida fluyente en el punto medio del

poZzo.

Presién pseudoreducida del gas en la cabeza del pozo.

Presion pseudoreducida del gas en fondo estatico.

Presion pseudoreducida en punto de entrada.
Presion pseudoreducida en punto de salida.
Presion de fondo fluyendo.

Presion en la cabeza del pozo.

Presion estatica de fondo.

[iert]
[psia]
[psia]
[psial
[psia]
[psia]
[psial
[psia]
[psia]
[psia]
[psia]
[psia]
[Adimencional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[psia]
[psia]

[psial
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P, Presion en la seccion “x” de la tuberia. [psia]

Py Presion en punto de entrada. [psia]
P, Presion en punto de salida. [psia]
. [pies Ibf
Q Calor agregado al fluido. _W]
. [Btu
Q Calor de cambio de fase. _ﬁ]
L
q Gasto volumétrico de gas. %
L
qa Gasto volumétrico en tuberia de diametro interno A. %
L
ds Gasto volumétrico en tuberia de diametro interno B. %
Gce Gasto volumétrico de gas a condiciones estandar. [mpcd@c.e. |
(@) Gasto volumétrico al que comienza la erosién, medido a [pies3 @c.e ]
de)ce  condiciones estandar. seg
. . pies3
ar Gasto de flujo de fluido. [ sog ]
90 Gasto original antes del ciclo. [mpcd@c.e.]
qr Gasto volumétrico total. [ﬂ]
seg

%q.. Porcentaje de incremento en la capacidad de la tuberia. [Adimensional]

R Constante de los gases. 10.732 [M]
lbmol °R

Re Numero de Reynolds. [Adimensional]

S Entropia especifica del fluido. [%]

s Minimo limite de elasticidad permitido. [psi]

T Temperatura del fluido a determinadas condiciones. [°R], [°F]
Tyups Temperatura absoluta. [°R], [°F]

T,. Temperatura a condiciones estandar. [°R], [°F]

T; Temperatura en cualquier punto i. [°R], [°F]
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Temperatura estatica en el punto medio del pozo.

Temperatura fluyente en el punto medio del pozo.

Temperatura promedio de flujo.
Temperatura pseudocritica del gas.

Temperatura pseudoreducida del gas.

Temperatura pseudoreducida estatica en el punto medio

del pozo.

Temperatura pseudoreducida fluyente en el punto medio

del pozo.

Temperatura pseudoreducida a la cabeza del pozo.

Temperatura pseudoreducida en el fondo del pozo.

Temperatura en la cabeza del pozo.
Temperatura de fondo estatico.
Temperatura en punto de entrada.
Temperatura en punto de salida.
Espesor de tuberia.

Tolerancia a la corrosion.

Espesor de tuberia.

Energia interna.

Volumen de gas.

Volumen almacenado de gas.
Volumen de gas almacenado para tuberia llena.
Volumen de fluido por unidad de masa.

Volumen de gas almacenado para tuberia vacia.

[°R], [°F]

[°R], [°F]

[°R], [°F]

[°R], [°F]
[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[°R], [°F]

[°R], [°F]

[°R], [°F]

[°R], [°F]
[pies], [pg]
[Adimensional]

[pg]

[pieslbf]
lbm

[pies?]
[piesl@c.e.]
[piesl@c.e.]
pies3

[lbnl]

[piesl@c.e.]
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Wr

pf

Trabajo isotérmico requerido para comprimir gas.
Weymouth sin f.

Trabajo realizado por el fluido.

Weymouth con f.

Trabajo perdido por friccion.

Seccion de tuberia.

Fraccion original de tuberia que se arregla en ciclo.

Factor de reduccion de potencia por temperatura.

Factor de compresibilidad del gas a determinadas
condiciones.

Factor de compresibilidad del gas a condiciones
estandar (Z., = 1).

Factor de compresibilidad estatico a las condiciones del
punto medio del pozo.

Factor de compresibilidad fluyente a las condiciones del
punto medio del pozo.

Factor de compresibilidad promedio del gas.

Factor de compresibilidad a las condiciones de la
cabeza del pozo.

Factor de compresibilidad a las condiciones del dondo
estatico del pozo.

Factor de del compresibilidad del gas a condiciones
iniciales.

Elevacion o profundidad con respecto a un nivel dado.
Elevacion o profundidad en el punto i.

Profundidad del punto medio del pozo.

Alfabeto griego

Fraccion mol de vapor en el flujo.

[pies lb]
b

[Adimensional]

[pies lbf]
lbm

[Adimensional]

[pies lbf]
lbm

[pies]

[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[Adimensional]
[pies]

[pies]

[pies]

[Adimensional]
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AH
AP;

AP,
AS

Az

Ua

Hg

1

VU3

Gravedad especifica del gas (aire = 1).
Incremento.

Incremento en la entalpia.

Caida de presion por friccion.

Caida de presion total.

Incremento en la entropia.

Incremento de elevacion entre punto de entrada y
salida.

Rugosidad absoluta de tuberia.
Rugosidad relativa de tuberia.
Factor de uso de tuberias.
Viscosidad del fluido.
Coeficiente Joule — Thomson.
Viscosidad del gas.

Densidad del fluido.

Esfuertzo cortante sobre un fluido
Limite elastico minimo.

Factor de expansién

Velocidad del fluido.

Velocidad de erosion.

Velocidad del fluido en el punto i.
Velocidad de flujo a la entrada.

Velocidad de flujo a la salida.

[Adimensional]

[Adimensional]

[ BTU ]
Ibmol

[psia]

[psia]
[omor]

[pies]

[pg]

[Adimensional]

[Adimensional]

[ep), |-

pies seg
[pies2 °F]
Ibf
[cp]
[ Ibm ]
pies3

[Ibf]

[Adimensional]

[Adimensional]
pies
| seg |
pies
| seg |
pies
| seg |
pies
| seg |
pies
| seg |
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Anexo A. Ejercicios

A.1.3.1 NUMERO DE REYNOLDS

Una tuberia de 20 [pg] de diametro con 0.5 [pg] de espesor transporta 100 [mpcd@c.e. |

tbf ] Calcular

pies seg

de gas. La gravedad especifica del gas es 0.6, y su viscosidad 0.000008 [
el nimero de Reynolds. Asumir una temperatura y presion de operacion de 60 [°F] y 14.7
[psia] respectivamente.

Solucién

Diametro interno de la tuberia = 20-(0.5)(2) = 19 [pg].

Temperatura promedio a condiciones estandar = 60 [°F] + 460 = 520 [°R].

Utilizando la Ecuacion 1.10:

P
Re = 0.0004778 (ﬁ) (@)
Tee diﬂg

sustituyendo y reduciendo:

3
Re = 0.0004778 (14-7) <(0.6)(100)(10 )

= 5,331,726.
520 (0.000008)(19)) Y

Como el resultado es mayor a 4,000, el flujo se encuentra en la region de flujo turbulento.

124



A.1.5.1 FACTOR DE FRICCION POR ECUACION DE COLEBROOK WHITE

Una tuberia de 20 [pg] de diametro externo con 0.5 [pg] de espesor transporta 200

[mpcd@c.e.] de gas natural. La gravedad especifica del gas es 0.6 y su viscosidad

0.000008 [L] Calcular el factor de friccion utilizando la ecuacion de Jain. Asumir una

pies seg
rugosidad absoluta de la tuberia de 0.0006 [pg].
Solucién
Diametro interno = 20 — (0.5)(2) = 19 [pg].
Rugosidad absoluta de la tuberia = 0.0006 [pg].
Calculando el numero de Reynolds con la Ecuacion 1.9:

_ 20y49ce _ (20)(0.6)(200)
~ dipg  (0.000008)(19)

= 15,789,474.

Asi, asumiendo un f = 0.1 y utilizando la ecuacién 1.20.1:

18.7
Ref05

~ (2)(0.0006) 187
)'_ 1'14"210g( 19 +(15789474)(0.01)0-5>

f =0.0098.

Realizando una segunda iteracion se obtiene el valor del factor de friccion:

2¢ 18.7 (2)(0.0006) 18.7
—+—>=1.14—210g( )
d; Ref%5 19 (15789474)(0.0098)°5

f=0.01.

f705 =174 -2lo (E+
L

05 =174-2 log(

El valor de f que se asume inicialmente puede variar en un rago de 0.01a 0.1,y

normalmente bastara con dos iteraciones para obtener el resultado.
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A.1.5.2 FACTOR DE FRICCION POR LAS ECUACIONES DE COLEBROOK Y JAIN

Un gas de y, = 0.6 y u = 3[cp] fluye a través de una tuberia de d; = 4 [pg] a una v =

pies

30 [ ] La tuberia es nueva y de acero comercial. Determinar el factor de friccion

seg

utilizando la ecuacion de Colebrook y Jain.

Solucién
De la Tabla 1.3.1: e = 0.0018.

La relacion: 5 = 0'0218 = 0.00045.

L

Utilizando la Ecuacion 1.5 y arreglando unidades:
d;vp  (4)(0.08333)(30)(0.6)(0.0764)(1,000)
T (3)(0.00067197)
Aplicando la ecuaciéon de Drew, Koo y McAdams para una primera estimacion (Ecuacion

1.18):

= 222,888.26.

f = 0.0056 + 0.5Re 932 = 0.0056 + 0.5(222,888)‘0'32 = 0.01532.
Ecuacion de Colebrook

Aplicando la ecuacion de Colebrook (Ecuacién 1.20.1):

LI 1.74 — 21 2€ + 187)_ 1.74 — 21 (2(0 00045) + 187 )
7o \d " ReyF) o8 = (222,888)(0.01532)05 )"
f = 0.01854.
Como los valores anteriores son diferentes se realiza una segunda iteracion, asi:
18.7 ‘2

f= [1.74 — 2log (2(0.00045) + )] = 0.01836.

(222,888)(0.01854)05
Ecuacion de Jain
Aplicando la ecuacion de Jain (Ecuacion 1.24):
%5 =1.14-2log (i + 2.2
d; Re%°

f = 0.01846.

21.25 )

Aqui se observa la diferencia entre estos métodos, donde la ecuacion de Colebrook
conduce a una solucién iterativa y la ecuacion de Jain a una solucion directa, y se

corrobora que ambas convergen en los mismos resultados.
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A.1.9.1 CALCULO DE LA VELOCIDAD DE FLUJO DE UNA CORRIENTE DE GAS

Unatuberiade d, = 20 [pg] y 0.5 [pg] de grosor transporta 250 [mpcd@c. e.] de gas natural
con gravedad especifica de 0.6 y con temperatura a la entrada de 60 [°F]. Suponiendo flujo
isotérmico, calcular la velocidad de flujo a la entrada y salida de la tuberia, si la presion de
entrada es 1000 [psia] y la de salida es 850 [psia]. La presion y temperatura a condiciones

estandar son 14.7 [psia] y 60 [°F]. Asumir un factor de compresibilidad igual a 1.

Solucién
Diametro interno = 20 — (0.5)(2) = 19 [pg].

Utilizando la Ecuacion 1.27:

qee (Pce> (ZT>
=2.1227¢ (22 (==
Vi dz Tce p )

i
sustituyendo el factor de compresibilidad igual a 1, la velocidad del flujo a la presiéon de

entrada es:

b, = 2122 <(250)(103)>( 14.7 )(60 + 460) 160 pies]

192 60 + 460 1000 seg

La velocidad del flujo a la salida es:

192 60 + 460 850

b = 2122 <(250)(103)>( 14.7 )(60 + 460) — 2541 z;:’gs]
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A.1.9.2 MAXIMO GASTO DE FLUJO PERMISIBLE EN UNA TUBERIA

Un pozo de gas natural esta produciendo a través de una tuberia con d; = 2.441 [pg] a una
presién en la cabeza de P,,, = 800 [psia]. La temperatura en la cabeza del pozo es Ty, =
140 [°F] = 600 [°R] y la gravedad especifica del gas es y, = 0.65. Determinar al gasto

maximo al cual puede producir el pozo sin exceder la maxima velocidad de flujo.

Solucién
De la Figura 1.3, para y, = 0.65:
P, = 671 [psial,
Tpe = 363 [°R].
Calculando las propiedades pseudoreducidas a las condiciones de la cabeza del pozo con

las ecuaciones 1.29 y 1.30 respectivamente:

P, = Pi = %: 1.19,
»
T,y = Ti= % = 1.65,
ne
Asi, de la Figura 1.4: Z,,,, = 0.923.
Utilizando la Ecuacién 1.28:
P\ 2.441\? 800 0.5
(de)ce = 1,012.435d; (ZTyg> - 1'012'435( 12 ) ((0.923)(600)(0.65)) '

(9e)ce = 8.993[mpcd@c.e.].
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A.1.11.1 VISCOSIDAD DEL GAS

Utilizando el método de Carr, calcular la viscosidad de un gas con y, = 0.8 que se encuentra

a P, = 2,000 [psia] y T, = 150 [°F]. El gas contiene 10% H,S y 10% CO,.

Solucién
De la Figura 1.5: y4 = 0.0111 [cp].
Con la correccion por 10% H,S = 0.0003,
y la correccion por 10% C0O, = 0.0006,
asi:
U, = 0.0111 + 0.0003 + 0.0006 = 0.012 [cp].
De la Figura 1.3 para y, = 0.8:
P, = 648 [psial,
Tye = 410 [°R].

Calculando las propiedades pseudoreducidas, con las ecuaciones 1.29 y 1.30

respectivamente:
By = Pi = % = 3.086,
pc
_ iz 150 + 460 _ 1488
Pr Tye 410 ’

asi, de la Figura 1.6: = = 1.56.

51

Utilizando la Ecuacion 1.31:

tg = iy (i) — (0.012)(1.56) = 0.1872 [cp].
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A.2.3.1 FLUJO HORIZONTAL POR ECUACION DE WEYMOUTH

Utilizando la ecuacion de Weymouth. Calcular el gasto que fluye a través de una tuberia
horizontal de 100 [millas] de longitud con d; = 12.09 [pg], que opera a una T = 520 [°R] y
que transporta gas natural con y, = 0.6, las presiones de entrada y de salida son P; =
400 [psia] y P, = 200 [psia] respectivamente. Considerar: P., = 14.7 [psia], T,, = 520 [°R]
y € = 0.0006 [pg].

Solucion
Utilizando y, = 0.6 en la Figura 1.3 para determinar las propiedades pseudocriticas del gas:

Py = 672 [psial,

Tpe = 358 [°R].
Utilizando las ecuaciones 1.29 y 1.30 respectivamente para obtener las propiedades
pseudoreducidas del gas:

P 300
N T 672

T_520_ ..
T, 358

= 0.446,
pC

asi, de la Figura 1.4: Z,, = 0.95.

Calculando el gasto con la Ecuacion 2.10:
1670-5
T.o\ |(P? — P2)d3
Gee = 31.5027 (ﬂ) S 20 )
P.. YoTolZ,

sustituyendo y reduciendo:

16 19-5
520) (160,000 — 40,000)(12.09) 3

14.7) [(0.6)(520)(100)(5,280)(0.95)

Qee = 31.5027( = 23.760 [mpcd@c.e.].
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A.2.3.2 FLUJO HORIZONTAL POR ECUACION DE CLINEDINST

Utilizando la ecuacién de Clinedinst, calcular el gasto volumétrico medido a condiciones
estandar (P, = 14.65 [psia] y T.. = 60 [°F]) de una tuberia de 100 [millas] de longitud, con
d; = 13.375 [pg], que tiene una presién a la entrada P, = 1,300 [psia] y a la salida P, =
300 [psia]. Su temperatura de flujo es T, = 40 [°F] y que transporta gas con la siguiente

composicion:
Componente Fraccion Mol [%] |
Metano 75
Etano 21
Propano 4
Total 100
Solucién

Calculando las condiciones pseudocriticas y pseudoreducidas:

Componente Fraccion Peso lbm P [psia] [psia] T.[°R]
Mol Molecular ot
Metano 0.75 16 12 673 505 343 257
Etano 0.21 30 6.2 708 148 550 115
Propano 0.04 44 1.7 617 25 666 26
Total 19.9 678 398
Asi:
¥y = 0.686,
1,300
rlL — m = 191,
300
Pro = o = 044,
460 + 40
TT = W = 1.25.

De tablas (Katz, 1959):

191 Ppr
JO (7) deT = 24-3,

J0.44 (Ppr)
—)dP,, = 0.10.
0 A P

De la Tabla 1.3.1 y asumiendo una rugosidad:
€ = 0.00006,
la rugosidad relativa sera:
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€ 0.00006

d, 13375

El factor de friccion f se obtiene de la Figura 1.1 para las condiciones de flujo

= 0.000045.

completamente turbulento:
f =0.0104.

Asi, utilizando la Ecuacién 2.15;

Ppr1 Ppra P, 0.5
- 7969634[ P “ J ”r —J ( ”r) dPy|
Gee Pce ygT Lf bor =) 7

sustituyendo:

0.5
_ (678)(520) (13.375)° s
fee = 7'969634[ 14.65 [(0.686)(500)(100)(5,280)(0.0104) (243 = 0117,
reduciendo:
Gce = 139.561 [mpcd@c.e.].
COMENTARIOS

La ecuacion de Clinedinst conduce a una solucién no iterativa y bastante confiable, pero

exige el uso de tablas para su solucion.
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A.2.3.3 COMPARACION DE LAS ECUACIONES DE WEYMOUTH Y CLINEDINST

Calcular la maxima presion a la cual puede operar una tuberia de d, = 10.75 [pg], d; =
10.02 [pg] y 40 [millas] de longitud. Con dicha presién determinar su gasto maximo
utilizando la ecuacién de Weymouth y la ecuacién de Clinedinst. Considerar los siguientes

. € _ _ _ _ _ : _ o —
datos: 5= 0.002, ¢=0.05, £E=10, Y =04, s=35,000 psia], T, =100 [°F], Ug =

0.01 [cp], ¥4 = 0.7 Y Ppip, = 0 [psia].
Solucién
Espesor de la tuberia, t = 10.75 - 10.02 = 0.73 [pg].

Utilizando la Ecuacion 1.25:

b 2(t —c)sE_ 2(0.73 — 0.05)(35,000)(1.0)
max T d, —2(t—c)Y  10.75 — 2(0.73 — 0.05)(0.4)

= 4,663.92 [psial].

Para proporcionar seguridad adicional, la especificacion de maxima presion se escoge

como 4,000 [psial.

Ahora, para calcular la maxima capacidad, la presion de entrada es P; = 4,000 [psia], y la

presion de salida es P, = 0.0 [psial].

Asumiendo: T,, = 520 [°R], P.. = 14.73 [psia] y utilizando las graficas de gravedad especifica

contra presion y temperatura pseudocriticas con la gravedad especifica de 0.7:
P, = 663 [psia],
Tpe = 387 [[°R]].
Utilizando la Ecuacion 2.8:
P, = E<M> = (z) [M] = 2,666.67 [psial].
3\P2 - P? 3/14,0002 —0f — ~

Utilizando las ecuaciones 1.29 y 1.30 respectivamente:

o B, 2,666.67 _ 1022
PP By 663 T
T, (100 + 460)
T, =— = 7 = 1447
PTT T, 387 ’
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asi, de la grafica de Standing y Katz (1942) (Figura 1.4): Z,, = 0.74.
Ecuacion de Weymouth

Utilizando la Ecuacion de Weymouth (Ecuacion 2.10):

16\ 0-°
T, PZ — P2)d;3
Gee _315027( “) P - P)di s ,
P, YgZpTpL
sustituyendo y reduciendo:
0.5

16
520 4,000%2 — 0)(10.0273
) ( )( ) = 265.21 [mpcd@c.e.].

ce = (31.5027) (14_73 (0.7)(0.74)(560) (40 X 5,280)

Ecuacion de Clinedinst

Utilizando la Ecuacion 1.29, sabiendo que T, = 1.447:

Port =563
Como la presion a la salida es de 0 [psia]:
Py, = 0.0.

Utilizando la ecuacion de Clinedinst (Ecuacion 2.15):

Ppr1 Ppra P, 05
=7. 969634[ pe Ce J ”T - J ( ”r) dPy|
Gee Pce ygT Lf For . \z

sustituyendo:

5 6.033
ce = (7.969634)(663) (15533) [(0.7)(56(01)(2:)02 )x 5,280) f] UO (%) Fpr
0,p 0.5
AGEIR

reduciendo:

.5
6,515.2606 6033 pr °
pr

f05

Para la primer prueba se asume q., = 265 [mpcd@c.e. ],

CICE -

utilizando la Ecuacién 1.9:
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_20qce¥, _ (20)(265,000)(0.7)

dipg  [(0.01)(10.02)] =37x10".

De la Figura 1.1, f = 0.024.

De tablas (Sanjay, 1987):

P
%) dP,, = 22.88,

o bl
o
(=]
o

ey

P
%) dP,, = 23.23.

o bl
o
(=]
vl

ey

Por interpolacion:

J6-033 (Ppr) AP = 2288+ (23.23 — 22.88)(6.033 — 6.0) 2311
o pr — 4o 6.05 — 6.0 o
asi:
(6,515.2606)(23.11)%>
Gee = (0.024)05 = 202.17 [mpcd@c.e.].
COMENTARIOS

Para este ejemplo no se requiere una segunda prueba, ya que la grafica de factor de friccion
en la Figura 1.1 muestra un f casi constante en la region de flujo turbulento. Con este
ejemplo se puede notar la diferencia en resultados por utilizar diferentes relaciones de flujo.
Muchas veces las diferencias resultan de los valores de factor de friccion utilizados en las

ecuaciones.
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A.2.3.4 ECUACIONES DE WEYMOUTH, PANHANDLE AY PANHANDLE B

Calcular la capacidad de flujo de una tuberia que transporta gas natural utilizando las
ecuaciones de Weymotuh, Panhandle A y Panhandle B. Considerar los siguientes datos:
P, = 847 [psial], P, =600 [psia], d;=25375[pg], L =100 [millas], y, =067, T,=
505 [°R], Z, = 0.846, T,, = 520 [°R], P., = 14.7 [psia], E = 1.0.

Solucién
De la Figura 1.3, para y, = 0.67:
P, = 667 [psial,
Tye = 373 [°R].
Calculando la presion promedio con la Ecuacion 2.8:

2 <P13 — P23> 2 <8473 - 6003

PT3\pE—P? 847% — 6002

3 > = 730.53 [psial].

Calculando las propiedades pseudoreducidas con las ecuaciones 1.29 y 1.30

respectivamente:
P, = Pi = 7‘22’5 3 1.095,
pec
T, = i = ﬁ = 1.354
ror 373

Calculando la viscosidad del gas, de la Figura 1.5: yu; = 0.011,

y de la figura 1.6: ”i =1.12.

Utilizando la Ecuacion 1.31:

tg = iy (uﬁl) — (0.011)(1.12) = 0.01232 [cp].

Ecuacion de Weymouth

Utilizando la Ecuacion 2.10:

AR A 5207 [ (8477 — 6009)(25.375)% \
T.o\ [ (P2 — P2)d;3 72 _ 375)3
Gee = 31.5027 (ﬁ) (%) — 315027( )( ( )( ) ) ’

P VoZpToL 14.7)\ (0.67)(0.846)(505)(528000)

qce = 301.310 [mpcd@c.e. ].
Ecuacion de Panhandle A

Utilizando la Ecuacion 2.12:
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1.07881 PZ— 2 0.53940 1 0.46O6Od'2'61821
Jee = 32.6491 (ﬁ) < L 2) < ) L

e ZprL yg ug.07881 4
_ 326 491( 20)1'07881 8472 — 6002 053940 4 )0-46060 (23.375)%61821
ee = 24 14.7 (0.846)(505)(528,000) 0.67 (0.01232)0-07881"

qce = 381.802 [mpcd@c.e. ].
Ecuacion de Panhandle B

Utilizando la Ecuacion 2.14:

T 1.020 PZ _ p2 0.510 1 0.490 d'2'530
Gce = 109.364 (ﬁ) < . 2) (—) — 5070
P, Z,TyL Y us;
— 109364 ( 20)1'020 8472 — 6007 0'5“’( 1 )0-490 (23.375)%530
e = 217 (0.846)(505)(528,000) (0.67) (0.01232)0-020’

14.7
Qce = 736.251 [mpcd@c.e. ].

COMENTARIOS

Las diferencias en los resultados se deben a que cada una de las ecuaciones sirven para
diferentes rangos de presion, diferentes diametros de tuberia y utilizan diferentes
consideraciones para el factor de friccion. La ecuacion de Weymouth es mas precisa para
tuberias con didmetros menores a 15 [pg]. La ecuacién de Panhandle A proporciona
mejores resultados en tuberias con diametros entre 12 [pg] y 60 [pg] y que operan a
presiones entre 800 [psia] y 1,500 [psia]. Y la ecuacién de Panhandle B es mas precisa

para flujos con numeros de Reynolds entre 4 y 40 millones.

Por lo tanto, para este ejemplo el resultado correcto es el obtenido por por la ecuacion
Panhandle A.
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A.2.4.1 CAPACIDAD DE ALMACENAMIENTO

Un sistema de tuberias de 100 [millas] de largo tiene un diametro interno de 13.375 [pg].
La presion a la entrada es de 1,300 [psia] y transporta gas con gravedad especifica de 0.68
a una temperatura de 40 [°F]. Calcular la capacidad de almacenamiento de la linea en
[mpcd@c.e.] (60 [°F] y 14.65 [psia]), a) a condiciones de tuberia vacia si la presion a la

salida es de 300 [psia] y b) a condiciones de tuberia llena si la presion es P, = 1,000 [psia].
Solucién
Utilizando la Figura 1.3, para una gravedad especifica de 0.68:

P,. = 678 [psia].

Para condiciones de tuberia llena, utilizando la Ecuacién 1.29 la presion pseudoreducida a

la entrada y a la salida seran, respectivamente:

P = P _1,300_191
LT P 678 ’
P = P _1,000_147
P27 P, 678
Para condiciones de tuberia vacia:
1,300
Pprl = m = 191,
300
PpTZ = ﬁ = 0.44.

De tablas (Katz,1959) los valores de las integrales son los siguientes:

[ ~1.91 P, 1
AN der =243,
70 z ITpr=1.25
[ (147 p 1
J 2L ap,, =1.30,
0 z ITpr=1.25
[ (044 p 1
J 2L ap,, =0.10,
0 z ITpr=1.25
1.91 P 2
J (—) dpP. =452,
0 z Tpr=1.25
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1.47 I} 2
J (—) dP, =171,
0 VA

Tpr=1.25
0.44 P 2
J (—) dpP, = 0.032.
0 z Tpr=1.25

Utilizando la Ecuacion 2.16:

Pora (Por\? Pors (Por)
r1 (Ipr r2 [ {pr
ALZTe P b0 (7) APy — Jo" (7) dPpy

a P P )
PeeT f(:)prl ( %) dP,, — f(:)prz (ﬂ) dP,,

sustituyendo para condiciones de tuberia llena:

~ (M) (5.28)(10°)(1)(520)(678) <4_52 —171

% = = (6.1736)(107
Lleno (14.65)(500) 2.43 — 1.30) ( 0%,
para condiciones de tuberia vacia:

452 —0.03

s = 7 PYEEE T
Vpacio = (2.4826)(10 )(2_ 43 —0.10

) = (4.7841)(107).

Por lo tanto, la capacidad de almacenamiento (C. A.) sera la diferencia del contenido de gas
para las dos condiciones:

C.A.= (6.1736 — 4.7841)(107) = (1.3895)(107),
por lo tanto:

C.A.= 3,895,000 [mpcd@c.e.].
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A.2.8.1 PRESION ESTATICA DE FONDO POR METODO DE T Y Z PROMEDIO (1)

Calcular la presoén estatica de fondo de un pozo de gas natural que tiene una profundidad
de 5,790 [pies] y una P,,, = 2,300 [psia]. El tiene unay, = 0.6. La temperatura promedio de

la corriente es T, = 117 [°F].

Solucién
De la Figura 1.3, con la gravedad especifica de 0.6:
Byc = 672 [psia],
Tpe = 358 [°R].

Calculando las propiedades pseudoreducidas con las ecuaciones 1.29 y 1.30

respectivamente:
By = Pi = % = 3.423,
pc
T =i=117+460=1612
Pr Tye 358 B

asi, de la Figura 1.4: Z,, = 0.823.

Utilizando la Ecuacion 2.26:

_ 0.0375y,z _ (0.0375)(0.6)(5790)

s = = = 0.274337.
Z,T, (0.82)(577)

Por lo tanto, la presion estatica de fondo se obtiene utilizando la Ecuacion 2.25:

s (0.274337)
P, = P,nez = (2,300)e” 2 = 2,638 [psial.

Verificando con la Ecuacion 2.27:
Pwn\( 2 2,300\ /5,790 _
Pys = Py + 0.25 (ﬁ) (ﬁ) = (2,300) + 0.25 (W) (W) = 2,632 [psial.
De este modo se verifica el valor de la presién estatica de fondo, ya que los resultados

obtenidos son semejantes.
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A.2.8.2 PRESION ESTATICA DE FONDO POR METODO DE T Y Z PROMEDIO (2)

Determinar la presion estatica de fondo de un pozo que produce gas natural y que tienen
las siguientes caracteristicas: y, = 0.6, P, = 4,000 [psia], z = 10,000 [pies], T,,, = 70 [°F],
T,,s = 220 [°F].

Solucién
De la Figura 1.3, utilizando la gravedad especifica de 0.6:
Py = 672 [psial,
Tpe = 358 [°R].
Utilizando la Ecuacion 2.2 y convirtiendo a temperatura absoluta:
_Ty+T, 704220

T, = = o = o i
P 3 3 145 [°F] = 605 [°R]
Utilizando la Ecuacién 2.27 para una primer estimacion:
Pun\ /s 2 4,000\ /10,000
Pys = 25(—=)l—=—=) = . = jal.
vs = Pun + 0.25 (100) (100) (4,000) + (025)( . )( B ) 5,000 [psia]

Primer iteracion
Calculando la presion promedio:
P, +P, 4,000+ 5,000
PTT T 2
Calculando las propiedades pseudoreducidas con las ecuaciones 1.29 y 1.30

= 4,500 [psial.

respectivamente:
pc
Tpr = Ti = % = 1.69,
pc

asi, de la Figura 1.4: Z = 0.943.
Utilizando la Ecuacion 2.26:

003757,z (0.0375)(0.6)(5,000)
ST, T (0.943)(609)

= 0.1959.

Asi, con la Ecuacion 2.25:

s 0.1959
P,s = Pynez = (4,000)e” 2 = 4,865.59 [psial.

Como los resultados obtenidos por la primera iteracion y la estimacion inicial son diferentes,

es neceario realizar una segunda iteracion.
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Segunda iteracion
Calculando la presion promedio:
P, +P, 4,000+ 4,865.59
PTT o T 2
Calculando las propiedades pseudoreducidas con las ecuaciones 1.29 y 1.30

= 4,432.79 [psial].

respectivamente:
P, = Pi _ 4,463722.79 — 650,
pc
Tpr = Ti = % = 1.69,
pc

asi, de la Figura 1.4: Z = 0.947.

Utilizando la Ecuacion 2.26:

_0.0375y,z _ (0.0375)(0.6)(5,000)

s = = = 0.1951.
Z,T, (0.947)(609)

Asi, con la Ecuacién 2.25 se obtiene la presion estatica de fondo:

s 0.1959
P,s = Pynez = (4,000)e” 2 = 4,861.57 [psial.

El resultado obtenido en la segunda iteracion se asemeja al obtenido en la primera, por lo

tanto una tercera iteraciéon no es necesaria.
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A.2.8.3 PRESION ESTATICA DE FONDO (T Y Z PROMEDIO Y SUKKAR-CORNELL)

Determinar la presion estatica de fondo PB,; en un pozo de gas, dado lo siguiente:
profundidad, z = 5,000 [pies]; gravedad especifica del gas, y, = 0.7; temperatura en la
cabeza del pozo, T,,;, = 80 [°F]; temperatura en el fondo del pozo, T,,; = 160 [°F]; presion
en la cabeza del pozo P,,;, = 400 [psia]. Utilizando (a) el método de temperatura y factor de

compresibilidad promedio, y (b) método de Sukkar-Cornell.

Solucién

Utilizando la Ecuacion 2.2 para obtener la temperatura promedio y convirtiendo a

temperatura absoluta:

_Ty+T, 80+ 160

p > > = 120 [°F] = 580 [°R],

De la Figura 1.3 con gravedad especifica de 0.7:

P,

e = 663 [psial,

Tye = 387 [°R].
a) Método de temperatura y factor de compresibilidad promedio
Primera iteracién
Utilizando la Ecuacion 2.27 para obtener una primer estimacion:

P =P +025(@)(L)=4oo+025(—
ws = fwh T 2221100/ \100 ““\100

asi, para la presioén promedio, utilizando el promedio aritmético:

400) (5,000) — 450 [psia]
100) = psial,

_ 400 + 450

p 3 = 425 [psial.

Calculando la presiéon y temperatura pseudoreducidas con las ecuaciones 1.29 y 1.30

respectivamente:
P, = P = 425 = 0.641
PP Py 663
T, = r —580—14991
PP T, 387 77
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asi, de la grafica de Standing y Katz (1942) (Figura 1.4): Z,, = 0.967.

Utilizando la Ecuacion 2.26:

©0.03757,z _ (0.0375)(0.7)(5,000)
ST Tz, [(0967)(580)]

= 0.23402.

Utilizando la Ecuacion 2.25 para obtener la presion estatica de fondo:

S 0.23402
2

Pys = Pynez =400e 2 = 449.65 [psial.

No es necesario realizar una segunda iteracion, ya que la variacion entre el resultado
obtenido por la Ecuacion 2.27 y el obtenido por la Ecuacion 2.25 presentan una error

minimo.

b) Método de Sukkar-Cornell

Calculando las propiedades pseudoreducidas con las Ecuaciones 1.29 y 1.30

respectivamente a las condiciones de la cabeza del pozo:

P = P = 400 = 0.603
Pwh T p T 663
T 80 + 460
Tprwh = T_ = W = 1.395.

pc

Asi, de tablas (Sanjay, 1987) y por interpolacion:

0.603 7
J (P—> dP,, = 1.0392.
0.2 pr

Utilizando la Ecuacion 2.30:

Porws ( 7 0.01875y,Z
[ (-
Pprwh Ppr Tp

ademas, considerando que:
Jppm(Z) Pprl(Z) Ppra2 7
— |dP, =J — |dP, —J <—>dP ,
Ppr2 For - 0z \Bpr o2 \B pr o

entonces:

Porws ( 7 0603 / 7 (0.01875)(0.7)(5,000)
[T (E)ar - [ (L) ar - ,
0.2 P 0.2 P 580
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asi:
Pprws
J (—) dP. = 1.0392 + 0.11315 = 1.15235.
0.2 r

La temperatura pseudoreducida a condiciones estaticas de fondo, Ecuacién 1.30:

T 160 + 460

Tyrws = =
prws T 387

0.6 7
J (—) dP,, = 1.049,
0.2 Ppr

0.7 7
J —)dP,, = 1.210.
0.2 Ppr

P 064 (1.15235 — 1.049)(0.7 — 0.6) 0.6642
prws — = 1.210 — 1.049 e ’

= 1.602.

De tablas (Sanjay, 1987):

Por interpolacion:

asi, la presion estatica de fondo se obtiene con la Ecuacién 2.31:

Pys = (Po)(Pyr) = (0.6642)(663) = 440.36 [psial.

COMENTARIOS

Los dos métodos anteriores presentan una variacion en sus resultados del orden de 9-10
[psia], lo cual puede considerarse despreciable comparado con la magnitud de presién de
fondo que se esta calculando. Por lo tanto, cualquiera de los dos métodos anteriores

conducira a un resultado satisfactorio.
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A.2.8.4 PRESION ESTATICA DE FONDO POR METODO DE CULLENDER-SMITH (1)

Determinar la presiéon de fondo estatico utilizando el método de Cullender-Smith y
considerando los siguientes datos: y,; = 0.6, P,,, = 4,000 [psia], z = 10,000 [pies], T,,, =

70 [°F], T,,s = 220 [°F].

Solucién
De la Figura 1.3, utilizando la gravedad especifica de 0.6:
Py = 672 [psial,
Tpe = 358 [°R].
Utilizando el gradiente geotérmico, la tempertura a cualquier profundidad sera:
T; = Tyn + Grz; = 70 + 0.015z;.
Calculando I,
La temperatura en la cabeza del pozo es:
T,n = 70 + 0.015z,,, = 70 + 0.015(0) = 70 [°F] = 530 [°R],
con:
Py, = 4,000 [psial.
Calculando las propiedades pseudoreducidas en la cabeza del pozo con las ecuaciones

1.29 y 1.30 respectivamente:

P = P = 2,000 = 5.95
Prwh T p T 672 ’
T _ 580 1.48

prwh = 358 ’

pc
asi, de la Figura 1.4: Z,,;, = 0.84.

Utilizando la Ecuacion 2.39 a las condiciones de la cabeza del pozo:

I,»n = 1,000 (th_wzhwl> = 1,000 [% =111.3.
Primer iteracion para dererminar P,
Calculando I,
Estimando la B,,, con la ecuacion 2.27:
Poo = P,y + 0.25 (M) (i) = 4,000 + 0.25 (4’000) (10’000) = 5,000 [psia].
100/ \100 100 100

Estimando la temperatura en el punto medio:
Tpe = 70 + 0.015z,,, = 70 + 0.015(5,000) = 145 [°F] = 605 [°R].
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Calculando las propiedades pseudoreducidas en en el punto medio del pozo con las

ecuaciones 1.29 y 1.30 respectivamente:

P P = 5,000 = 7.44
Prme = Pye 672 ’
T, i 605 =1.48

prme T 358 ’

asi, de la Figura1.4: Z,,, = 0.93.
Utilizando la Ecuacion 2.39 a las condiciones del punto medio del pozo:

TmeZ me (605)(0 93)
Ime = 53.
e 1,000( P 00 | = 11293

Calculando P,

Reordenando la Ecuacion 2.42 para calcular la presion media estatica:
(Pne — Pwn)Ume + Lyn) = 37.5v42/2,

reordenando y sustituyendo:

37.5v42/2 A (37.5)(0.6)(2,500) _
Ime + Ion 111.3 + 112.53

Prne = Pwn 4,505.4 [psial].

Este valor calculado no es cercano al valor estimado, por lo tanto se realiza una segunda
iteracion:

Segunda iteracién para determinar P,,,

Calculando I,

Calculando nuevamente la presion pseudoreducida en en el punto medio del pozo con la
Ecuacion 1.29, y utilizando T, = 1.48:

P 4505
Pyrme = — = ——— = 6.704,

asi, de la Figura 1.4: Z,,. = 0.93.

Utilizando la Ecuacion 2.39 a las condiciones del punto medio del pozo:

Tnel (605)(0.93)
Lpe = 1,000 (M) =1,000 |————| = 124.9.
me Pre 4,505
Calculando P,
Reordenando la Ecuacion 2.42 y sustituyendo:
37.5y,2/2 (37.5)(0.6)(2,500)
P, = — =4, = 4,238.14 ial.
me = fwh T 124.9 + 111.3 [psial

Este valor calculado no es cercano al valor calculado anteriormente, por lo tanto se realiza

una tercera iteracion.
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Tercera iteracion para determinar P,,,
Calculando I,
Calculando nuevamente la presion pseudoreducida en en el punto medio del pozo con la

Ecuacion 1.29, y utilizando T, = 1.48:

asi, de la Figura 1.4: Z,,. = 0.93.
Utilizando la Ecuacion 2.39 a las condiciones del punto medio del pozo:

TmeZ me (605) (0.93)

fme = 1,000 ( "~ 4505

= 132.76.

Calculando P,
Reordenando la Ecuacion 2.42 y sustituyendo:

b —p s 37.5Y42/2 . (37.5)(0.6)(2,500)
me AWk e+ Lo 132.76 + 111.3

= 4,230.47 [psial].

Este valor se encuentra lo suficientemente cerca del valor calculado en la segunda iteracion.
Determinando P,
Estimando la presién estatica de fondo con la Ecuacion 2.27:

Pus = Py +0.25 ( ) (+2-) = 4230 + 025 (4’230) (10'000
me 100/ \100/ ~— ™ “>\"100 100

Primer iteraciion para determinar P,

) = 5,287.5 [psial.

Calculando las propiedades pseudoreducidas en el fondo del pozo con las ecuaciones 1.29

y 1.30 respectivamente y considerando que T,,; = 220 [°F]:

Pye =~ =228 _ g7

L Y '
T 680

Tprws T_ = ﬁ =1 90,

asi, de la Figura1.4: 7, = 1.42.
Utilizando la Ecuacion 2.39 a las condiciones del fondo del pozo:
I,s = 1,000 (%) = 1,000 (68;)’)2# = 182.63.
Utilizando la Ecuacion 2.43:
(Pys — Pre)Uys + Lpe) = 37.5v42/2,
reordenando y sustituyendo:

37.5y,2/2 (37.5)(0.6)(5,000)
Pye = P + ——29"1 — 4230 + = 4,586.7 [psial.
ws = fme T 132.76 + 182.63 [psial
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El resultado es muy diferente al estimado anteriormente, por lo que se realiza una segunda
iteracion:

Segunda iteracién para determinar P,

Calculando la presion pseudoreducida en el fondo del pozo con la Ecuacion 1.29 y

considerando que Ty,s = 1.90:
Pprws = =— = —= = 6.82,

asi, de la Figura 1.4: Z,,; = 0.999.

Utilizando la Ecuacion 2.39 a las condiciones del fondo del pozo:

TywsZ ws (680)(0 99)
Lys = 1,000( 2586 = 148.13.
Reordenando la Ecuacion 2.43 y sustltuyendo:
37.5y42/2 (37.5)(0.6)(5,000)
P,s = +——=4230+ = 4,630.51 ia).
ws = fme T 132.76 + 148.13 [psial

Realizando una tercera iteracion para verificar el valor obtenido.
Tercera iteracion para determinar P,
Calculando la presion pseudoreducida en el fondo del pozo con la Ecuacione 1.29 y

considerando que T,,s = 1.90:
P f— f— —_ 6.89’
prws P

asi, de la Figura 1.4: Z,,; = 0.999.

Utilizando la Ecuacion 2.39 a las condiciones del fondo del pozo:

TWSZWS) (680)(0.99)
I,s = 1,000 ——) = 1,000 |—————| = 146.72.
wso ( B, ’ 4,630
Reordenando la Ecuacion 2.43 y sustituyendo:
37.5y42/2 (37.5)(0.6)(5,000)
P,s = ——— =4,230 + = 4,632.53 [al.
ws = fme T 132.76 + 146.72 [psial

Este valor coincide con el obtenido en la segunda iteracion, por lo que una cuarta iteracion

es inecesaria.

Este método es bastante preciso, pero mas complejo en comparacion al métodode Ty Z

promedio y al método de Sukkar-Cornell.
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A.2.8.5 PRESION ESTATICA DE FONDO POR METODO DE CULLENDER-SMITH (2)
Determinar la presion estatica de fondo de un pozo de gas utilizando el método de
Cullender-Smith y considerando lo siguiente: z = 5,000 [pies], y, = 0.7, T,,, = 80 [°F] =
540 [°R], T,,s = 160 [°F], P,,,, = 400 [psia].
Solucién
De la Figura 1.3, para y, = 0.7:

P, = 663 [psial,

Tye = 387 [°R].

Para la mitad superior
Primer iteracion

Calculando las propiedades pseudoreducidas a las condiciones de la cabeza del pozo con

las ecuaciones 1.29 y 1.30 respectivamente:

P. = = = 0.603
prwh P . 663 . ,
T = = = 1.395
prwh T . 387 . ,

asi de la grafica de Standing y Katz (1942) (Figura 1.4): Z,, = 0.96.

Utilizando la Ecuacion 2.39 a condiciones de cabeza de pozo:

(540)(0.93)

200 ) = 1,255.5.

TZ
I,n = 1,000 (—) = 1,000(
P
Utilizando la Ecuacion 2.42:
(Pme = Pwn)Ume + Lyp) = 37-5ng/2 ’
sustituyendo:
(Ppe —400)(1,255.5 + 1,255.5) = (37.5)(0.7)(5,000)/2,
asi:

P = 426.14 [psial.
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Segunda iteracion

Calculando nuevamente las propiedades pseudoreducidas a las condiciones de la presion

media estatica, ecuaciones 1.29 y 1.30 respectivamente:

p _ P 42614 0.643
prme Py 663 R
T = _ 280 1.499

prme T, 387 B

asi, de la grafica de Standing y Katz (1942) (Figura 1.4): Z,,. = 0.96.
Utilizando la Ecuacion 2.39:

(580)(0.96)

I, = 1000(TZ) = 1000(
me & & p) 7 426.14

) =1,306.61.

Utilizando la Ecuacion 2.42:
(Pme — Pwn)Ume + Lyp) = 37-5ng/2 ’
sustituyendo y resolviendo:

(37.5)(0.7)(2,500)
1,306.61 + 1,255.5

Pe = 400 + = 425.61 [psial,

Para la mitad inferior

Asumiendo I, = I, = 1,306.61 y utilizando la Ecuacién 2.43:
(Pws = Bne)Uws + Ime) = 37.5y42/2,

sustituyendo y resolviendo:

(37.5)(0.7)(2,500)

P,s = 425.61
ws * 1,306.61 + 1,306.61

= 450.72 [psial.

Calculando las propiedades pseudoreducidas a las condiciones estaticas de fondo,

ecuaciones 1.29 y 1.30 respectivamente:

P — = — = 0.68,
PTws T py, 663
T 620
Torws T =387 = 1.602,

asi, de la grafica de Standing y Katz (1942) (Figura 1.4): Z,,c = 0.95.
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Utilizando la Ecuacion 2.39:

(620)(0.95)

I,.= 1000(TZ) = 1000(
ws p) 7 450.72

) = 1,306.798,
asi, utilizando la Ecuacion 2.43, la presion de fondo sera:
(Pws — Pne) (s + Ime) = 37.5 ng/z ’
sustituyendo y resolviendo:
P,s = 450.72 [psial.

Utilizando la regla de Simpson (Ecuacion 2.44) para obtener un valor mas preciso:

P..—P
M [Lyn + 4l + Lys] = 37.5,2,

sustituyendo:

P, — 400

[T] [1,255.5 + 4(1,306.61) + 1,306.798] = (37.5)(0.7)(5,000),
resolviendo:

P,,s = 450.55 [psia] .

COMENTARIOS

En este ejemplo se nota que el método de Cullender-Smith requiere un calculo mas riguroso
que el propuesto por los dos métodos anteriores. Los resultados obtenidos por cada uno de
los métodos son semejantes y no tienen una desviacion significativa. Siendo el método de
Cullender-Smith el mas descriptivo para los cambios de temperatura y factor de

compresibilidad Z.
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A.2.9.1 PRESION DE FONDO FLUYENTE POR METODO DE T Y Z PROMEDIO (1)

Estimar la presiéon de fondo fluyendo de un pozo de 3,500 [pies] de profundidad que esta
produciendo 7 [mpcd@c. e.] de gas con gravedad especifica de 0.6. La tuberia tiene 3 [pg]
de diametro interno. La temperatura y presion en la cabeza del pozo son 95 [°F] y 2,000
[psia] respectivamente. Cosiderar: T,,; = 150 [°F], € = 0.0006 [pg] y 1y = 0.017 [cp]. El

pozo es desviado, con 5,000 [pies] de longitud.

Solucién
Utilizando la Ecuacion 1.9:

_ 20qce¥y _ (20)(7,000)(0.6)

= 1.647 x 10°.
diltg (0.017)(3)

Re

La relacion entre rugosidad y diametro interno es:

e 0.0006

= 0.0002.
d; 3

Del diagrama de Moody (1944) (Figura 1.1), el factor de friccion es: f = 0.014.

De las graficas de propiedades pseudocriticas (Figura 1.3), para gravedad especifica de
0.6:

P,c = 672 [psia],
T,. = 358 [°R].

Calculando la temperatura promedio registrada con la Ecuacion 2.3 y convirtiendo a
unidades absolutas:

T, —T, 150 —95
1~ %2 _ = 120.41 [°F] = 580.41 [°R].

AN (RN

Utilizando la Ecuacion 1.30 para determinar la temperatura pseudoreducida:

_ T 58041
N ~ 358

= 1.621.
pr Tpc

Primer iteracion

Asumiendo una P, = 2,400 [psia], y utilizando la Ecuacion 2.8:

3

2 <P13 — P23> 2 (2,4003 —2,0003

P, == = 2,206.06 [psia].
P2 — P? 2,400% — 2,0002> [psia]

P 3

153



calculando la presién pseudoreducida con la Ecuacion 1.29:

p P _220606
PP By 672 T

asi, de la Figura 1.4, el factor de compresibilidad es: Z,, = 0.828.

Utilizando la Ecuacion 2.26:

_ 0.0375y,42 _ (0.0375)(0.6)(3,500)

- - — 0.16386.
ST, [(0.828)(580.41)]

Utilizando la Ecuacion 2.45, la presion de fondo fluyente sera:

2.5272 x 10~ %y, fL(e’ — 1)qZ.Z,T,

5
Sdi

Pvzvf=eSPV2Vh+

)

sustituyendo y resolviendo:

Pvzvf — (2’000)280.16386
4 (2.5272 x 107°)(0.6)(0.828)(580.41) (0.014)(5,000) (e 16386 — 1)(7,000)>
(0.16386)(3)" ’

Py = 2,196.4 [psial.
Segunda iteracion

Reiterando con la presion calculada P, s = 2,196 [psia] y la Ecuacion 2.8:

3

2 <P13 — P23> 2 (2,1963 —2,0003

p=2(2—2 = 2,099.51 [psia].
PZ — P? 2,196% — 2,0002> [psia]

P3
Utilizando la Ecuacion 1.29 para calcular la presion pseudoreducida:

b P _2,099.51_3124
PP By 672 T

asi, de la grafica de Standing y Katz (1942) (Figura 1.4): Z,, = 0.830.

Utilizando la Ecuacion 2.26:

©0.03757,z  (0.0375)(0.6)(3,500)
T Tz, | [(0.830)(580.41)]

= 0.16347.

Utilizando la Ecuacion 2.46 para calcular la presion de fondo fluyente:

2.5272 x 10~ %y, fL(e’ — 1)qZ.Z, T,

5
Sdi

Pvzvf=espwh_+

)
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sustituyendo:

PZs

— (2 000)260'16347

4 (2.5272 x 107°)(0.6)(0.830)(580.41) (0.014)(5,000) (e16347 — 1)(7,000)>
(0.16347)(3)" ’

Py = 2,196.0 [psial.
La cual se aproxima al resultado anterior de 2,196.4 [psia].
Por lo tanto, la presion de fondo fluyente es:

Py = 2,196.0 [psia] .

COMENTARIOS

Este método es iterativo debido a que se necesita hacer una estimacion inicial de la

presion de fondo fluyendo y poder calcular la presion promedio del pozo.
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A.2.9.2 PRESION DE FONDO FLUYENTE POR METODO DE T Y Z PROMEDIO (2)

Utilizando el método de temperatura y factor Z promedio, calcular la presion de fondo
fluyente de un pozo direccional con las siguientes caracteristicas:

¥y = 0.75, L =10,000 [pies], z=7,000 [pies], Tyn =110 [°F], Tys=245[°F], Py =
2,000 [psial, qce = 4.915 [mpcd@c.e.], d; = 2.441 [pg], € = 0.0006 [pg], u = 0.012 [cp].

Solucién
Utilizando la Ecuacion 1.9:
20q.e7y  (20)(4.915)(1,000)(0.75)
e = =

= 2,516,899.
dittg (2.441)(0.012)
Obteniendo la relacién entre la rugosidad y el diametro interno:
€ 0000 _ 0.0002458
d; 2441 ’

asi, de la Figura 1.1: f = 0.015.
Obteniendo las propiedades pseudocriticas de la Figura 1.3, para gravedad especifica de
0.75:
P, = 656 [psial,
Tpe = 388 [°R].
Calculando la temperatura promedio en unidades absolutas con la Ecuacién 2.3:

T,—T, 245—110
T, =— 2= = 168.59 [°F] = 628.59 [°R].

" om(@d) m()

Primer iteracion
Asumiendo una P, = 2,500 [psia] y utilizando la Ecuacion 2.8:

2 <P13 — P23> 2 (2,5003 —2,0003

P~ 3\p2—p?) 3\25003 —2,0003

> = 2259.26 [psial].

Obteniendo las propiedades pseudoreducidas con las ecuaciones 1.29 y 1.30:

o _ P _225926
TP, 656 ’
, _ T _6285
T 388 ’

asi, de la Figura 1.4: Z,, = 0.825.

Utilizando la Ecuacion 2.26:
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_0.0375y,z _ 0.0375(0.75)(7,000)

= = = 0.379,
STTLT, (0.825)(628.59)

Utilizando la Ecuacion 2.46:
2.5272 x 10~ %y, fL(e® — 1)qZ.Z,T,

5
Sdi

)

Pvzvf=espwh_+

sustituyendo y resolviendo:
PLs
= (2,000)2¢%37°

(2.5272 % 10_5)(0.75)(0.015)(10,000)(60'382 - 1)(4.915)2(0.825)(628.59)
+ (0379)(2.441)5 '

Py = 2,417.29 [psia].

Segunda iteracion
Utilizando la Ecuacion 2.8:

b - 2(P3—P3\ 2/(2421% —2,0003
- 3\P% - P? 2,4212 — 2,0003

"3

» =73 > = 2215.21 [psial].

Utilizando la Ecuacion 1.29:

b P 221521 3377
PP B 656 s
asi, de la Figura 1.4: Z,, = 0.824.

Utilizando la Ecuacion 2.26:

_0.0375y,z  0.0375(0.75)(7,000) 0.380
ST T, (0824)(62859) o

Utilizando la Ecuacion 2.45:
2.5272 x 10~ %y, fL(e’ — 1)qZ.Z,T,

5
Sdi

)

Pvzvf=eSPV2Vh+

Sustituyendo y reduciendo:
PZs
= (2,000)2¢0-380

(2.5272 % 10_5)(0.75)(0.015)(10,000)(60'382 - 1)(4.915)2(0.824)(628.59)
+ (0.380)(2.441)° '

Py = 2,418.5 [psial.

Este resultado es semejante al obtenido en la primera iteracién, por lo tanto no es

necesario realizar otra iteracion.
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A.2.9.3 PRESION DE FONDO FLUYENTE POR METODO DE CULLENDER-SMITH

Los siguientes datos pertenecen a un pozo de glas fluyente. Utilizar el método de Cullender
Smith para calcular la presion de fondo fluyente: y, = 0.75, z = 10,000 [pies], T, =
110 [°F], T,,s = 245 [°F], P,,5, = 2,000 [psia], q.. = 4.915 [mpcd@c.e.], d; = 2.441 [pg], € =
0.0006 [pg], u = 0.012 [cp].

Solucién
Utilizando la Ecuacion 2.51:

1.0797 X 107q,,  (1.0797 x 10~+)(4.915)(1,000)
F= di2.612 = (2.441)2612

= 0.0515822,

elevando al cuadrado, FZ:
F? =0.00266072.
Obteniendo las propiedades pseudocriticas de la Figura 1.3, para gravedad especifica de
0.75:
P, = 656 [psial,
Tpe = 388 [°R].
Obteniendo las propiedades pseudoreducidas a las condiciones de la cabeza del pozo con

las ecuaciones 1.29 y 1.30 respectivamente:
Py 2,000

Pprwh = a = —656 = 3.0488,
T,n 570
Tprwh = T_ = ﬁ = 14691,

pc
asi, de la Figura 1.4: Z,,,, = 0.751.
Calculando la integral de la Ecuacion 2.36 para las condiciones de la cabeza del pozo,
Ecuacion 2.36.1:

( Pon ) ( 2,000 )
" TorZoom _ (570)(0.751) _ 1907507
wh — 2 - 2 - . .
Pun ) 2,000
0.001 (Twh th) +F2  0.001 (W) +0.00266072

Calculando P,

Estimando la presién fluyente del punto medio del pozo con la Ecuacion 2.27:
P,s=P +025( )—2000+025(2’000)(5’000)—2250[ ia)
mf = fwh T 522 100/ \100/ T~ “>\100 /\ 100 ) = @~ st

Utilizando el gradiente geotérmico, la tempertura en el punto medio del pozo sera:

Pwh) (Zlf
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Tms = Twn + Gez; = 110 + (0.015)(5,000) = 185 [°F] = 645 [°R].
Primera Iteracion
Obteniendo las propiedades pseudoreducidas para las condiciones del punto medio del

pozo con las ecuaciones 1.29 y 1.30 respectivamente:

p o Pmr 2250 099

prmf T p, 656
Ty 645

Tprmf = T_ = ﬁ = 16624,

pc
asi, de la Figura 1.4: Z,r = 0.845.
Calculando la integral de la Ecuacion 2.36 para las condiciones del punto medio del pozo,
Ecuacion 2.36.1:

( Py ) 2,250 )
_ Tt Zms _ (645)(0.845) B
Iy = . - = YRR = 209.5221.
mf 2 )
0.001 (Tmf me) +F2  0.001 (—(6 7508 45)) +0.00266072

Utilizando la Ecuacion 2.48 para calcular la presion media fluyente:

37.5y42/2 (37.5)(0.75)(5,000) _
—=——=2,000+ 0952 + 19078~ 2,351.299 [psial.

Pps = Pyn +
mf wh Imf +Iwh

Este valor no es cercano al estimado inicialmente, por lo que se realiza una segunda
iteracion.

Segunda iteracion

Obteniendo la presiéon pseudoreducida fluyente con la Ecuacion 1.29 para las condiciones
del punto medio del pozo, sabiendo que Ty, = 1.6624..

Pny 23513
Py = —L = Z22""7 — 35843,

T B, 656

asi, de la Figura 1.4: Z,r = 0.842.
Calculando la integral de la Ecuacion 2.36 para las condiciones del punto medio del pozo,
Ecuacion 2.36.1:

( Py ) ( 2,351.3 )
TfZ 645)(0.842
Iy = ";f m - - ;51 3)( 42) = 202.2637.
mf 2 Il e e
0.001 (Tmmef) +F2  0.001 ((645)(0_842)) +0.00266072
Utilizando la Ecuacion 2.48 para calcular la presion media fluyente:
37.5y4z/2 (37.5)(0.75)(5,000)
Pps =P ——2—— =2,000 = 2,357.78 [psial.
mr = et T *7202.26 + 190.78 [psial
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Este valor es cercano al estimado en la primera iteracién, por lo tanto no es necesario
realizar una tercera.
Calculando P,

Estimando la presion de fondo fluyente del pozo con la Ecuacién 2.27:

2,357.78) (5,000
100 100

me me
P, =P 0.25 (—) ) =2357.78 0.25(
wf = Fmp & 100 (100) +

La tempertura en el fondo del pozo sera:
T,,s = 245 [°F] = 705 [°R].

) = 2,652.5 [psial.

Primera Iteracion
Obteniendo las propiedades pseudoreducidas para las condiciones del fondo del pozo con

las ecuaciones 1.29 y 1.30 respectivamente:

Pprwf = a 656 = 4043,
Twr 705
T, . -=—L =~ =1817,
prwf T T 388

asi, de la Figura1.4: 7, = 0.892.

Calculando la integral de la Ecuacion 2.36 para las condiciones del fondo del pozo,
Ecuacion 2.36.1:

( Pyr ) ( 2,652.5 )
TysZ 705)(0.892
Ly = - LRI - 252 5)( 92) = 206.2382.
Wf 2 ) .
0.001 (Twswa> +F 0.001 (—(705)(0.892)> + 0.00266072
Utilizando la Ecuacion 2.48 para calcular la presion de fondo fluyente:
37.5y42/2 (37.5)(0.75)(5,000)
P,r=P ——— =2,357.78 = 2,702.02 ial.
W Ty " 720226 + 206.23 [psial

Este valor no es cercano al estimado inicialmente, por lo que se realiza una segunda
iteracion.

Segunda iteracion

Obteniendo la presion pseudoreducida fluyente con la Ecuacion 1.29 para las condiciones
del punto medio del pozo, sabiendo que Ty, s = 1.817:

Py 2,702.02

=4.119
P 656 ’

prmf = a

asi, de la Figura1.4:Z, = 0.901.
Calculando la integral de la Ecuacion 2.36 para las condiciones del punto medio del pozo,
Ecuacion 2.36.1:
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(m (cus0sm)

wf 2 ('—> .
0.001 (Tmswa) +F 0.001 (705)(0.901) + 0.00266072
Utilizando la Ecuacion 2.48 para calcular la presion media fluyente:
37.5y42/2 (37.5)(0.75)(5,000)
P,r=P ——— =2,357.78 = 2,703.11 ial.
W Ty 720226 + 204.95 [psial

Este valor es cercano al estimado en la primera iteracién, por lo tanto no es necesario

realizar otro calculo.

COMENTARIOS

El método de Cullender Smith es mas riguroso que el de T y Z promedio, sin embargo
proporciona resultados mas precisos. Normalmente bastara con dos iteraciones para

obtener un resultado exacto.

161



A.2.9.4 PRESION DE FONDO FLUYENDO POR METODO DE SUKKAR-CORNELL

Estimar la presion de fondo fluyendo de un pozo que produce gas natural, utilizando el

método de Sukkar y considerando lo siguiente: z = 3,500(pies], qc. = 7[mpcd@c.e.], v, =
0.6, d; = 3 [pgl, Twn = 95 [°F], Pyp = 2,000 [psial, T,,s = 150 [°F], € = 0.0006 [pg] ¥ ug =
0.017 [cp]. El pozo es desviado, con 5,000 [pies] de longitud.

Solucién

Utilizando la ecuacion 1.9:

220Gy, (20)(7,000)(0.6)
‘T Tdm, | (3)(0.017)

= 1,647,059.

Utilizando la ecuacion 1.24:

s €  21.25
f ’ :114_210g(d_l+W):114_210g(

0.0006 4 21.25 )
3 1,64705902)

f =0.014.
De la Figura 1.3, para y, = 0.6:
P, = 672 [psial,
Tye = 358 [°R].
Calculando la temperatura promedio con la Ecuacion 2.3 y pasando a unidades absolutas:

T,—T, 150—95
T, =— 2= = 120.41 [°F] = 580.41 [°R].

@) (D

Utilizando la Ecuacion 2.29:

B 6.6663 X 10~*fLqZ, T _ (6.6663 x 107*)(0.014)(5,000)(7,000)%(580.41)
- 2d;°P2, - (3,500)(672)%(3)°

= 2.02,

asi:
B =20.

Calculando la presiéon pseudoreducida a las condiciones de la cabeza del pozo, utilizando

la Ecuacion 1.29:
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P —P—2'000—2976 3.0
pwhTp T 672 T T

calculando la temperatura pseudoreducida a las condiciones de cabeza del pozo y de fondo

fluyendo respectivamente con la Ecuacion 1.30:

. T _95+460_155
Pwh T 358 e
150 + 460

Torws =355 =

De tablas (Sanjay, 1987) e interpolando:

3.0
J I =1.6886.
0

2

Utilizando la Ecuacion 2.28:

z
me (Pp) aFor 0.01875y,2

Bz* T, ’

Pprz 1 4

2
By

con:

y considerando que:
Ppr1 Ppr1 Pprz
Ppra 0.2 0.2

entonces:

Jpprwfl JS-OI _ (0.01875)(0.6)(3,500)
0 0

5 5 582.5 ’

Pprwy
J I =1.7562.
0

2

De tablas (Sanjay, 1987) e interpolando: Py, = 3.208, con la Ecuacion 2.31.

Pus = (Ppe)(Byr) = (3.208)(672) = 2,155.8 [psial.
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A.3.2.1 CORRECCION DE FLUJO POR CAMBIOS DE ELEVACION

Una seccion de un sistema de transmision de gas consiste de tres estaciones, A, By C. La
linea de 7 [pg] de diametro interno que va de A a B es de 2 [millas], y de Ba C esde 5
[millas] de longitud. Las estaciones A, B y C estan a 4,000 [pies], 7,000 [pies], y 2,000
[pies] sobre el nivel del mar, respectivamente. La presidon de entrada a la estacién A es de
3,000 [psia], y la presion de salida de la linea en la estacion C se mantiene a 2,200 [psia].
Asumiendo: y, = 0.6, T, = 85 [°F], y f = 0.025, encontrar el gasto a través del sistema, y la

presion en la estacion B.
Solucién
De las graficas de propiedades pseudocriticas (Figura 1.3) para gravedad especifica de 0.6:
Py = 672 [psial,
Tye = 358 [°R],

ademas:

T, = 85 [°F] = 545 [°R].
Utilizando la Ecuacion 1.30:

T, —T—545—1522
N 358 T

Primer iteracion
Asumiendo que Pg = 2,500 [psia].
Para la seccion AB:

Utilizando la Ecuacion 2.8:

b _2(P} P} _(2) 3,000% — 2,5003 _ 2.757.58 [psia]
»=3\pz—pz) = \3/|3,0002 — 2,5002| ~ “">/ 0PIl

Calculando la presion pseudoreducida con la Ecuacion 1.29:

P 2,757.58
Py =— =——=—=4.104.

TP 672

De la grafica de Standing y Katz (1942) (Figura 1.4): Z,, = 0.787.
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Utilizando la Ecuacion 2.26:

_ 0.0375y,42 _ (0.0375)(0.6)(7,000 — 4,000)

nETzn, [(0.787)(545)] = 0.15737.

Para la seccion BC:
Utilizando la Ecuacion 2.8:

P _2(P}-P} _<2) 2,500% — 2,2003 — 2.353.19 [psia]
»=3\pz—p2) = \3/|25002 — 2,2002| ~ “7>>7 Pstalk:

Ecuacion 1.29:

p P _235319
PP By 672 T

y de la Figura 1.4: Z,, = 0.780.

Ecuacion 2.26:

0.0375y,2  (0.0375)(0.6)(2,000 — 7,000
52 = Yoz _ (0.0375)(0.6) ) _ _026464.
Z,T, [(0.780)(545)]

Para la linea completa ABC:

Ecuacion 2.8:

b= 2(P7 =P\ _ <2) 3,000° —2,200%] _ 262051 [psia]
»=3\pz—p2) = \3/[30002 — 2,2002| ~ “PV> PStalk:
Ecuacion 1.29:

p P _262051
PP 672 TV

de la Figura 1.4: Z, = 0.782.

Ecuacion 2.26:

0.0375y,2  (0.0375)(0.6)(2,000 — 4,000
s= Yoz _ (0.0875)(0.6)C ) _ _0.10559.
Z,T, [0.782)(545)]

Ahora, utilizando la Ecuacién 3.4 para calcular la longitud efectiva:

esl -1 esl(esz _ 1) esl+52 (653 _ 1) ean—l(esn _ 1)
L, = L+ L, + Ly+ b ———————
SZ SS Sn

L,,

sustituyendo y resolviendo:
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eO.15737 -1 eO.15737(e—0.264»64» _ 1)

L, =——— (2 x 5,280 5 % 5,280) = 38,585.154 [pies].
¢ 0.15737 (2%5,280) + —0.26464 (5 % 5,280) ) [pies]

Utilizando la Ecuacion 3.2:

0.5
(P? - eSPzz)df]

TofLe

= 5.63538 [ ]
fee Pre

sustituyendo y resolviendo:

((3,000% — ¢=0105592 2002)55  1°°

qce = 563538 [14 73] [(0_6)(0.782)(545)(0.025)(38,585.154)

= 111.92 [mpcd@c.e. ].

Para la seccion AB:

Utilizando la Ecuacion 3.3:

eS —1 2015737 _

L, = L= 2 x 5,280) = 11,436.365 [pies].
e < 015737 (2% 5:280) : [pies]

Utilizando la Ecuacion 3.2:

0.5
(PZ—e* %)df]

TofLe

= 5.63538 [ ]
fee Pre

sustituyendo:

((3 0002 _ e—0.15737P§)75 0.5
(0.6)(0.787)(545)(0.025)(11,436.365) |

111,919.16 = 5.63538 [1473

Despejando a la presion en B:
(3,000% — 015737 p2)0:5 = 1,177.093,
por lo tanto:
Pg = 2,550.6 [psial.
Segunda iteracion
Asumiendo que Pg = 2,550.6 [psia].
Para la secciéon AB:

Ecuacion 2.8:

2(P3 —P3 2\ [3,000% — 2,550.63 _
P, = ( ) = 2,781.36 [psial].

p=3\pz—pZ)  \3/|3,0002 — 2,550.6
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Ecuacion 1.29:

p _ P _278136
PP By 672 7T

De la Figura 1.4: Z, = 0.798.

Ecuacion 2.26:

_ 0.0375y,42 _ (0.0375)(0.6)(7,000 — 4,000)

nETzn, [(0.798)(545)] = 0.15520.

Para la seccion BC:

Ecuacion 2.8:

b _2(P}—P}\ _ <2) 3,550.6% — 2,2003 _ 2.379.62 [psia]
»=3\pz—p7) T \3/[255062 — 2,2002| = “7 704 PSAk

Ecuacion 1.29:

o _ P _237962 .
PP By 672 7T

De la Figura 1.4: Z, = 0.778.

Ecuacion 2.26:

_ 0.0375y,42 _ (0.0375)(0.6)(2,000 — 7,000) _

= = = —0.26532.
2T, [(0.778)(545)]
Utilizando la Ecuacion 3.4:
esl -1 esl(esz _ 1) esl+52 (653 _ 1) ean—l(esn _ 1)
L, = 5 Ly + 5 L, + 3 L3+---+TL,1,
sustituyendo y resolviendo:
eO.15520 _ 0'15520(6_0'26532 _ )
L, =—(2x5,280) + 5% 5,280) = 38,504.546 [pies].
e = 015520 " ) —0.26532 ( ) [pies]

Utilizando la Ecuacion 3.2:

0.5
Tce] (P? - eSPzz)df]

Pce VgZprfLe

Qoo = 5.63538[

sustituyendo y resolviendo:
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0.5

Qoo = 5.63538[

520 ((3,000% — 70105592 2002) 75
] = 112.04 [mpcd@c.e. ].

14.731{(0.6)(0.782)(545)(0.025)(38,504.546)
Para la seccion AB:

Utilizando la Ecuacion 3.3:

0.15520 __

L, = L= 2 x 5,280) = 11,423.443 [pies].
e < 015570 (2% 5280) : [pies]

Utilizando la Ecuacion 3.2:

.5
Tce] [(Pf = eSPzz)df]O

Gee = 5.63538 [—
“ Pee VgZprfLe

sustituyendo:

( 3’0002 _ e—0.15520P2)75 0.5
B

][(0.6)(0.798)(545)(0.025)(11,423.443) ’

112,036.24 = 5.63538 [ 520
S 14.73

entonces:
(3,000% — e%15520p2)05 = 1,185.8601,
por lo tanto:
Pg = 2,549.9 [psial,
asi:

Pg = 2,550 [psial].
Por lo tanto, el gasto en el sistema y la presion en la estacién B son:
Qce = 112.04 [mpcd@c.e. ],

Pg = 2,550 [psial.
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A.3.4.1 FLUJO DE GAS NATURAL A TRAVES DE ESTRANGULADOR (1)

Determinar el gasto a condiciones estandar, de un gas con gravedad especifica de 0.65
que fluye a través de un estrangulador con 28/64 [pg] de diametro. Para una presion de
salida de: (a) 600 [psia], y (b) 300 [psia]. La presién de entrada es de 750 [psia], con
temperatura de 100 [°F], y k = 1.275.

Solucién

Utilizando la Ecuacion 3.14:

1.275

k
P, 2 1k-1 2 10275 0.55
(P_1> [k + 1] - [2.275] o

Cc

600 [psia]:
P, _ 600 — 0.80.1 ] (Pz)
B, =g = 080, a cual es mayor que B, C.

Utilizando la Ecuacion 3.13:

2 k+1\1%°
= 974.61C,P,d2. |[— ( k ) (Pz)k (PZ) “
QCe - . dt1%es yng k -1 P1 P1 )
sustituyendo:
: 28\2 1 1.275 2 2.275\1%°
= (974.61)(0.86)(750) ( — 0.81.275 — (0.81.275
Gee = ( )(086)( )(64) [((0.65)(560)) (0.275)( )] ’
resolviendo:
Qce = 2,471.03 [mpcd@c.e.].
300 [psia]:
P, _ 300 0401 ] (Pz)
P1 = 750 = U. ,lacual es menor que P1 C.

Por lo tanto se debe usar:

Utilizando la Ecuacion 3.13:
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2 k+1\1%°
= 974.61C,P,d? ! ( k ) (Pz)k (PZ) “
QCe - . di1%es yng k -1 P1 P1 )

sustituyendo:

2.275,19°

2
) (0_551.275 — 0_551.275)]

- omenssorn (3 [t 635

resolviendo:
Qce = 2,955.32 [mpcd@c.e.].
Se puede obtener el mismo resultado utilizando la Ecuacion 3.15:

(456.71)(0.86)(750) (%)2
Qee = (0,65 (G60)]%5

por lo tanto:

Qce = 2,955.33 [mpcd@c.e.].
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A.3.4.2 FLUJO DE GAS NATURAL A TRAVES DE ESTRANGULADOR (2)

Calcular el gasto de gas natural que fluye a través de un estrangulador, considerando los
siguientes datos: P; = 529 [psia], d.s = 0.4[pgl, vy =0.67, k=125, C;=0.865, T, =
140 [°F] = 600 [°R], Z; = 0.93. Calcular para dos presiones de salida diferentes: a) P, =
426 [psial y b) P, = 220 [psia].

Solucién

Utilizando la Ecuacion 3.14:
1.25

k
P, 2 Jk-1 2 1.25-1 0.555
(P_1> [k + 1] B [1.25 + 1] T

c
426 [psia]:
& = ﬁ = 0.80, por lo tanto es flujo subcritico.
P; 529
Utilizando la Ecuacion 3.13.1:

2 k+1\1%°
= 974.61C,P,d? 1 ( k ) (Pz)k (PZ) “
QCe - . di1%es VgT1Z1 k -1 P1 P1 )

sustituyendo y resolviendo:

0.5

Goo = (974.61)(0.865)(529)(0.4)2 [( T 6; K 3)) (3;2) ((0.8)1.% - (0.8)%)]

Qce = 1,442.13 [mpcd@c_ e_]_
220 [psia]
P2_220_041 lo tant Iui -
P, 529 ,por lo tanto es flujo critico.

Utilizando la Ecuacion 3.13.1 con la relacion obtenida con la Ecuacion 3.14:
0.5

dee = (97461)(0.865)(529) (047? G (6(1)0) (0_93)) (322) (05915 - 05975

Qce = 1,717.11 [mpcd@c. e. ].
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A.3.4.3 CAIDA DE PRESION EN UNA RESTRICCION

Una valvula de seguridad subsuperficial con un orificio de d.; = 1 [pg] se instala en un pozo
de gas con una tuberia de d; =299 [pg]. El pozo fluye con un gasto de q. =
20 [mpcd@c.e.]. Calcular la caida de presion a través de la valvula de seguridad, si la
presion a la entrada es P; = 2,000 [psia]. La temperatura es T; = 180 [°F] = 640 [°R].
Asumir C; = 0.9y Y = 0.85. El gas tiene una gravedad especifica y, = 0.7.

Solucién
De la Figura 1.3, para y, = 0.7:

P,

e = 663 [psial,

T, = 377 [°R],

Obteniendo las propiedades pseudoreducidas con las ecuaciones 1.29 y 1.30

respectivamente:
Py = Pi = —Zé(;(;o = 3.02,
pc
1, = =220 16
o 377 ’

asi, de la Figura 1.4: Z, = 0.86.

Obteniendo la relacién entre el diametro del estrangulador y el diametro interno de la

tuberia:
des
B = 4 =799 0.33.
Utilizando la Ecuacion 3.16:
2.774Z1Ty 6.23x107%q,,]"
- pP=—""(1-8Y|—=
tooe P, =59 d2c,y |’
sustituyendo y resolviendo
(2.7)(0.7)(0.86)(640) (6.23x107%)(20,000)]°
AP = 1-0.33% = . ial.
(2,000) ( ) D209 (085) 136346 [psia]
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A.4.1.1 TUBERIAS EN SERIE

Para los siguientes datos de un sistema conectado en serie, obtener la longitud equivalente

total y el incremento porcentual de la capacidad.
L =10 [millas], Ly, = 7 [millas], Lg = 3 [millas], d4 = 4 [pg], dg = 6 [pg].
Solucién

Utilizando la Ecuacion 4.4 para calcular la longitud equivalente:

16 16

, da\3 4\ 3 .
L, =Lg (d_> =3 (g) = 0.345 [millas].
B

Utilizando la Ecuacion 4.5 para la longitud equivalente total:
Leq =Ly + Ly =7 +0.345 = 7.345 [millas].

Y utilizando la Ecuacion 4.6 para el incremento porcentual:

(i)O.S_ 10.5 LO'S_ 10.5
% o = Leg O.S(L) 100 = (7.3452 1 )0.5(10)
10

X 100 = 16.7%.
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A.4.2.1 TUBERIAS EN PARALELO

Para los siguientes datos de las tuberias conectadas en paralelo, obtener el incremento

porcentual de la capacidad del sistema. L = 10 [millas], d4 = 4 [pg]l, dg = 6[pg].

Solucién

Utilizando la Ecuacion 4.14 para obtener la razén que hay entre el gasto resultante y el
gasto original:

Utilizando la Ecuacion 4.15 para determinar el incremento en la capacidad:

8

6\3
— 100 (Z) = 295 0,

w|

ds
% gee = 100 ()
A
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A.4.3.1 TUBERIAS EN CICLO
Calcular el incremento porcentual de la capacida de un sistema que se arregla en ciclo (con

la misma configuracion de la Figura 4.3) y que que tiene las siguientes caracteristicas:

Seccion Diametro interno [pg| Longitud [millas]

A 4 3
B 6 3
Cc 4 7

Solucién

Utilizando la Ecuacion 4.24 para determinar la longitud equivalente de las tuberias en
paralelo:

2 2

1 1
Lyp = = T a<| = 0.192 [millas].

@] | @]

Calculando el término de longitud equivalente del ciclo con la ecaucion 4.27:

L' =L, + L, = 7.192 [millas].

Utilizando la Ecuacion 4.25 para obtener la relacién del gasto original y el obtenido:

L) ) e
9 \L'/) ~\7192) T

Utilizando la Ecuacion 4.26 para el incremento de la capacidad:

Lo 05 10 0.5
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A.5.1.1 DISENO POR PRESION INTERNA

Calcular el espesor de pared requerido para una tuberia de acero sin costura de grado X-
60, en un campo de gas en tierra (presion externa P, = 14.65 [psial])

Solucién

El espesor de pared puede ser determinado con base en el esfuerzo generado por la
presion interna P; = 2,590[psia]. Calculando la presion de disefio con la Ecuacion 5.2:

P, = P, — P, = 2,590 — 14.65 = 2,573.35 [psia].

Para una tuberia de X-60 el limite elastico es g, = 60,000 [psia].
El factor de eficiencia de la soldadura es E,, = 1.0.

El factor de disminucién de temperatura es E. = 1.0.

El factor de uso para flujo de gas es n = 0.72.

Se considera la tolerancia a la corrosion de 1/16 de pulgada.

Calculando el espesor de pared con la Ecuacion 5.1:

P,D (2,574.3)(6)

1
_— P = — =0.2413 [pg].
nom = SEnoyE | (2)(1.0)(0.72)(60,000)(1.0) | 16 pg]

Considerando que un espesor de pared menor a 0.3 [pg] requiere de un valor adicional, el

espesor minimo de pared sera:

thom = 0.3 [pg] .
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A.5.2.1 DIMENSIONAMIENTO POR ECUACION GENERAL DE FLUJO

Dados los siguientes datos, calcular el diametro interno adecuado para el sistema de
tuberias: T,, = 520 [°R], P, = 14.7 [psia], P; = 500 [psia], P, = 200 [psia], y; = 0.6, L =
80 [millas], E = 0.92 [pg], q.e = 23.7816 [mpcd@c.e.], f = 0.0101.

Solucién

Calculando la presion promedio del sistema, utilizando la Ecuacion 2.8:

P _2 P2 —p3 _2 (500)3 — (200)3
P3\p2—-pP?2) 3\(500)2 —(200)2

> = 371.4285 [psial.

De las graficas de propiedades pseudocriticas (Figura 1.3), para y, = 0.6:
P, = 678 [psial,
Tpe = 350 [psial.

Utilizando ecuaciones 1.29 y 1.30 para caslcular las propiedades pseudoreducidas:

b P 3714285 _ 0547
PT 7 By, 678 h
T, = r —520—1485
PP Ty 350 7

asi, de la grafica de Standing y Katz (1942) (Figura 1.4): Z,, = 0.945.

Utilizando la Ecuacion 5.3 para obtener el diametro interno:

. 0.2
d; = 0.50076 (PceqCE)M VgZpTpfL
4 . TceE P12 _ P22 ]
sustituyendo:
4 — 050076 ((147)(23781.6) 0% 1(0.6)(0.945)(520)(0.0101)(80)(5,280)\
S (520)(0.92) (50007 — (2002 ,
por lo tanto:

d; = 10.01 [pg].

177



A.5.2.2 PRESION REQUERIDA A LA ENTRADA

Se requiere que una tuberia transporte 320 [mpcd@c.e.] de gas natural a un punto de
entrega que se encuentra a 600 [psia] de presion. Calcular la presiéon de entrada requerida
considerando la siguiente informacion: T,, = 45 [°F] = 505 [°R], v, = 0.67, d; = 25.375 [pg],
L = 100 [millas] = 528,000 [pies], e = 0.0006 [pg].

Solucioén:
De la Figura 1.3 para y, = 0.67:
P, = 668 [psial,
Tpe = 370 [°R].
Se realiza una estimacion inicial de la presion de entrada utilizando la Ecuacién 5.7:
P, = P, + (0.0005) (L) = 600 + (0.0005)(528,000) = 864 [psial.
Con la presiéon de entrada estimada se calcula la presion promedio del sistema con la
Ecuacion 2.8:

Primer iteracion

P _(2) P2 — P} _(2) 8643 — 6007 _ 739.93 [psia]
»=\3)\pz—p2z) T \3/\864z — 600z ) = /7777 IPSAL

Calculando las propiedades pseudoreducidas con las ecuaciones 1.29 y 1.30,

respectivamente:
b i _ 739.93 _ 1107
Pr Py 668 B
T, = i = ﬁ = 1.365
T T,e 370 ’

asi, de la Figura 1.4: Z,, = 0.855.
Asi mismo, de la Figura 1.5: u; = 0.011.
Y de la Figura 1.6: ui =113

1

Utilizando la Ecuacion 1.31:

g =t (uﬁ) = (0.011)(1.13) = 0.01243.
1

Para determinar el factor de friccion se determina el numero de Reynolds con la Ecuacion
1.9:
20qcvy  (20)(0.67)(320)(1,000)
e = =

= 13.594949x10°.
dittg (25.375)(0.012) x
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Utilizando la Ecuacion 1.24:

Y05 =1.14-21 (E $ 22
f o 8 di Re0?

) — 114 — 2log (0.0006 4 21.25 )’
25.375 = (13.594949x10%)0°
por lo tanto:
f = 0.009731078.
Utilizando la Ecuacion 5.4 sin factor de eficiencia E:
0.5
Py = [Pzz +0.03148859 (PC;CZ“)Z (ygzzi,;,,f L)] :

sustituyendo y considerando P,, = 14.73 [psia] y T,. = 520 [°R]:

2 0.5
p. = 6002 + 0.03148859 ((14.73)(320,000)> ((0.67)(0.855)(505)(0.0097)(528,000))] |

(520) (25.375)°
P; = 954.51 [psial.
Este valor no es cercano al estimado inicialmente, por lo tanto se realiza una segunda
iteracion.
Segunda iteracion

Con la nueva presién de entrada se calcula la presion promedio del sistema con la Ecuacion

2.8:
= (3> <P13 - P23> _ (3) (954.113 - 6002> _ 7905 [psial.
3 P12 - PZ2 3/\954.112 — 6002
Calculando la presion pseudoreducida con la Ecuacidn 1.29, sabiendo que
Tpr = 1.365:

asi, de la Figura 1.4: Z,, = 0.843.
Y de la Figura 1.6: ui = 1.15,
1

Utilizando la Ecuacion 1.31 y sabiendo que p; = 0.011:
Hy = I (Mﬁ) = (0.011)(1.15) = 0.01265.
1

Para determinar el factor de friccion se determina el numero de Reynolds con la Ecuacion
1.9:

_ 20qce¥y _ (20)(0.67)(320)(1,000)

= 13.358515x10°
dittg (25.375)(0.012) x

Re

Utilizando la Ecuacion 1.24:
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05 _ 114 — 2] <e+ 1.25)_114 21 (0.0006+ 21.25 )
=t %8\q, T Re0®) T ™ °8\25.375 " (13.358515x106)09

Por lo tanto:
f =0.009737827.

Utilizando la Ecuacion 5.4 sin factor de eficiencia E:

0.5
P 2 (Vg ZpTyfL
P, = [PZZ + 0.03148859( Ceq“) <yg § S”f )]
Tce di

Sustituyendo y considerando P., = 14.73 [psia] y T,, = 520 [°R]:

(14.73)(320,000)\2 /(0.67)(0.855)(505)(0.0097)(528,000)\ ]
(520) ) ( (25.375)5 )] ’

P; = 950.65 [psial.

Este valor es cercano al calculado anteriormente, por lo tanto no es necesario realizar una

P, =|600% + 0.03148859(

tercera iteracion.
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A.6.1.1 POTENCIA ISOTERMICA ADIABATICA TEORICA POR METODO ANALITICO

Calcular la potencia adiabatica e isotérmica requerida para comprimir 1 [mpcd@c.e.] de
gas natural con gravedad especifica de 0.6, de 100 [psia] y 80 [°F] a 1,600 [psia]. Los
intercambiadores de calor enfrian el gas a 80 [°F], utilizando las ecuaciones 6.13 y 6.9
respectivamente.
Solucién
Para la compresion adiabatica utilizando la Ecuacion 6.13.
Para gas natural con gravedad especifica de 0.6, (Figura 1.3):

P, = 678 [psial,

Tpe = 350 [°R].

Utilizando las ecuaciones 1.29 y 1.30, respectivamente, para calcular las propiedades

pseudoreducidas a la entrada de la primeras etapa:

P, = P —100—0147
PPy 678
T = T _80+460_154
T Ty 350 Y
asi de la Figura 6.1: k = 1.28.
La temperatura en la entrada es:
T, = 540 [°R].

La razon entre las presiones de entrada y salida es:

P,
Py

la presién pseudoreducida a la entrada del compresor:
Py = 0.149.

Como la presién de salida de la primera etapa de compresién es 400 [psia], la presién

pseudoreducida en este punto es:
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400
P,

pr2 = ﬁ = 0.595.

Utilizando la grafica de Standing y Katz (1942) (Figura 1.4):
Z, = 0.985. A 80 [°F] y 100 [psia],
Z, = 0.940. A 80 [°F] y 400 [psia].

Para la primera etapa, utilizando la Ecuacion 6.13:

(2)(k-1)
W = 0.08531 ——T (—2) S
w=e k—11(\p ’
sustituyendo y reduciendo:
(0.985)(1.28—-1)
—w = 0.08531 (1 28— ) (540) [(4) 1.28 - 1] = 73.3 [hp].

Para la segunda etapa:

(0.940)(1.28-1)

—w = 0.08531 ( )(54 ) [(4)T - 1] = 69.5 [hp],

1.28 —

asi, el trabajo total es:

—w = 69.5 [hp] + 73.3 [hp] = 142.8 [W]-

Utilizando el factor de conversion:

tts Watts
]) = 106,485.9417 [m ]

Para la compresion isotérmica (utilizando la Ecuacién 6.9):
T = 540 [°R].

Utilizando ecuaciones 1.29 y 1.30 respectivamente para las condiciones de entrada:

Py = o= 220 _ 0149,
LT p . 678

;T _80+460
preYr. 350 7

Como la presion del gas al salir del compresor es 1600 [psia], utilizando la Ecuacion 1.29:
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De tablas (Katz, 1959):

0.2 7
J 2 dP. = —0.291,
0

149°Tr

2.382
J = dp. = 2.283,
0

2 r

Por lo tanto, utilizando la Ecuacién 6.9:

r 2

Pr,z Z Pr,l Z
—w = 0.08531T (J —dP. —J —dPr> = 0.08531(540)(2.283 + 0.291) = 118.6 [hp].
0.2 0 r
Utilizando el factor de conversion:
Watts
—w = (118.6 [hp]) (745.6999 [WD = 88,440.0048 [Watts].

Los valores de potencia calculados en términos de las ecuaciones y en términos del
diagrama entalpia-entropia tienen buena concordancia. Sin embargo, es mas simple utilizar

las graficas H — S.

De la Figura 6.4, eficiencia = 0.827. La potencia adiabatica de compresion calculada de 143
[hp] a CR = 4 es:

143

0827 172.9 potencia al freno.
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A.6.2.1 POTENCIA ADIABATICA DE COMPRESION POR DIAGRAMA DE MOLLIER (1)

Utilizando el diagrama H — S (Figura A.6.2.1), calcular la potencia adiabatica e isotérmica
requerida para comprimir 1 [mpcd@c. e. ] de gas natural con gravedad especifica de 0.6, de
100 [psia] y 80 [°F] a 1,600 [psia]. Los intercambiadores de calor enfrian el gas a 80 [°F].
En el caso de la compresion adiabatica, ¢ Cuanto calor se anade al gas en el intercambiador

y cual es su temperatura final?
Solucién
Compresion adiabatica utilizando diagrama Entalpia-Entropia
La razén de compresion para dos etapas, utilizando la Ecuacion 6.20:
1 1
RC — <P2)n_c _ (1,600)2 _ .
~\p,) " \100/)
Por lo cual la primera etapa de compresion sera de 100 a 400 [psia].

Se determina la diferencia en la entalpia siguiendo una linea vertical (entropia constante)
entre 100 y 400 [psia], utilizando el diagrama de H — S para gravedad especifica de gas de
0.6.

T i 1 7 T H REEETRAEEREA NS i S HIH SFHER R A R
e R S
T t TS O T 7T LA T80 °F
t1i] Diagrama de Entalpia - Entropia 11 BaBIee g erg f H r: T o
o s 4
11 0.6 Gravedad del Gas Natural _[H1H] LT J
L Pom672 [psial, T,=360[RI T
HHTH T cEoRGE  GRANGER BROWNT (47504 £ '8
[ N BOR } A7 -
L e - #1 AT
HHHHH HHH & L L
s yisd /2 zar iv) :
i T : v ‘
HHHH HHHH HEH T S % T z; 7 A
=zs HH T : 7
Y ot g e e f
bv—_é B $ 7'“
7
(g ¥ 7 o
g|5 ] o
= | it : i
E : : !r Fhid00 7
] H s 8
H R it
£ Y (TH e
& oy 1
2 55 E-ET UL T
H 300
tHH z g
1000 HHHHHH t
L bie
o 710
0 4 1
HHH i : A 1
58 G2 it i SR H
HHH S it H H
-100! HH x:°° :*”" ﬁ?\g“” SSEEEs H
o oy 4 3 38!
°,:3°, T
TR i HHTFHH TR
2009 =T = = = = r 0

5 BTU
Entropia () [m]

Figura A.6.2.1 Diagrama de entalpia contra entropia para gas natural con
gravedad especifica de 0.6 (Katz, 1959).
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De los valores de entalpia del diagrama:
AH,_, = H, — H; =1990 — 380 = 1610 [ B5TU ]
tmz iz B lbmoll
Después el gas se enfria a 80 [°F]. Siguiendo la linea de 400 [psia] hacia abajo hasta 80
[°F] se determina la diferencia en entalpia. Esto es la suma del calor retirado del gas en el
intercambiador de calor.
AH = H; — H, =220 —-1990 = —-1770 [BTU]
em3 Tl e B lbmoll
La segunda etapa de compresion es de 400 a 1,600 [psia]. Se repite el procedimiento del
paso 1.
AH = H, — H; =1920 — 220 = 1700 [ 5TU ]
T Tl B lbmoll

Utilizando la Ecuacion 6.19, la potencia teérica adiabatica necesaria para comprimir el gas
sera:
—W =0.432 AH = 0.0432(AH;_, + AH;_,) = 0.0432(1610 + 1700) = 142.992 [hp].
—W =~ 143 [hp].

Utilizando el factor de conversion:

W = (143 [hp]) (745 6999 [WattSD = 106,635 0816[ Watts ]
- P ’ hp - U mpcd@c. e.l
El calor agregado a los intercambiadores es:
AHo = —1770 [BTU ] _ (=1770)(1,000,000) o 467X10° [ BTU ]
=3 Ibmoll 379 - mpcd@c.e.l

La temperatura final del gas se lee del diagrama:
T = 278 [°F].
Compresion isotérmica utilizando grafica entalpia-entropia
Siguiendo la linea de temperatura constante a 80 [°F] sobre el diagrama H — S, se pueden

determinar AH y AS.

La entalpia y entropia a 80 [°F] y 100 [psia] son:
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H, = 380 [BTU]
e Ibmol
¢ 39 BTU ]
= 2% libmol°Rr)
a 80 [°F] y 1600 [psia]:
H, = —480 BTU]
2= Ibmoll’
S, = 975[ BTU ]
27 7" |lbmol°RJ

asi, el incremento en la entalpia sera:
AH = H, — H; = —480 — 380 = —860 [ 51U ]
o - Ibmoll’

y el incremento en la entropia:

AS=S,—S, =-9.75+3.2 = 655[ BTU]
Tz T T llbmoleR)

Utilizando la Ecuacion 6.17, la potencia isotérmica sera:
—W = 0.432(AH — TppsAS) = 0.0432[—860 + (540)(6.55)] = 115.7 [hp].
Utilizando el factor de conversion:
—W = (115.7 hp)(745.6999) = 85,755.4852 [Watts].

Esta es la potencia minima requerida para comprimir el gas.
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A.6.2.2 POTENCIA ADIABATICA DE COMPRESION POR DIAGRAMA DE MOLLIER (2)

Calcular la potencia adiabatica requerida para comprimir 1[mpcd@c. e. ] de gas natural con

Yg = 0.7 de 100 [psia] y 100 [°F] a 2,500 [psia] . Los intercambiadores de calor enfrian el
gas a 100 [°F]. ¢Cuanto es el calor agregado a los intercambiadores y cudl es la

temperatura final del gas?

Solucién
Considerando una etapa de compresion La razén de compresion (Ecuacion 6.20) es:
RC = & = 25& =25
P; 100 ’

Como la razén es mayor a 6, se requerira una segunda etapa de compresion. Utilizando

dos estaciones de compresion (Ecuacion 6.20):
1 1
RC — <P2>n_c _ (2,500)2 .
~\p,/ " \100/)
Por lo tanto la primera etapa de compresion sera de 100 a 500 [psia] Utilizando el diagrama

de entalpia contra entropia (Figura A.6.2.2).

: = T EEna S st SRR RS B TR R RS

EEE e L S S22 i

Diagrama de entalpia - entropia
para
0.7 gravedad i
del gas natural

P, =667 [psial, T, =392 ['R] |riH LI & _:__w.,.‘
- adu s i farars

]

BTU
bmol

Entalpia [ ]

R
[
N

T3 -4 -1 -1

BTU
Entropia | TJpmol’

Figura A.6.2.2 Diagrama de Mollier para gas natural con gravedad especifica de 0.7
(Katz, 1959).

La primera etapa comprime de 100 [psia] a 500 [psia] (entropia constante)

AH,_, = H, — H, = 2,700 600—2100[BTU]
12— 2 e - Ibmoll’
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Enfriando en los intercambiadores a presion constante (500 [psia])

BTU ]
Ibmoll

La segunda etapa comprime de 500 [psia] a 2,500 [psia] (entropia constante)

AH,_5 = Hs — H, = 300 — 2,700 = —2,400 [

AH;_, = H, — H3 = 2,300 — 300 = 2000 [BTU]
3-4 = g 3= 4 = bmoll

La potencia adiabatica requerida se calcula con la Ecuacion 6.19:
—W = 0.432 AH = 0.432(AH;_, + AH;_,) = 0.0432(2,100 + 2,000) = 177.12 [hp].

Utilizando el factor de conversion:

W = (177.12 [hp])(745.699 [Watts] = 132,078.21 [ Watts ]
- ’ PR, p 1 T Imped@c. el

El calor retirado del gas o agregado a los intercambiadores es:
BTU ] _ (—2,400)(1,000,000)

- _ 6
= 379 = —6.332x10 [

BTU ]

AH,_3; = —2,400 —_—
23 [l mpcd@c.e.

bmol
La temperatura final del gas sera:

T, = 340 [°F].
Método analitico
De la Figura 1.3 para y, = 0.7:

P, = 675 [psial,

Tye = 380 [°R],

Calculando las propiedades pseudoreducidas a la entrada de la primera etapa con las

ecuaciones 1.29 y 1.30 respectivamente:

P 100
Ppr = a = ﬁ = 0148,
Ty = T = 100 + 460 = 1.473.
Pr Tye 380

De la Figura 6.1: k = 1.3.

La temperatura a la entrada es: T; = 560 [°R].

La razon entre las presiones de entrada y salida:
P,
Py

Las presiones pseudoreducidas a la entrada y a la salida de la primera etapa de compresion

5.

son, respectivamente:
Pprq = 0.148,
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500
= 0.741,

1= T 675

pc
utilizando la Figura 1.4:

Z; = 0.989. A 100 [°F] y 100 [psial,

Z, =0.921. A 100[°F] y 500 [psia].
Utilizando la Ecuacion 6.13:

@)(k-1)
—W = 0.08531 k Ty (&> S 1],
k-1 Py

para la primera etapa:

1.3 w
—W = 0.08531 (1 )(560) [(5 1] = 91.88 [hp],
para la segunda etapa:
1.3 w
—W = 0.08531 ( — )(560) [(5) 1] — 84.43 [hp].

Trabajo total de compresion:
hp
—W =91. 43 [hp] = 176.31 [—]
W = 91.88 [hp] + 84.43 [hp] —

Para determianr la temperatura final del gas en cada etapa de compresion, se utiliza la ley

de los gases de Gay-Lussac:

- (5)(0'989)(%) = 1.44,

& _ (&)gl)(%)

— 5)020(55) = 1.40.

Por lo tanto:
T, = (T3)(1.33) = (560)(1.44) = 808.56 [°R] = 348.46 [°F],
T, = (T;)(1.33) = (560)(1.40) = 788.40[°R] = 328.40 [°F].
Temperatura promedio en el intercambiador:
T = 328.40 + 100
P 2
La masa de gas medida en numero de moles por dia, utilizando el factor de peso molecular

= 214.2 [°F].

y gravedad especifica del gas (13.08): 11’;8; 13n79 (McCain, 1933) es:

~ 1,000,000
9 379
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CONCLUSIONES

1. Se mostro el desarrollo de diversas ecuaciones utilizadas en el disefio de sistemas
de transporte de gas, mostrando los principios fisicos que las fundamentan vy

permitiendo su uso de acuerdo con el problema que se plantee.

2. Se present6 la comparacion de resultados entre algunos métodos que describen
rigurosamente los fendmenos y aquellos que los simplifican, observando que los
resultados no presentan grandes diferencias y que los métodos simples son

practicos y confiables.

3. Se trataron las consideraciones realizadas para el flujo de gas en los siguientes
casos: flujo horizontal, flujo vertical, flujo a través de estranguladores, sistemas con
cambios en la inclinacion y sistemas con arreglos de tuberias que incrementan su

capacidad.

4. Se mostro el calculo de potencia requerida para compresion de gas, la cual juega
un papel importante en los sistemas de compresién que permiten el transporte de

gas entre dos puntos.

5. Se presentaron algunas comparaciones entre los resultados que se obtienen

aplicando diferentes ecuaciones y métodos de calculo desarrollados en este trabajo.
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