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NOMENCLATURA

T : Esfuerzo de corte (PSI)

u: Viscosidad (cp)

u: Velocidad de fluido (ft/s, 6 m/s)

v: Velocidad de deformacién (s™)

¥: Velocidad de deformacién de fluidos no-newtonianos (s™)
7,. Esfuerzo de fluencia (PSI)

Uy Viscosidad plastica (cp)

n: Indice de comportamiento de flujo, adimensional

k: indice de consistencia de flujo (Pa-s)

U Viscosidad Aparente (Pa-s)

u;: Viscosidad del liquido (Pa-s)

A: Modulo de rigidez (PSI)

J= Tasa de Nucleacion (ft3/s 6 m3/s)

N=Numero de nucleos por unidad de volumen, adimensional
R= Constante de Boltzmann (BTU/hr ft R)

py= Presion de la fase gaseosa (PSI)

po= Presion de la fase liquida (PSI)

p.= Presion de equilibrio (PSI)

V,= Volumen de crudo (ft°)

;= Volumen de una burbuja de gas (ft3)

N,= Numero de burbujas por unidad de volumen, adimensional
Rc.: Numero de Reynolds, adimensional.

u;: Velocidad Total (ft/s)

d: Diametro de la tuberia (in)

M, Viscosidad de la espuma (cp)

pq: Densidad de la espuma (Ib/ft®)
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p,: Densidad del gas (Ib/ft®)

p,: Densidad del liquido (Ib/ft®)

L: Longitud de la seccion de tuberia (ft)

Q: Caudal de fluido (BPD)

[": Calidad de la espuma, fraccion

o: Tension superficial, (Ibf/ft)

rb: Radio de la burbuja (pulg 6 cm)

F,: Fuerza de boyanza (lbf)

E,: Fuerza de momento de gas (Ibf)

E,: Fuerza de presion (Ibf)

F;: Fuerza de tension superficial (Ibf)

F;: Fuerza de arrastre (Ibf)

F;: Fuerza inercial (Ibf)

N = Unidad de Andlisis para solucion de ecuacion de Navier-Stokes,
adimensional

t.. tiempo de expansién de la burbuja (s)

m = masa de la burbuja (Ibf-s?/ft)

g= Gravedad (ft/s?)

v, = Velocidad de crecimiento de la burbuja (ft/s)

1, = Radio de crecimiento de la burbuja (pulg 6 cm)
¥V = Velocidad instantanea (ft/s)

V; = Velocidad de equilibrio de la burbuja (ft/s)

rg = radio de la burbuja en estado de equilibrio (pulg 6 cm)
D = Didmetro de la tuberia (pulg)

drg= Diametro de la burbuja de Taylor (pulg 6 cm)
dg= Didametro de la burbuja (pulg 6 cm)

Vs Velocidad de la burbuja (ft/s)

V;, = Velocidad de la mezcla (ft/s)

Vsg = Velocidad superficial de la fase gaseosa (ft/s)

Vs = Velocidad superficial de la fase liquida (ft/s)
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Cp= Coeficiente de arrastre, adimensional
a= Parametro de forma, adimensional
B = Parametro de escala de la distribucion, adimensional

Kq

K',, = Parametros de ajuste de constantes de equilibrio, adimensional

» =Constantes de equilibrio de componentes en la mezcla, adimensional

Pppp = Pseudopresion de burbuja (PSI)

P, = Presién de burbuja (PSI)

Yy = Gravedad del gas

Y4c = Gravedad especifica del gas normalizada

R,= Solubilidad del gas en el liquido (SCF/STB)

MW, = Peso molecular del crudo

B, = Factor volumétrico del crudo (Bbl/STB)

¢, = Compresibilidad del crudo (PSI™)

¢ = Relacion de Expansion Volumétrica, adimensional
w, = Fraccion masica de gas, fraccion

wr= Peso del liquido en la unidad de analisis (Ibf)
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RESUMEN

TITULO: DESARROLLO DE MODELO DE FLUJO VERTICAL EN TUBERIAS PARA
CRUDOS EXTRAPESADOS CONSIDERANDO EL FENOMENO DE FOAMY OIL*
AUTOR: CARLOS ANDRES DIAZ PRADA™

PALABRAS CLAVES: Foamy Oil, Ley de Potencia, Propiedades PVT, Nucleacion,
Coalescencia, Volumenes Igualados, Gradiente de presion.

Los fluidos que caen bajo la denominacion “Foamy Oil” representan una
particularidad tanto en términos de la caracterizacion de sus propiedades como en
la dinamica de flujo, la cual se puede representar a partir de la dindmica de las fases
ante la variacién de la presion y temperatura en el sistema. El presente estudio
plantea una aproximacion a partir de dos fendmenos: Nucleacion y Coalescencia. El
primero permite establecer la geometria que regula la dinamica de las fases y el
segundo las condiciones a partir de las cuales la fase gaseosa empieza a fluir como
fase independiente, esto es, las condiciones a partir de las cuales la geometria
esférica de las burbujas de gas cambia a una geometria regulada por la burbuja de
Taylor; de modo que los dos fendmenos establecen las condiciones iniciales y de
frontera para la aplicabilidad del modelo. El punto de encuentro de los dos se define
a partir del modelo de tipo “volumenes igualados”, por medio del cual se establece el
diferencial de presiébn en términos de la reologia del fluido, la cual se puede
expresar de acuerdo al modelo de ley de potencia para fluidos no-newtonianos. La
evaluacion del fenébmeno se realiza en términos probabilisticos para asegurar que la
sensibilidad de las variables establezcan los rangos de aplicabilidad y consistencia

de los resultados.

La evaluacioén de la caida de presion que se estima a partir del desarrollo propuesto
se compara respecto a los resultados de las correlaciones y modelos mecanisticos,
usados comunmente para crudos convencionales para definir la consistencia de su

evaluacién para determinar el comportamiento del crudo T2 del campo Chichimene.

* Proyecto de Grado
** Facultad de Ingenieria Fisicoquimica, Escuela de Ingenieria de Petréleos Director Ing. Nicolas
Santos Santos.
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ABSTRACT

TITLE: VERTICAL FLOW MODEL DEVELOPMENT FOR EXTRAHEAVY OIL
CONSIDERING FOAMY OIL PHENOMENON *

AUTHOR: CARLOS ANDRES DIAZ PRADA™

KEY WORDS: Foamy Oil, Power Law, PVT properties, Nucleation, Coalescence,

Equalized Volumes, Pressure gradient.

Fluids that fall under the heading "Oil Foamy" represents a particularity in terms of
characterizing properties as flow dynamics which can be represented from the
dynamics of the phases before the pressure variation and system temperature. This
paper examines an approach take into account two phenomena: nucleation and
coalescence. The first one set the geometry, which defines phases dynamics and
the second the conditions from which the gas phase begins to flow separately. that
is, the conditions from which the spherical geometry, defined for gas bubbles
modeling, change to a geometry regulated by the Taylor bubble, so that, the
evaluated phenomena set the initial and boundary conditions for the model
applicability. They are articulated by the Equalized Volume model, by which
establishes the pressure differential in terms of the fluid rheology that can be
expressed according to the power law model for non-Newtonian fluids. Phenomenon
evaluation is performed in probabilistic terms to ensure that the sensitivity ranges set

variables applicability and results consistency.

Pressure drop evaluation is defined from the proposed development compared to the
results of correlations and mechanistic models, commonly used for conventional oils,
to define the consistency of model evaluation to determine the T2 oil behavior, from

Chichimene field.

* Thesis of gredee
** Faculty of Physical Engineering, School of Petroleum Engineering Director: Ing. Nicolas Santos
Santos.
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INTRODUCCION

El crudo denominado Foamy Oil puede definirse como una fase continua
liguida con alto contenido de gas que permanece disuelto durante
condiciones en las que un gas asociado a un liquido convencional fluiria
como fase independiente. El analisis de este fendbmeno en la industria ha
tenido un desarrollo notable referido a los crudos pesados, debido a que
algunos yacimientos productores de este tipo de hidrocarburos, bajo un
mecanismo de gas en solucién, han tenido un factor de recobro mayor al que
pudiera predecir cualquier modelo aplicable a los crudos convencionales. Por
este motivo, la mayoria de estudios han concentrado sus esfuerzos en
explicar el comportamiento de las propiedades y las ecuaciones de flujo a
nivel del yacimiento. Sin embargo, al realizar un andlisis de los valores de la
presion en los distintos nodos del sistema de produccién, se puede
establecer que mientras la presion del yacimiento permanezca por encima de
la presion de burbuja, entendida de la forma en que puede medirse bajo un
esquema de comportamiento de fases convencional, el fenébmeno de la
solubilidad del gas cobra mayor preponderancia entre la cara de la formacién
y la cabeza de pozo.

El comportamiento del flujo de este fluido debe analizarse primero teniendo
en cuenta sus propiedades, especialmente la solubilidad de gas que redefine
el valor de presion de burbuja obtenido de manera convencional, por cuanto
esta establece el umbral a partir del cual el gas se distribuye en esta unidad
del sistema de produccion. Los limites de este comportamiento se analizan
en funcion de la velocidad del gas en la fase liquida, para lo cual se propone
una funcién de distribucién de probabilidad de frecuencia del tamafio de la
burbuja en el sistema a un momento dado y el limite, que marca la
separacion de las fases, por medio del balance de fuerzas que se presenta
sobre una burbuja de gas.

La funcidn obtenida mediante este balance permite modificar la solubilidad
del gas en el liquido, con lo cual se define un contenido de gas a unas

17



condiciones del sistema a partir del valor mas probable de separacion de un
diametro de burbuja. El valor de la presion de burbuja se determina a partir
de la modificacion de las constantes de equilibrio entre las fases, con lo cual
se establece que el cambio de las propiedades del fluido define su variacion
ante un diferencial de presién en el sistema.

El balance que permite estimar el diferencial de presion del sistema se basa
en la relacion de Expansiéon Volumétrica, con lo cual, se incluye el efecto de
la velocidad del gas en la unidad de analisis.

La correlacion que resulta del desarrollo de este balance se compara con
datos experimentales del crudo T2 del campo Chichimene y se realiza un

analisis estadistico de los datos obtenidos.
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1. CONCEPTUALIZACION DE LA INVESTIGACION

1.1. Planteamiento del Problema

Los crudos extrapesados constituyen un elemento medular del plan de
desarrollo de la industria en la industria. Cerca del 70% de las reservas
probadas en estos momentos en el mundo corresponden a este tipo de
fluidos. Dentro de los indicadores de Ecopetrol S.A. se sefiala que este tipo
de crudos conforman cerca del 35% de reservas de petréleo en el pais y los

campos que sustentan esta cifra se muestran en la figura 1.1.

Figura 1.1 Distribucién de reservas en Colombia

Combustién in-sity

Combustion in-sity «
pozos horizoniales
Calentamiento
eleciromagnitico

Fuente: Ecopetrol ICP — Programa de Incremento de Factor de Recobro

Dentro del marco estratégico de Ecopetrol para el aprovechamiento de estos
recursos, en el cual se incluye una meta de produccion hacia el afio 2015 de
1.3 MMBIs de barriles equivalentes, se plantea la integracién entre el
upstream y el downstream de tal forma que los desarrollos en estas areas
tengan un horizonte coman, de modo que ese aprovechamiento esta en su
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funcion de su explotacion, dentro de la cual la produccién es una parte

fundamental. EI esquema convencional de produccién se muestra en la

Rap

figura 1.2.
Figura 1.2 Esquema convencional de un sistema de Produccién
- - - - - = |
| Medidor de gas | Controlador de
Valvula de suabo | * PT'PSIOI'liP"l:r
=T de fujo I—h-": | 11k ] i!‘ e GAS

Vilvula maesira

| controlador de

P Linea de Mujo
e Ml (LLC)

Colgador de

13 Wberia de | P Valvula del revestidor

produccion ? — Revestidor de produccién ot
o Tuheria d& praducclon ]

Tanqgue do
almacenamlento

5= | B<l+— Empacadura de produceién

—;H"r — Pwfs  Yacimiento Pws

= b Porforaciones

Sensor

Fuente: Optimizacion de la produccion mediante Analisis nodal, Maggiolo Ricardo,
1996

En los distintos elementos del sistema la energia que se requiere para la
produccion de los fluidos se expresa en la forma de un diferencial de presiéon
gue debe asegurarse en cada etapa para que el flujo se dé a través de los

distintos componentes.

Una optimizacién energética del sistema debe contemplar la totalidad de los
elementos, debido principalmente a que cualquier cambio en un elemento
desemboca en una alteracibn en los componentes restantes. Desde el
yacimiento hasta el sistema de tratamiento y almacenamiento se presentan
estas pérdidas de presion, y dentro de la totalidad, la parte que corresponde
a la tuberia que lleva los fluidos desde el fondo hasta cabeza de pozo es una
parte central que para el caso de los crudos extrapesados que presentan la

particularidad del Foamy Oil no ha sido suficientemente modelado.
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Este modelamiento permite establecer las condiciones a las cuales un
sistema de levantamiento artificial puede implementarse en estos pozos de
tal modo que pueda alcanzarse una optimizacion energética del sistema, en
donde la profundidad de asentamiento y la energia requerida por el mismo
sean aprovechadas de manera que se pueda asegurar un caudal de flujo y

una presion en el sistema.

En la actualidad hay tres enfoques para el modelamiento de flujo de fluidos:
Experimental, Correlacional y Modelamiento Numérico. EIl presente estudio
constituye una aproximacién al fendbmeno mediante el andlisis del balance
del sistema, que define una perspectiva correlacional, pero integrando las
variables que afectan el proceso en un escenario probabilistico, con lo cual,
se tiene la posibilidad de definir la correspondencia de los datos a partir de
valores de mayor probabilidad de ocurrencia de las condiciones que regulan

el fenbmeno.

La conveniencia de este tipo de modelos para el modelamiento del Foamy
Oil esta establecida por su posibilidad de incluir el fendbmeno de nucleacion
de las burbujas de gas, pero tiene una limitacion definida por la necesidad de

medir las velocidades de las fases para determinar su distribucion.

Hasta el momento, la aplicacion de las alternativas con las que se cuenta

actualmente presenta las siguientes carencias:

= E| uso de correlaciones existentes deviene normalmente en una
sobreestimacion de Presion, lo cual establece una alta incertidumbre
sobre el comportamiento de los fluidos en la tuberia de produccion del

poZo.

» Se define una alta incertidumbre en el perfil de presion, lo cual redunda
en la falta de criterios suficientes para establecer la profundidad de

21



asentamiento de un sistema de levantamiento artificial. Por este motivo en

la actualidad el asentamiento se define a modo de pruebay error.

= No se considera comportamiento del efecto de una alta solubilidad del
gas por lo cual se puede producir una alta merma de crudo en superficie y
no se puede disefiar con confiabilidad los sistemas de bombeo que pueda

requerir un sistema de recoleccién de estos fluidos.

= No se tienen patrones de flujo indefinidos, de modo que la aproximacion
gue se tienen de los patrones se realiza con base en una transicion entre
ellos generada por una presion de burbuja que puede no ser
representativa del comportamiento de los fluidos.

» Una variacion de condiciones se traduce en variacion de la correlacion lo
cual puede entorpecer una metodologia planteada para realizar un

analisis del sistema de produccion mediante analisis nodal.

Cada una de estas carencias son las que la presente investigacion plantea
dentro de su desarrollo y define como alcance de su desarrollo mediante el
modelamiento del flujo vertical de crudos extrapesados considerando el

fenomeno de Foamy Oil.

La particularidad del Foamy Oil se refiere a que la tension entre las fases
debido a la viscosidad de la fase continua sobrepasa las fuerzas
gravitacionales, de modo que las burbujas de gas, generadas por el cambio
de fase que provoca una disminucion de la presion en el sistema,
permanecen sin coalescer a presiones por debajo de la presién de burbuja.
En este sentido, el PVT del fluido pueden modificarse a una condicion de

supersaturacion que permita representar este fenomenao.
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Para llevar a cabo el presente estudio y obtener los resultados propuestos se
contard con herramientas de tipo metodoldgico, representado por la
investigacion analitica, resultados de pruebas PLT, y analisis de datos para
establecer el ajuste del modelo que se plantea a partir de las ecuaciones

fundamentales de flujo para la determinacion del gradiente de presion.

1.2. Clasificacion de los fluidos a partir de su comportamiento
reolégico

La reologia, entendida como aquella area de la fisica que estudia la relacion
entre el esfuerzo y la deformacién de los materiales que tienen la capacidad
de fluir, permite establecer una diferenciacion basica entre los tipos de fluidos
en funcion de esa relacion. La ley de viscosidad de Newton establece que
existe una relacion lineal entre las tensiones tangenciales y los gradientes de
velocidad, cuya constante de proporcionalidad de esta linealidad es una
propiedad fisica del fluido llamada viscosidad dinamica, u. A los fluidos que
siguen este comportamiento, se les denomina fluidos Newtonianos y

cumplen la siguiente relacion:

Ju Ee 1
T=UT— C.
3y (Ec.1)
Esta puede comprenderse analizando la deformacién de un fluido en el
entorno de un punto. Por simplicidad, pero sin pérdida de generalidad,
considérese un movimiento unidimensional donde la componente u segun el

eje x de la velocidad V sea una funcion solamente de la coordenada y, que

dicha componente varie linealmente con y de tal manera que du/ oy > 0.Un

rectangulo de fluido infinitesimal de lados dx.dy antes de deformarse esta
definido por los vértices 0123, y luego de un instante dt pasara a ocupar el

cuadrilatero 012'3":
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Figura 1.3 Diagrama de deformacion de una unidad de flujo

U(y)

dy y

dx u
Fuente: Modificado por Autor de Bird et al., 1960

La distorsién o deformacién angular de los segmentos 03 y 12 luego de un
instante dt en ese campo de movimiento sera:

d
33" o, dydt gy
=—= = —dt (Ec.2)

V=03~ "dy "

De la ecuacion anterior se obtiene la siguiente conclusion: el gradiente de

velocidad es igual a la velocidad de deformacion o velocidad de distorsion

angular:
dy Ju
E = = @ (EC 3)

Consecuentemente, la relaciébn entre las tensiones tangenciales y los

gradientes de velocidad puede escribirse como indistintamente como

dy Ju

T:#E:‘u@ (Ec.4)
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A los fluidos cuya relacion entre tension y velocidad de deformacién no es
proporcional se los ha denominado fluidos no-newtonianos. De este modo, la
Reologia de los fluidos no newtonianos se extiende desde la mecéanica de los
Fluidos Newtonianos hasta la elasticidad de Hooke. Estos tipos de fluidos se

pueden dividir de la siguiente forma:

Fluidos No-Newtonianos independientes del tiempo
Los fluidos no-newtonianos independientes del tiempo, se caracterizan
porque las tensiones tangenciales dependen Unicamente de la velocidad de

deformacion, y se representan funcionalmente en tres formas equivalentes:
Ju d
r=f(5). t=f(g) e T=ro (Ec.5)

La gran mayoria de los fluidos no-newtonianos que tienen aplicaciones en
problemas de ingenieria caen dentro de esta categoria, y en ciertos casos
algunos fluidos dependientes del tiempo pueden ser aproximados como

fluidos independientes del tiempo.

Para visualizar y analizar los fluidos no-newtonianos resulta mas comodo
representar el comportamiento de las correlaciones anteriores en un sistema
de ejes coordenados cartesianos, tal y como se muestra en la figura 1.4, en

la que se pueden identificar cuatro tipos de esta categoria de fluidos.
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Figura 1.4 Comportamiento de Fluidos en funcion de la velocidad de
deformacion

Plastico Bingham

Pseudoplastico

To Newtoniano

Dilatante

Fuente: Modificado por Autor de Bird et al., 1960

El comportamiento de los fluidos indicados en la figura 1.4 suele expresarse

en forma generalizada mediante la siguiente ecuacion:

T=U—, o T=p—, O T=f) (Ec. 6)

En donde n puede estar en funcion de la velocidad tangencial, T, 6 de la
velocidad de deformacion, y. Estas funciones permiten clasificar los fluidos
de la siguiente forma:

- Plastico ideal o de Bingham

Se denomina plastico ideal o de Bingham a las sustancias o fluidos que para

tensiones tangenciales inferiores a un valor caracteristico 7,, se comportan

elasticamente, y superado ese valor muestran un comportamiento similar al
de un fluido newtoniano. A este tipo de fluido lo caracteriza dos constantes:

la tension tangencial de fluencia que es el valor de 7, requerido para que se
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inicie el flujo y el coeficiente de viscosidad plastica u,, dado por la pendiente
dt/dy. De este modo, la relacion es de la siguiente forma:

Ju
T=T0+up@ 0 T=1,+ Uy (Ec.7)

El modelo de plastico de Bingham es aplicable al comportamiento de muchos
fluidos de la vida real como plasticos, emulsiones, pinturas, lodos de

perforacion y solidos en suspension en liquidos o agua.

- Plastico real

Son sustancias que no fluyen hasta la tension de fluencia t,, y luego

presentan una zona de viscosidad variable que disminuye con el incremento

de la velocidad de deformacion, hasta alcanzar un valor asintotico constante.

- Fluidos pseudopléasticos

Los fluidos pseudoplasticos no tienen una tension de fluencia para que
comiencen a deformarse, pero la viscosidad medida por la pendiente de la
curva T = f(y) es alta para bajas velocidades de deformacién, y decrece con
el incremento de y hasta alcanzar un valor asintético constante. La relacién
mas simple que describe el comportamiento de los fluidos pseudoplasticos es

la denominada ley potencial o de Ostwald que puede escribirse como:

T =ky" (Ec.8)
Siendo n<1

Los valores k y n son constantes para un fluido particular. La constante k es
una medida de la consistencia del fluido y por se denomina indice de
consistencia, y el exponente n es indicativo de la desviacion respecto al

fluido con comportamiento newtoniano y se lo suele llamar indice de
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comportamiento. Obsérvese que cuando n = 1, y k = u la ecuacion 8

representa a un fluido newtoniano.

Para estos fluidos se define un coeficiente de viscosidad aparente, como:

Ha = (Ec.9)

<1

Cuando el fluido se modela con la ley potencial, el coeficiente de viscosidad

aparente reemplazando la ecuacién anterior en la Gltima resulta

U, = % = ey D) (Ec.10)

La ley potencial tiene un defecto, y es que cuando y tiende a 0O la viscosidad
aparente tiende a infinito, lo cual es fisicamente imposible. Ademas la
constante de consistencia k tiene dimensiones que depende de n, y éste
coeficiente no se mantiene constante en ciertos intervalos de flujo. A pesar
de estas insuficiencias, el modelo de la ley potencial por su simplicidad
resulta sumamente util para abordar el tratamiento de algunos tipos de

problemas como el de flujos en tuberias como se verd mas adelante.

Otras ecuaciones empiricas que permiten modelar con mejor aproximacion
un fluido pseudoplastico y que superan las carencias de la ley potencial son

las siguientes:

Ley de Prandtl t = Asen_l(%) (Ec. 11)
Ley de Eyring T = % + Csen(3) (Ec. 12)
Ley de Powell-Eyring T = Ay + Bsenh™1(Cy) (Ec. 13)
Ley de Williamson T = % + U Y (Ec. 14)
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Donde A, B y C son constantes caracteristicas de cada fluido particular. El
uso de la ley de potencia para el analisis de fluidos pseudoplésticos es
adecuado para muchas aplicaciones de ingenieria. Las otras aproximaciones
para modelar este tipo de fluido conduce a andlisis mas complejos debiendo
recurrirse a programas computacionales muy elaborados que se basan e
leyes empiricas obtenidas de mediciones de las propiedades viscosas del
fluido.

- Fluidos dilatantes

Los fluidos dilatantes al igual que los pseudoplasticos no tienen una tension
de fluencia inicial, pero el coeficiente n disminuye al aumentar el gradiente de
velocidad hasta que para grandes valores de éste adquiere un valor p,
constante. Los fluidos dilatantes son mucho menos comunes que los
pseudoplasticos. Ejemplo de fluidos que exhiben este comportamiento son la
manteca, las arenas movedizas y las suspensiones de almidon. Se pueden

modelizar con la ley potencial, con exponente n >1.:

T=ky" (Ec.15)

Siendo n>1

Si se toma la ecuacion 8 y se expresa tomando algoritmos a ambos lados,

obtenemos una linealizacién de la siguiente forma:

logt =logk +nlogy (Ec.16)

La representacion de la expresion anterior en escala logaritmica para los dos
ejes es una linea recta, cuya pendiente es el coeficiente de comportamiento
n y la intercepcion con el eje de ordenadas correspondiente a logy = 0
equivalente ay = 1 da el valor de log k que permite determinar el coeficiente

de consistencia k.
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- Fluidos No-Newtonianos dependientes del tiempo

Existe otro tipo de fluidos que son mas complejos que los vistos y cuya
viscosidad aparente depende no solo de la velocidad de deformacién y, sino
también del tiempo durante el cual actia la tension tangencial T .Se los
clasifica en dos grupos principales: Fluidos Tixotrépicos y Fluidos
Reopécticos. En los tixotrépicos la tension tangencial disminuye con el
tiempo, mientras que en los Reopécticos se incrementa. Un ejemplo comun
de fluido Tixotropico lo constituye la tinta de impresion que generalmente se

la trabaja en rollos antes de aplicarla a una placa.

- Fluidos Tixotrépicos

La viscosidad aparente de los fluidos tixotrépicos es una funcion tanto de la

tensién tangencial como de la velocidad de deformacion:

ta = f(T,7) (Ec.17)

Al actuar una tension tangencial a este fluido desde el estado de reposo
sufre un proceso de fraccionamiento a escala molecular seguido de una
reconstitucion estructural a medida que transcurre el tiempo. Eventualmente
y en ciertas circunstancias se logra un estado de equilibrio donde el
fraccionamiento molecular iguala a la reconstitucion. Si la tension tangencial
cesa el fluido se recupera lentamente y vuelve a adquirir su consistencia
original en un proceso que se caracteriza por su reversibilidad. Otra
caracteristica de los tixotropicos es que cuando se la aplica una tension
tangencial creciente, dan una curva cerrada similar a un lazo de histéresis
como se muestra en la figura 1.5 para un fluido pseudoplastico
tixotropico.Algunos plasticos de Bingham tienen comportamiento tixotropico,
pero si la tensidn tangencial es suficientemente alta se fraccionan

molecularmente y posteriormente van reconstruyendo paulatinamente su
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estructura molecular, y terminan comportdndose como fluidos newtonianos. A
estos se los denomina plastico de Bingham tixotrOpico verdadero y su
diagrama tension — velocidad de deformacion, junto al del fluido anterior, se

muestra en la figura 1.5.

Figura 1.5 Comportamiento de Fluidos Tixotropicos

Pseudoplastico tixotrépico

""" Plastico de Bingham tixotrdpico
verdadero

¥
Fuente: Modificado por Autor de Bird et al., 1960

- Fluidos Reopécticos

Los fluidos reopécticos se comportan en forma parecida a los tixotrépicos,
pero en ellos la variable n tiene un incremento con la velocidad de
deformacion similarmente a la de un fluido dilatante en su fase inicial de
deformacion hasta alcanzar un valor limite donde t comienza a disminuir con
y. Un ejemplo de fluido reopéctico es el espesamiento de la clara de huevo
por efecto de la agitacién, aunque quizd la clara de huevo no es un
verdadero fluido reopéctico. Otras sustancias tienen propiedades reopécticas
inicialmente, pero la pierden para altas tensiones tangenciales, volviéndose

tixotropicos.

- Fluidos Viscoelasticos
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Los materiales viscoelasticos exhiben propiedades elésticas y viscosas, y el
mas simple es aquel que desde el punto de vista de la viscosidad se
comporta como newtoniano, y en lo referente a su elasticidad sigue a la ley

de Hooke. Para estos materiales le velocidad e deformacion se expresa:

=4l (Ec.18)
_+t.z c.
Y 2

Siendo A el médulo de rigidez. Para un flujo estacionario t = 0 y el fluido se
comporta como un fluido newtoniano simple. Sin embargo al variar la tension

tangencial comienzan a manifestarse los efectos elasticos.

Maxwell propuso inicialmente la siguiente ecuacion para los fluidos

viscoelasticos:

T+ (’;—") =y (Ec.19)

Los liquidos que cumplen esa ley se llaman liquidos de Maxwell. La

1
constante (%) se conoce como tiempo de relajacion y es fisicamente la

constante de tiempo del decremento exponencial de la tension para una

deformacion constante.

Vistos los tipos de fluidos desde el punto de vista reolégico se puede
determinar la particularidad del crudo tipo Foamy QOil, a partir de la relacion

gue presenta la tension tangencial con la velocidad de deformacion.

1.3. Reologia de fluidos espumosos
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Para los fluidos espumosos, el esfuerzo de cedencia puede aproximarse
usando el modelo de Bingham, tal y como quedd descrito previamente en la
Ecuacion 7. El esfuerzo de cedencia resulta del hecho de que el flujo de un
fluido espumoso requiere de la deformacion de las burbujas individuales que
oponen resistencia al flujo (Princen, 1983). La maxima resistencia al flujo,
que define el esfuerzo de cedencia, es muy sensible a la calidad de la
espuma, como mostro Blauer et al., 1974. Para fluidos espumosos con una
baja calidad de la espuma, el esfuerzo de cedencia es despreciable porque
las burbujas dispersas no interactian entre ellas. Cuando la calidad es
media, el esfuerzo de cedencia aumenta con el aumento de calidad porque
las burbujas en las diferentes capas de esfuerzo comienzan a interferir entre
ellas y el grado de interferencia se incrementa de la misma forma y, por
ultimo, cuando la calidad es alta, hay una reduccion repentina en la magnitud
del esfuerzo de corte debido a la coalescencia de las burbujas (o
inestabilidad de las mezclas de espuma). Las dos primeras condiciones

fueron demostradas experimentalmente por Blauer et al., 1974.

El concepto de cambio del esfuerzo de corte y esfuerzo de deformacién con
el cambio en la forma de las burbujas ha sido utilizado para determinar
tedricamente el inicio del esfuerzo de cedencia de mezclas de solidos
espumosos (Kam et al., 2002), lo cual muestra que el andlisis del esfuerzo de
cedencia para cualquier sistema multifasico tipo espumoso depende de la
interacciébn entre las burbujas, de modo que existe un efecto de la
deformacion de las burbujas sobre el esfuerzo de cedencia (Harris et al.,
1996).

La comprension del inicio del esfuerzo de cedencia en este tipo de fluidos
establece un fundamento importante para entender la reologia de un crudo
espumoso. Estudios iniciales sugieren que un fluido espumoso puede
tratarse como un fluido homogéneo cuya viscosidad es significativamente

mayor que la de las fases que lo componen (liquido y gas) (Mitchell, 1971).
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Estos estudios muestran que cuando la calidad de la espuma es menor al
52%, las burbujas de gas pueden asumirse como esféricas y dispersas
uniformemente, de modo que estas no coalesceran durante el flujo. A estas
condiciones el esfuerzo de cedencia es despreciable y la reologia del fluido
espumoso es similar que la de la fase liquida, de modo que la espuma a
estas condiciones se comporta como un fluido Newtoniano.

Otros estudios indican que para calidades de espuma comprendidas entre el
52% vy el 74%, las burbujas empiezan a deformarse y a interferir entre ellas,
de modo que la viscosidad aparente incrementa con la calidad de la espuma,
lo cual se hace cada vez mas critico cuando la calidad supera el 74%. Una
de las conclusiones de estos estudios (Kraynik, 1988) es que el incremento
en la viscosidad de la espuma para estos valores altos de calidad tiene que
ver con la resistencia que provoca el cambio de la forma en las burbujas, ya
gue se asume que pasan de formas esféricas a hexadgonos o dodecaedros,

lo cual se confirma en estudios mas recientes (Princen, 1983).

La figura 1.6 muestra un ejemplo de la viscosidad de un fluido espumoso,
considerado como tipo Bingham, como una funcién de la calidad de la
espuma (Blauer et al., 1974). Cuando la calidad es cercana a cero, como Si
fuera un fluido monoféasico, la viscosidad plastica de Bingham es cercana a 1
cp. A medida que la calidad aumenta, la viscosidad muestra una relacion
lineal con la calidad de la espuma, hasta un valor de calidad del 52%. La
pendiente es moderada debido a la baja interaccion entre las burbujas
esféricas. Esta interaccion se torna mas activa para calidades superiores al
52% lo cual se refleja en un aumento considerable de la viscosidad plastica

de Bingham para el fluido.
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Figura 1.6 Comportamiento de la viscosidad de Fluidos Espumoso tipo
Bingham

Viscosidad de fluido tipo Bingham en funcién de la calidad

DISPERSION

DEFORMACION

Viscosidad Fluido Espumoso
o (cp)

0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1
Calidad de la espuma (fraccion)

Fuente: Modificado por Autor de Blauer et al., 1974

Estos estudios soportan la decision de utilizar un modelo de potencia (o de
Hershel-Bulkley), tal y como han descrito diversos autores (Valko et al.,
1992; Gardiner et al., 1999; Bonilla et al., 2000), en donde la calidad de la
espuma representa el exponente que define el comportamiento de un fluido

pseudoplastico

Cuando se tiene un esfuerzo inicial a partir del cual se inicia la deformacion,
se puede utilizar la correlaciéon de Hershel-Bulkley. Donde n representa el
exponente de la ley de potencia, que relaciona la calidad de la espuma con el
esfuerzo de corte, de modo que el fluido tiene un comportamiento similar al
fluido newtoniano o de tipo pseudoplastico, en funcién de la dinamica de
formacién y coalescencia de las burbujas, su tamafio y forma, y el nivel de

interaccidn entre ellas dentro de la geometria de flujo.

Un estudio mas reciente (Bricefio and Joseph [2003]) sefala que los cambios
de textura de la espuma dependen de las tasas y velocidades de inyeccion.
Espumas de textura fina, pequefias burbujas uniformes, se presentan a

calidades inferiores al 73%, un patron de fluido tipo slug en la espuma a
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calidades mayores al 97% y una espuma gruesa entre estos valores de
calidad.

El resultado experimental en un sistema de tuberias pequefias muestra que
para calidades de espumas entre el 81% y el 89% y entre el 90% y 96%, la
viscosidad aparente decrece con el esfuerzo de deformacion debido a que
altas velocidades de deformacion se crean espumas de textura fina, lo cual
significa que la espuma se comporta como un fluido de tipo pseudoplastico.
De igual forma, la viscosidad aparente se incrementa con un aumento en el
diametro de la tuberia, lo cual implica que aunque esfuerzos de corte mas
altos en diametros méas pequefios favorecen la creacion de espumas de
textura fina, el aumento en las presiones capilares tiene un efecto dominante

para mantener una textura gruesa en tuberias mas pequeiias.

Algunos estudios encontraron que la viscosidad efectiva de espumas en
tuberias puede disminuir a medida que la velocidad de deformacion
incrementa, debido a la combinacién del esfuerzo de corte, velocidad de
deformacion, textura de la espuma y dinamica de creacion y coalescencia
durante el flujo de la espuma, lo cual es un comportamiento tipico de una

fluido pseudoplastico (Raza and Marsden, 1967; David and Marsden, 1969).

Esto es consistente con la nocion de que el tamafio y la distribucion del
tamafio de las burbujas son la pieza fundamental para entender la reologia
de las espumas. Cuando se lleva a cabo una comparacién entre el flujo de
espumas en diametros de tuberias relativamente grandes y en tuberias
pequefias o poros, debe tenerse cuidado con los mecanismos que controlan
el flujo en cada una de estas condiciones. El mecanismo de flujo en tuberias
pequefias 0 poros es gobernado principalmente por el fendmeno de la
capilaridad, mientras que el mecanismo de flujo en tuberias es dominado por
la gravedad, esfuerzos de corte y deformacion, y la interaccién entre las

burbujas dentro de la tuberia.
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La presencia de dos patrones de flujo diferentes, laminar y turbulento,
también tiene un impacto similar sobre el flujo de espumas en tuberias.
Blauer et al. (1974) mostraron que el diagrama de Moody, que relaciona el
factor de friccion con el Niumero de Reynolds a diferentes rugosidades de
tuberia, puede aplicarse para el flujo tipo espumoso en tuberias y describe

correctamente la transicion entre el flujo laminar y turbulento a nimeros de

Reynolds comprendidos entre 2000 y 2500.

Los experimentos llevados a cabo en ese estudio muestran la presencia de
dos regimenes de flujo: un régimen de alta cualidad en el cual la respuesta
de la presion es oscilante y un régimen de baja cualidad en el que la

respuesta de la presion es estable, lo cual se debe al mecanismo que lo

controla.
Figura 1.7 Regimenes de flujo en funcion de la calidad de la espuma

ug

Régimen de
alta calidad

£

) i
r ’ 5
i ; AP=constante

." Régimen de
"""""""""""""""""" baja calidad

uw

Fuente: Blauer et al., 1974

Como se muestra en las lineas discontinuas, en el régimen de alta calidad la

pendiente es mas pronunciada que en el de baja calidad, de modo que en el

primero la cantidad adicional de liquido mantiene burbujas estables

contribuyendo a interacciones mas activas entre burbujas lo que produce
gradientes de presion mas altos. En el régimen de baja calidad, el liquido

adicional se usa para crear capas de agua entre las burbujas o entre las
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burbujas y la superficie de la tuberia produciendo gradientes de presion mas
bajos. EI comportamiento del régimen de baja calidad parece similar al efecto
lucricante reportado por Bricefio y Joseph, [2003]. Para el caso de alta
calidad se presenta una alternancia de espuma y baches de gas y esta
inestabilidad del patron de flujo en este régimen se caracteriza por una
generacion y coalescencia de burbujas muy activa, lo cual representa una

condicion que no permite alcanzar una caida de presion en estado estable.

Por su parte, el régimen de baja calidad alcanza un patrén de flujo estable
debido a que la reologia es gobernada por el movimiento de la espuma de
textura fina homogénea y uniforme. En este caso, la formacion vy
coalescencia de las burbujas es menos importante pero las interacciones
entre las burbujas y la interaccion entre las burbujas y la tuberia bajo
esfuerzos de corte, juegan un papel crucial en el flujo.

Una conclusion importante de estos estudios es que el gradiente de presion
crece proporcionalmente al incremento de la fraccion de gas hasta que la
caida de presidén alcanza su valor minimo, y entonces la caida de presion
decrece al incrementar este valor. El valor méximo de la caida de presion
ocurre en la frontera entre los dos regimenes. Cambios en la fraccion
volumétrica de cada fase, concentracion de surfactante y/o desempefio del

surfactante puede producir un cambio entre los dos regimenes.

En todos los experimentos, las espumas en régimen de alta calidad muestran
un comportamiento de tipo pseudoplastico, respecto a la velocidad de
liquido, con exponentes de la ley de potencia variando entre 1.4 y 3.2
(muchos alrededor de 1.4 a 1.7). Espumas en régimen de baja calidad
exhiben un comportamiento pseudoplastico respecto a la velocidad del gas,
con valores de exponente entre 1.4 y 1.7 en tuberias de 0.5 in pero cerca a
un comportamiento newtoniano en tuberias de 1 in. Los resultados

experimentales también muestran que la caida de presion decrece a medida
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que la velocidad de inyeccion de gas se incrementa a una velocidad de
liquido fija en el régimen de alta calidad. La caida de presion en el régimen
de baja calidad decrece ligeramente o permanece invariable cuando la
velocidad de liquido se incrementa a una velocidad constante de inyeccion

de gas.
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2. FENOMENO DE NUCLEACION

La nucleacion se ha analizado a partir de la dinamica de las burbujas en la
fase liqguida como el conjunto de condiciones a partir de las cuales estas
coalescen en funcion de la movilidad que alcanzan en proporcion al tamafio
qgue logran en el medio de flujo. Normalmente, las variables que condicionan
esta union son la viscosidad del liquido, la tension interfacial.

En el proceso de nucleacion normalmente se reconocen dos etapas:
nucleacion primaria y nucleacion secundaria (Albartamani, 2000). La
nucleacion primaria se refiere a la formacién del ndcleo como tal y la
secundaria se refiere a la coalescencia de burbujas al nucleo ya formado.

La energia requerida para la formacion del nicleo se puede expresar en
términos de la tasa de nucleacion,], siguiendo a Kashchiev y Firoozabadi
(1993):

_dN Z (—W) _y 16ma3 Ec.20
)= = 2P (Rr) = 2P 3R (0, — )2 (Ec.20)

Donde N es el nimero de nudcleos por unidad de volumen, R es la constante
de Boltzmann, T es la temperatura, ¢ es la tensioén superficial y Z es el factor

de Zeldovich definido por la siguiente correlacion:

) (O_BE)O.S
Z = WIes) (Ec.21)

En donde A(r,) es el area superficial del radio critico y B es una constante

que relaciona las presiones de las fases (2p, + p,)/3pg-

Para que la burbuja de gas pueda formarse se requiere una energia de la
fase liquida de modo que la presién en el liquido debe ser menor que la
presion de equilibrio para que la burbuja se mantenga en suspension.
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Kashchiev y Firoozabadi (1993) definieron la siguiente expresién para
expresar la formacion de la burbuja en términos de esta diferencia entre la
presion del sistema y la presion de equilibrio representada por la diferencia

de potenciales quimicos de las fases:
Pe
EORMORE S (Ec.22)

En donde y; y pg son los potenciales quimicos del liquido y el gas,
respectivamente, k es la constante de Boltzmann y p, y p son las presiones
de equilibrio y del sistema. De acuerdo a estos autores, los volumenes de
gas que se forman como nucleos dentro de la fase liquida se puede obtener

mediante la siguiente correlacion:
Vy(£) = VoNoVy (£, 0) (Ec.23)

En donde V, es el volimen inicial de liquido, N, es el nimero de burbujas por
unidad de volumen y V, es el volumen de una burbuja a un tiempo
determinado. Los autores distinguen entre una nucleacién progresiva e
instantanea y definen la correlacién anterior para la ultima; sin embargo, la
correlacién que domina la nucleacion progresiva esta en funcion de la tasa
de nucleacién, J, que hemos definido que tiene que ver mas con la

coalescencia que con el fenémeno de nucleacion en si.

El crecimiento de la burbuja G(t),6 dr/dt, es aproximado por los autores

mediante la siguiente correlacion:
G(t) = (w +v)C1[s()*]t@~V (Ec.24)

Donde C1 es la constante cinética del crecimiento de burbujas y los
exponentes w y v dependen de la distribucion de la s burbujas.
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El fendmeno de la coalescencia se ha investigado a partir de la saturacién
critica de gas, esto es, la condicidn a partir de la cual el gas empieza a fluir
como fase libre (Li y Yortsos(1993), Wilkinson et al. (1993), Kamath y Boyer
(1995)), encontrando que al alcanzar esta condicidén, se forman canales de
gas a los cuales se unen los nucleos que se van formando en el sentido del
flujo y que, en funcién de la tension superficial alcanzada por efecto de las
propiedades del medio liquido, el valor de la saturacion critica de gas puede
aumentar o disminuir, esto es, que para un crudo pesado, la velocidad con
las que se produce la coalescencia de las burbujas es menor, luego se
tendrd un valor mas alto de saturacion critica que respecto a un crudo

convencional.

2.1 Ecuacion fundamental para el analisis del movimiento de burbujas

El uso de elementos finitos para explicar la coalescencia de pequefas
burbujas fue analizado por Stover et al (1997) enfocandose en la dinamica
interfacial después de que las burbujas entran en contacto. Siguiendo esta
direccién, el analisis del movimiento de dos burbujas de gas en un medio
liquido, contenido en una tuberia, se puede describir mediante la ley de
Navier-Stokes de la siguiente forma:

d(pN)
at

+V-(pNu) =V-('"v(N)) + SV (Ec.25)

Resolviendo esta ecuacion sobre un volumen de control y considerando para
cada fase la conservacion del momentum para cada direccion y de
conservacion de masa, se obtiene la formulacion particular para una burbuja
de gas con suficiente tamafio para considerarla como una fase
independiente:

d(rpiuy)

ot +V- (Tl(plul) ' ul) = —Tlel +V- (Tl,ul(Vul + VulT)) + Sl + Ml (EC 26)
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Las condiciones iniciales y de frontera requeridas para la solucion de esta

ecuacion en el software Ansys-CFX se muestran en el Anexo A.

Otro tipo de formulacion tiene en cuenta el balance de las fuerzas que rige el
movimiento de un elemento de andlisis. En este sentido, las fuerzas que
actuan sobre el movimiento de una burbuja de gas en un medio liquido se

muestran en la figura 2.1.

Figura 2.1 Fuerzas que actlian sobre el ascenso de una burbuja de gas

DIRECCION
—==\ DELFLUJO

Fuente: Autor

Fuerza de boyanza: F,

Fuerza de momento de gas: F,
Fuerza de presion: F,

Fuerza de tension superficial: F;
Fuerza de arrastre: F,

Fuerza inercial: F;

El balance de estas fuerzas es el siguiente:

Fy+FE,=F,+F;+F (Ec.27)
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La definiciébn de cada una de estas fuerzas y la inclusién en el balance para
la determinacion de la velocidad de ascenso, caracteriza las diferentes

propuestas sobre el tema.

2.2 Determinacién del balance de fuerzas a partir de la segunda ley de
Newton

Kumar (1971), definio estas fuerzas de la siguiente forma para determinar la

velocidad de ascenso de la burbuja:

Fuerza de boyanza, F,= V(pl — pg)g (Ec. 28)

Fuerza de tension superficial, F; = mDycos8 (Ec. 29)
—0.66

Fuerza Inercial, F; = Q2 (pg + i—zpl) 4 T (ﬁ) (Ec. 30)

Y la masa de la burbuja puede definirse como: m = (%pl) Qt, (Ec. 31)

Donde ¢, es el tiempo de expansion de la burbuja expresada en segundos.

Si se asume que la parte superior de la burbuja se mueve a una velocidad
igual a la tasa de cambio del diametro de la burbuja, de modo que la
velocidad de crecimiento promedio de la burbuja es la velocidad de su
centro, tenemos que la ecuacién de balance de momentum quedaria de la

siguiente forma:

dmv, dve_l_ dm Ec.32
dt,  dt, ' edt, (Ee.32)
En donde
dr, Q
= —_— = E .
ve (dte) Amr? (Ec.33)

44



dv, Q*? 3 ~
il [?7'[(47_[2/3)] y-5/3 (Ec.34)

dm_(ll ) Ec.35

De modo que la ecuacion puede expresarse de la siguiente forma:

Qz 1 y—2/3
d;r:e: 1(2:;2)2/3 (Ec.36)

41T

1/2

T, =< ¢ ) (Ec.37)

4mtv,

Asumiendo que la velocidad representa una condiciébn de equilibrio de

fuerzas en la burbuja (Vz), de modo que V = Vg, entonces se tiene que:

3

)"

/3 = 11
19211(%11)

nDo
gpi

VEz /3

Q% + pﬁlQV;/3 + (Ec.38)
g

Si las fuerzas en sentido del flujo son mayores que las fuerzas en sentido
contrario, la burbuja se acelera y se asume que se separa cuando la parte
superior ha cubierto una distancia igual que el radio de las fuerzas
balanceadas de la burbuja.

Se asume entonces que la burbuja ha coalescido y su estado de balance de
fuerzas puede describirse por medio de la segunda ley del movimiento de

Newton de la siguiente forma:
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d
x(3veg + @)
61,2/3
121 (3 /4m)0-66V,

dv
dt

Vix—+ Qxv = rV,Apg — 6mu(v + v,) — mydcos6 — (Ec.39)

11
Donde y = (pg + Epl)
La derivaciéon de esta correlacion se muestra en el Anexo C.

Otro modelo que toma en cuenta la geometria, se desarrolla teniendo en
cuenta que la ecuacidbn de movimiento se aplica al momento de la
coalescencia de las burbujas, en la comunicacién de las formas, y el volumen
total de la burbuja junto antes de esta coalescencia es la suma de los
volumenes. Se considera un flujo de gas constante, el medio liquido es
uniforme y la burbuja es esférica, las fuerzas que actiian sobre las burbujas

se pueden definir de la siguiente forma (Gaddis y Vogelpohl (1986)):

Fuerza de boyanza: F, = %d3(pl —py)g (Ec. 40)
Fuerza de momento de gas: F,, = %dﬁpgDZ (Ec. 41)
Fuerza de presion: F, = %d,zl(pg - ) (Ec. 42)
Fuerza de tension superficial: F, = nd;o (Fc. 43)
Fuerza de arrastre: F; = %d,leD plTDZ (Ec. 44)
Fuerza inercial: F; = (pgV — p,V;)a (Ec. 45)

El balance puede darse en términos del diametro de la burbuja (dg) de la

siguiente forma:

L T
dg =S+—+— (Ec.46)
dg dj
Donde
6dyo(4 —W,)
= Ec.4
g (Ec.47)
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(135 27pg)pr2
4m?  w2p) Apg

Definiendo el nimero de Weber de la siguiente forma:
_ 16p,V?

e —

23
nédgo

(Ec.48)

(Ec.49)

De este modo, el didmetro que debe alcanzar la burbuja para iniciar su

coalescencia puede expresarse de acuerdo a los tres términos de la

ecuacion anterior:

1/4
6dgan*? 81V [13512\*°
G+ Gg)+ (5
P19 ng dncg

dB:

(Ec.50)

Y la velocidad de ascenso se define en funcién del valor de los Nimeros de

Reynolds (Re) y de Morton (Mo), mediante las siguientes correlaciones:

2gpL1E
Vz% para Re < 2

_0.33g%76p, 052128
- 10052

v para 2 < Re < 4.02 Mo~0214

V =135 /rdi para 4.02 Mo~°2?1* < Re < 3.10 Mo 025
bPL

2
v =118(%C) paraRe >3.10 Mo™0%
L

4
gur(pi—pg)
Donde M, = L—gg
p1o

nVZ—n

a
K

(Fc. 51)

(Ec. 52)

(Ec. 53)

(Ec. 54)

(Ec. 55)

(Ec. 56)

Para el caso de la ley de potencia de liquidos no-newtonianos se ha

estudiado el efecto del arrastre sobre la permanencia de la forma de las
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burbujas definiendo que dos ecuaciones eran suficientes para explicar su

movimiento:
_ 24 0.657
Cp = — (1+0.173Re ) para Re < 135 (Ec.57)
24
Cp = =, ParaRe> 135 (Ec. 58)

El comportamiento de la velocidad de ascenso de una burbuja en un liquido
newtoniano ha mostrado tener un comportamiento casi lineal con el tamafio
de la burbuja, de modo que hay una reduccion en la movilidad del gas con un
aumento de las fuerzas viscosas (Rodrigue, 2004). Para fluidos no
newtonianos, la relacion entre el tamafio de la burbuja y su velocidad de
ascenso depende de la viscosidad. En este sentido se ha encontrado en
ocasiones una dependencia del tamafio de la burbuja a ciertas condiciones
criticas, que para autores como Rodrigue se trata del efecto de la transicion
del régimen de Stokes al de Hadamard, pero puede asumirse que esto tiene
gue ver con la forma que adoptan las burbujas, ya que las discontinuidades
en la velocidad que explican esta transicion estan gobernadas por el area

superficial de contacto entre las dos fases.

Finalmente, otra formulacién que tiene en cuenta las diferentes fuerzas que
actuan sobre la burbuja, esto es, flotacién, gravedad, viscosidad, arrastre y
tension interfacial, fue propuesta por Abou-el-hassan (1983), para
correlacionar la velocidad de ascenso en funcibn de dos numeros

adimensionales:

) d8/3 A 2/3
Namero de flujo, F = (%) (Ec. 59)
) v d2/3 2/3
Ndmero de velocidad, V = (ﬁ) (Ec. 60)
Y define la siguiente correlacién para un fluido newtoniano:
V =0.75 (logF)? (Ec. 61)
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La cual funciona para diferentes indices de régimen de flujo con la siguiente
proporcionalidad:

VT < (gAp)n'u(l—éln)/SO.(l—n)/3p(2n—2)/3d(8n—2)/3 (EC. 62)

De acuerdo a Rodriguez et al (173), el coeficiente de arrastre, que define el
cambio en la velocidad de ascenso que se da al interior de un fluido no
newtoniano con una variacion de las condiciones del sistema, se puede

expresar de la siguiente forma:

cp = 1_6 <2n—13(n—1)/2

Re

1+ 7n — 5n?
TR (Ec.63)

n(n + 2)

Donde Re es para fluidos no newtonianos. El cambio en la velocidad de

ascenso se da a partir de la siguiente condicién de la burbuja:

_ CaDe
= Ma

~1 (Ec. 64)
Ca es el numero capilar dado por: Ca = %

, t . . .,
De es el numero de Deborah, De = t—c , donde t, es el tiempo de relajacion o
p

tiempo que toma el fluido en ajustarse al esfuerzo aplicado y t,, es el tiempo

de se observa durante el experimento o simulacién en probar la respuesta

del material.
p . A . .
Ma es el numero de Marangoni, Ma = T—;, donde Ao es la diferencia de

tensiones superficiales y R es el radio de la burbuja. De este modo, a

representa el balance entre las diferentes fuerzas que acttan en la burbuja.
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La correlacion que puede encontrarse entre el coeficiente de arrastre (Cp) y
el nimero de Reynolds (Re) se debe a la dependencia del cambio de la
viscosidad del liquido y la forma de la burbuja con el tiempo. Se consideran
normalmente dos tipos de fluidos: pseudoplasticos o viscoelasticos. En los
primeros, la viscosidad aparente (la relacion entre el esfuerzo de corte y la
tasa de deformacién) decrece con el incremento de la velocidad de
deformacion. La relacion del esfuerzo de corte (7) y la velocidad de
deformacion (y) para estos fluidos se expresa a través de la ley de potencia,
en términos del indice de consistencia (k) y el indice de flujo (n) (que en

estos fluidos n <1), de acuerdo a la correlacion que ya se ha sefalado.

2.3 Determinacién del balance a partir de la topologia de flujo

En funcion de las zonas definidas por el valor de la velocidad del gas en
funcion del didmetro de la columna, se pueden determinar las condiciones
gue permiten la coalescencia de las burbujas. Las zonas se muestran en la

figura 2.2.

Figura 2.2 Regiones de Flujo definidas en funcién de la velocidad del gas en

una columna

0157 T | T T T

Region de Taylor

Region de Levich

0.05

Region de Stokes

Velocidad del gas (m/2)

1 1 1 | | [|
0.025 0.05 nA1n 020 0.50 1.0

i Diametro Columna (m)

Fuente: Modificada por Autor de Kantarci N. et al. (2004).
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La correlacion mas conocida fue definida por Stokes, quien toma en cuenta
las fuerzas de arrastre y de flotacion en la siguiente correlacion:

_29(p = pe)Ts

14
I

(Ec. 65)

La correlacion funciona bajo las limitaciones de que no hay deslizamiento en
la interface ni circulacion interna, lo cual aplica para un sistema con burbujas

muy pequefias y muy bien distribuidas en la matriz liquida.
Por su parte, para la regiéon de Hadamard la correlacion es la siguiente:

126V,-¢¢

En una region intermedia o de transicion, conocida como regién de Levich, la

correlacion es la siguiente:

42V,
VT =

v (Ec.67)

Y finalmente, para la region de Taylor, en la cual la burbuja alcanza un

tamafio critico, la formulacion es la siguiente:

2
Vp = §(gr3)°'5 (Ec.68)

2.4 Andlisis de la Burbuja de Taylor

La burbuja de Taylor es una denominacion del flujo tipo Slug, en el que el
gas forma una geometria de tipo semi-elipsoide con un diametro (d;g), que

es casi igual al diametro de tuberia separado solamente por una capa de
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liguido cuyo espesor esta controlado por la tension superficial y la velocidad
de flujo, y cuya longitud (L;5), puede tener varias veces el valor del diametro

de la tuberia, tal y como se muestra en la figura 2.3.

Figura 2.3 Diagrama general de una burbuja de Taylor

DIRECCION
DEL FLUJO

Fuente: Autor

Los resultados presentados por Akagawa y Sakaguchi (1966) afirman que,
debido a la gran diferencia entre la densidad del gas y del liquido, se puede
asumir que la diferencia de presién entre el inicio y el final de la burbuja de
Taylor es pequefia, de modo que la superficie de ésta permanece como una
superficie isobérica. El liquido que se mueve alrededor de la burbuja esta
controlado por la gravedad, la tension superficial y la friccion, de modo que
un cambio en la velocidad afecta la geometria del slug. Si la distancia entre
estas burbujas es suficiente, significa que su movimiento se presenta a
velocidad constante, pero variaciones en la velocidad provoca su
coalescencia, en cuyo caso se habla de un patron de flujo tipo agitado
(Churn).

El analisis dimensional de este tipo de burbuja muestra que la velocidad de
flujo y el espesor de la pelicula son funciones de la viscosidad y densidad del

liquido, de la diferencia de densidades entre las fases, del coeficiente de
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tension superficial entre las fases y de la geometria del medio (Taha Taha y
Cui (2006). Estas variables se agrupan en grupos adimensionales, cuyos

valores mas importantes son mencionados a continuacion:

NUmero de Eo6tvos:

_9(p— pg)D?

E, -

(Ec.69)

Este nUumero muestra la relacién entre la fuerza de flotacion y la fuerza de

tensién superficial.

NUmero de Morton:

_ 942 (P~ py)

M
° p1o’

(Ec.70)

Este numero define el efecto de la viscosidad del liquido sobre la distribucion

del flujo.

NUmero de Froude:

0,5
Pi
E =V, <—) (Ec.71)
" (p1 — pg)gd?

Numero que permite determinar la velocidad de flujo de la burbuja a partir de

una combinacién de los dos nidmeros anteriores.

La burbuja de Taylor asciende a una velocidad regulada por el balance de
fuerzas de flotacion, inercia del liquido, viscosidad y tension superficial.

Ademas, depende de los flujos, la geometria del sistema y de las
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propiedades de los fluidos (viscosidad, densidad y tensidén superficial). Para
determinar esta velocidad se han encontrado tres regimenes, definidos por la
prevalencia de una de las fuerzas del sistema. Si la fuerza inercial controla la
velocidad, se asume un flujo potencial, en donde se puede determinar

mediante la siguiente correlacion:

Urg = K2(gD)%° (Ec. 72)
Donde D es el diametro de la tuberia y C2 es una constante, definida por el
ndamero de Froude, que normalmente se encuentra entre 0.361 y 3.37

(Akagawa y Sakaguchi (1966)).

Si la fuerza prevalente es la viscosidad, la relacion pgD/u es menor a 2

tomando el siguiente valor de K para la ecuacion anterior:
K =0.01pgD/u (Ec. 73)

Si se asume que todas las fuerzas son importantes se plantea usar la

siguiente correlacion de K (Wallis (1969)):
K = 0345(1 _ e—0.0lSFr/O.345)(1 _ 83'37_E0/m) (EC 74)
En donde Fry Eo, son los numeros de Froude y Morton, respectivamente.

En este caso, la velocidad se calcula a partir de una modificacién:

0,5

D —

Urp = K (M) (Ec.75)
l

Y el valor de m esta en funciéon del nimero de Froude.

SiR > 250, m=10
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Si 18 < R < 250, m = 69R %35
SiR<18, m=25

Se asume que la burbuja empieza a ascender a valores de E, superiores a 4.

La longitud de la burbuja tiene un valor minimo a partir del cual se puede
considerar como estable. Taitel et al. (1980) lo determinaron como cercano a
16 veces el didametro de la tuberia y Shemer et al (1986) encontraron un valor
tan grande como de 20 veces el diametro.

El coeficiente de la fuerza de arrastre, Cp, que provoca el movimiento de esta
burbuja en el liquido que lo rodea esta en funcion del numero de Reynolds y

de la excentricidad de la burbuja, por medio de la siguiente correlacion:

J% = a + In(Re /Cp) (Ec.76)

Donde a es una constante que depende de la excentricidad de la burbuja de

la forma mostrada en la figura 2.4

Figura 2.4 Funcién de factor de excentricidad de la burbuja

Constante a en funcién de excentricidad

10,405

10,400 -

3 10,395 -

10,390 -

10,385 T T T T
0 0,2 0,8 1

Exce?ﬂAFicidad de gl?rbuja

Fuente: Desarrollada por Autor de Taitel et al., 1980

55



Cuya funcién es de tipo polinGmica:

a = —0.0723exc? + 0.05642exc + 10.3916 (Ec. 77)

La importancia de esta distribucion de flujo en la tuberia reside en la
determinacién de la condicion de frontera de un flujo de burbujas dispersas,
ya que a partir de cierta profundidad en la tuberia solamente las burbujas
mas pequefas permaneceran en la matriz liquida y las burbujas que se han
ido agrupando, tienden a formar una geometria de este tipo, lo cual se

evidencia en cabeza de pozo como un flujo “a baches”.
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3. INTEGRACION DE FENOMENO DE COALESCENCIA PARA
DESCRIBIR EL FLUJO DE UN FLUIDO TIPO FOAMY OIL

Para fluidos no newtonianos, se presenta una correccién basada en el indice
de consistencia (k) y el indice de comportamiento de flujo (n), en donde se
integra una funcion de distribucién de densidad de forma y distribucién de las
burbujas en la matriz liquida de tipo Weibull, la cual define una tasa de
coalescencia de las burbujas en funcién de la forma y una escala de

distribucion. La funcion tiene la siguiente expresion:

B

a1, ()
—1rg% e B/ para x>0 (Ec.78)

f(rB;a',B) = ,Ba
En donde a es el parametro de forma y g es el pardmetro de escala de la

distribucion.

Para el caso de las variables que se presentan en el modelo planteado, el
parametro de forma hace referencia al tamafio limite de las burbujas a partir
del cual se considera que coalescen y el pardmetro de escala de la
distribucion se relaciona con la densidad de los diametros que permite
establecer la geometria de flujo del sistema, es decir, que el valor
corresponde a la funcién de la formacién de la burbuja de Taylor, como valor
limite de la escala que define su rango de aplicacion.

El valor limite del tamafio de la burbuja se puede definir a partir del tamafio

de la burbuja de Taylor que resulta del siguiente balance:
Fy+FE,+F=F;+F (Ec. 79)

Reemplazando los términos definidos en funcién de los nimeros de Morton y

Reynolds se obtiene:
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WZ
cdi(p1=pg)g +7dipgD* +5di(pg = p) = 7dRCo P+ (pgV — V) (Ec. 80)
6 4 4 4 2

De modo que el diametro se presenta como una ecuacion polinémica de la

siguiente forma:
Ad3p +Bd%; =C (Ec. 81)

Donde

A==(pi~pg)9

T pD?

C = (ng - prl)a

Solucionando en funcion de d;, se obtiene la siguiente solucion para el valor
del diametro de la burbuja de Taylor (el desarrollo puede verse en el Anexo
D):

3
3(pgD?+2p - Cp piD? o)
4((p - pg)g)
— _ 1/3
m(pgD? +8p—Co25)  16((p=pe)9) (paV —PV)@ _(pyV — pi¥a
3
12 (01~ py)g) o (pgD? + Bp — Cp ) ’
3
/ 3(pgD? +dp - €, 22)
+
\ 4((p - pg)g)
piD? 3 z v
m(pgD? +8p = Co")  16((=pe)9) (paV —PIV)@® _(p,V - szz)a\
3
12 ((pi - py)g) 9 (pgD? + Bp — Cp ) ’
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El efecto de las variables presentes en la solucién sobre el valor del diametro
de la burbuja de Taylor se muestra a partir del diagrama de tornado de la

figura 3.1.

Figura 3.1 Sensibilidad de la Funcién del diametro de la burbuja de

Taylor
200,000 Tnal: Contribution to Variance Wiew
Sensitivity - Diametro de Burbuja de Taylor
-20.0% 0.0% 20.0% 40.0%

D 52 8% |
Vg 131.1%

wi isa% |

pl -0.B%
Ppa 0.0%

Fuente: Autor

La geometria del sistema, representada por el diametro de la tuberia, es el
pardmetro que tiene mayor influencia sobre el diAmetro que puede alcanzar
la burbuja de Taylor, segun la solucibn que se ha presentado. Las
velocidades de las fases tienen un papel igual de fundamental Se incluy6 el
analisis de las densidades de las fases y las velocidades. Esta solucion
establece entonces el comportamiento del didmetro de la burbuja de Taylor

respecto al nimero de Reynolds que se muestra en la figura 3.2.
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Figura 3.2 Efecto del numero de Reynolds sobre la Funcion del diametro de la
burbuja de Taylor

VARIACION DEL DIAMETRO DE LA BURBUJA DE TAYLOR EN FUNCION
7’5 DE Re
7_
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’ ~
6 ~
55 - ~
5 4 o T -y
—~ 451 e, -
c °q -
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T 35 - = - -
3 A ’..-o-......
2’5_ .................
2 -
1,5 -
1 4
0,5
0 T T T T T T T T T T
100 120 140 160 180 200 220 240 260 280 300 320
Re
eam e7in eeeee55in

Fuente: Autor

Utilizando esta solucién, la correlacion propuesta para la definiciéon de la
distribucion de las burbujas a través de la tuberia toma el valor de d;, para el
término S. Por su parte, el pardmetro de forma, a, depende de la distribucion
de la cantidad de burbujas de cierto tamafio en un momento determinado, lo

cual esta definido por la velocidad de ascenso de la siguiente forma:

HLUgt1

(Plg)l_”wg 4 Lk

Vg = (==
B \e6C, B

(Ec.83)

Esta ecuacion es una modificacion de la ecuacion de Gaddis y Vogelpohl
(1986) presentada anteriormente, cuyos valores de los parametros se definio
en funcién de la consistencia de la profundidad de separacion de las

burbujas de los diferentes diametros.

60



La profundidad de separacion se determina en relacion con la velocidad

superficial de la mezcla (V;,), de la siguiente forma:

Vi = Vg + Vg (Ec.84)

Se define una velocidad relativa entre la burbuja y la mezcla:

Veer = Vg — Vi (Ec.85)

Y en funcion del tiempo que requiere cada didmetro de burbuja en ascender
a la velocidad relativa por la columna de liquido, se define la profundidad a la
cual se separa. La comparacion de la correlacion propuesta para la
velocidad de separacion de las burbujas frente a las correlaciones

propuestas en la literatura, se muestra en la figura 3.3.
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Figura 3.3 Profundidad de separacién del gas de acuerdo a funciones
de velocidad de ascenso de las burbujas
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Modificado

== o stokes ¢°°°<+ Mandelson === Rodrigue == ePeblesy Garber

|
1000 “ \ \
2000 -:.\.\‘ : \
3000 ooV \ \
E :.- ‘\ .
5 4000 £, . \ \
2 5001 L S« b
c S o ~~~~ ~
5 i S0, - ~
.,é 6000 .S \ .“.‘~--—---___ -y
T o000 { el T s
& ~ - ceveees ey ‘~"-“H"‘-""‘
\ - [ ] aE——
8000 | . — L) — . aE——— L] a—— . — .
9000 '
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18
rb (mm)

20

Fuente: Autor

La tendencia de cada una de las correlaciones propuestas anteriormente,
muestran que la separacion de burbujas de diametros medios (rb > 10 mm)
ocurre a una profundidad similar en todos los casos (Profundidad > 6800 ft),
lo cual significa que estas burbujas empezardn a formar una distribucion
diferente a la esperada en el flujo de este fluido, pudiendo alcanzar un
régimen tipo Churn en la tuberia. Se hace evidente que la correlacion de
Mandelson no aplica para diametros pequefios, con lo cual se puede
subestimar el contenido de gas que se tendria como base de disefio para la
implementacion de un separador de fondo, ya que la coalescencia de las
burbujas en el fondo de pozo se da de manera tan precipitada que el gas
fluiria como fase libre y el separador tendria una eficiencia elevada, cuando
lo que se espera de este tipo de fluidos es que el gas permanezca en

solucion hasta las condiciones de cabeza de pozo.
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La correlacion propuesta define una profundidad de separacién menor, lo
cual quiere decir que las burbujas permanecen mayor tiempo en el crudo
antes de coalescer para formar una burbuja de mayor tamafo, con lo cual,
para las presiones que se manejan en cabeza de pozo aun se mantiene una
cantidad de burbujas de didmetros pequefios disueltas en el crudo. Las
condiciones de separacion en funcion de la velocidad de las burbujas de gas
se ven afectadas tanto por las propiedades de los fluidos como por las

condiciones de operacion del sistema.

La cantidad de gas presente en el sistema define una velocidad de ascenso
de las burbujas debido a la distribucion de las fases en la tuberia que esto
ocasiona. Se puede esperar que ante una mayor presencia de gas se
favoreciera la coalescencia mas temprana de las burbujas pequefias de gas,
lo cual responde parcialmente al efecto real de esta variable, ya que la
cantidad de gas respecto al liquido tiene un limite, el paso de una espuma de
baja calidad a una de alta calidad, lo cual ocurre a una relacién entre las
fases del orden del 80%. Por encima de este valor no se puede garantizar
una geometria de la burbuja de tipo esférico que permita utilizar la ecuacion
propuesta. El efecto del GOR, asumiendo que la geometria de la burbuja se

conserva para valores altos de esta relacion, se muestra en la figura 3.4.
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Figura 3.4 Variacion de la profundidad de separacion del gas en funcidn

del GOR
EFECTO DEL GOR SOBRE LA PROFUNDIDAD DE SEPARACION
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Fuente: Autor

A valores de GOR elevados la coalescencia ocurre a profundidades
mayores, es decir, a tiempos tempranos, debido a que la velocidad relativa
crece de manera proporcional a la velocidad de ascenso de la burbuja y la

velocidad superficial de las fases en el sistema.

El efecto de la geometria de flujo se puede analizar en funcion del diametro

interno de la tuberia que constituye la unidad de analisis.
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Figura 3.5 Variacion de la profundidad de separacion del gas en funcidn
del diametro de la tuberia

EFECTO DEL DIAMETRO DE TUBERIA SOBRE LA PROFUNDIDAD DE
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Fuente: Autor

El efecto se determina por el area de flujo disponible para la coalescencia de
las burbujas ya que un area transversal mayor significa una velocidad
superficial menor y una velocidad de ascenso se incrementa, acelerando de
esta forma la separacién. La curva corresponde a un valor de GOR de 250
SCF/STB.

Se define ademas el efecto de las condiciones de frontera del sistema a

partir del valor de la presion en cabeza de pozo (THP).
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Figura 3.6 Variacion de la profundidad de separacion del gas en funcion de la
variacion de la presidon en cabeza de pozo
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Fuente: Autor

A un valor menor en la frontera se presenta una liberacibn mas temprana
debido a que la presion en todos los puntos del sistema disminuye, lo cual es
consistente con una condicion de liberacion del gas. Sin embargo, la
variacion no es tan pronunciada ya que las burbujas de un mismo diametro
coalescen a una profundidad con una variacion menor al 10% a una
profundidad media.

La funcion definida para la distribucion del tamafio y la cantidad de las
burbujas, definida de la siguiente forma:

f(rg;a,p) = [%TBa_le_(%B)a (Ec.86)
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Donde B esta en funciéon del tamafio de la burbuja de Taylor, como
pardmetro de escala de la distribucion y a, en funcion del contenido de
burbujas de un tamafio definido a una profundidad determinada, lo cual esta
definido por la velocidad de ascenso de las burbujas, actia como parametro
de forma. La variacion de estos pardmetros sobre la distribucién de las
burbujas de gas a una profundidad determinada, tiene el comportamiento

mostrado en la figura 3.7.

Figura 3.7 Variacion de la funcién de distribucion de frecuencia de
tamafo y cantidad de burbujas de gas
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Fuente: Autor

La distribuciéon de las burbujas depende entonces de la geometria del
sistema y las velocidades del gas y del liquido. El efecto que tiene el
deslizamiento sobre esta distribucion no fue tenido en cuenta pero puede
definir otro tipo de distribuciones por cuanto es un parametro que incide en

la velocidad relativa entre las fases.
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4. PROPIEDADES DE COMPORTAMIENTO DE FASES DE
FLUIDOS TIPOS FOAMY OIL

La definicibn de las propiedades que permiten caracterizar el
comportamiento de las fases presentes en un fluido que pueda
caracterizarse como Foamy Oil esta en funcion de la posibilidad de
determinar el comportamiento de la presién de burbuja en el sistema. Esta
propiedad permite definir la condicion de supersaturacion que caracteriza a

este tipo de fluidos.

El Modelo presentado por Kraus et al. (1995), considera el fenédmeno de la
supersaturacion a través de una modificacion de las constantes de equilibrio
entre las fases (K) para considerar el cambio en funcion de la presion y una
relacion entre el tiempo requerido para alcanzar el equilibrio y el tiempo que

define un nuevo cambio en la presion del sistema.

El procedimiento se basa en la modificacion de los datos obtenidos en una
prueba PVT convencional, fijando los valores de las constantes de equilibrio

a un valor de pseudopresion de burbuja p,,, y a un valor arbitrario de presion

por encima de la presion de burbuja medida p,y,4y-

La modificaciébn de las constantes de equilibrio se basa en la siguiente

correlacion:

—Kya

K
Koo (0, T) = (KVl + % + KV3P) et ~kvs (Ec.87)

Y el ajuste de estas constantes se da de la siguiente forma:

L-h

_Je Jr Ec.88
(ppbp_pmax> ( ¢ )
Ppbp*Pmax

r_
Ky, =
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’ VZ
KVl = f1 - (EC 89)
pmax
Donde
KVZ KVZ
fi=Kn+—y =Ky + (Ec.90)
pbp max

La solucion de estas ecuaciones requiere de un ajuste de la p,,, con datos

de laboratorio o campo, asumiendo que la relacion entre las moles de gas
gue permanecen en solucion y las moles de gas que se separan corresponde
al 100% del gas liberado y que por debajo de la pseudopresion de burbuja se
presenta una liberacion de manera lineal en funcion de la presion. El valor
minimo que puede tener esta relacion es de 0.1, de modo que el fluido nunca

se comportara como un crudo muerto a valores bajos de presion.

La otra via esta representada por el uso de correlaciones. Los rangos de
aplicacion de estas permiten definir la aplicabilidad de la correlacion de

Vazquez y Beggs (Banzer, 1996).

1/C;

Rsb
P, = - (Ec.91)

C1Ygcexp (m)

Donde los valores de las constantes, para un crudo de densidad APl menor o

igual a 30, son los siguientes:

C, = 0.0362
C, =1.0937
C; =25.724

La normalizacion de la gravedad del gas se realiza mediante la siguiente

correlacion:
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_ p
Yoc =Yg <1 +5.912 % 1075y,4p, Ty log (112’7)> (Ec.92)
El uso de esta correlacion para los datos del crudo del campo Chichimene
arroja un valor de 589 PSI, en lugar del valor de 568 PSI que determina un
PVT convencional, lo cual representa un valor aceptable en comparacién con

otras correlaciones.

Para el calculo de la presién de burbuja del Foamy Oil se sigue entonces el

procedimiento de Kraus et al. (1995) utilizando los siguientes pasos:

= Se asume que el Foamy Oil consta de tres componentes: crudo muerto,

gas en solucién y gas atrapado en la fase liquida.

» Modificar los valores de las constantes de equilibrio (K), a una presion
inferior y a una superior a la presién de burbuja medida por un PVT

convencional.

» Los valores de esta modificacion para los componentes del crudo y el gas
del campo Chichimene se comparan respecto a los valores originales por
medio de las siguientes tablas, para lo cual se utiliz6 el software Hysys,
en donde se utilizo la ecuacion de estado de Peng-Robinson:

Los valores de las constantes de equilibrio se determinaron mediante
simulacion en software HYSYS (Aspentech®).

Los valores para los componentes son los siguientes:

Tabla 1 Constantes de Equilibrio para definicion de pseudopresion de burbuja

K(p,T)
Colrjen s P= 4000 PSI | P =400 PSI
Gas
N2 6.60E-02 2.20E+01
CcOo2 2.00E-03 4.30E+00
Metano 2.10E-01 8.80E+00
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Tabla 1: (Continuacion)

K (p,T)
Componente P= 4000 PSi | P =400 PSI
Gas
Etano 8.20E-02 2.50E+00
Propano 3.40E-02 1.00E+00
i-Butano 1.70E-02 5.60E-01
n-Butano 1.20E-02 4.30E-01
i-Pentano 8.10E-03 2.30E-01
n-Pentano 6.70E-03 1.90E-01
n-Hexano 3.20E+02 8.60E-02
n-Heptano 7.50E+02 4.10E-02
n-Octano 1.70E+03 2.00E-02
n-Nonano 2.80E+03 9.90E-03
n-Decano 6.30E+03 5.10E-03
n-Cl1 1.40E+04 2.60E-03
n-Cl12 2.90E+04 1.50E-03
n-C13 7.40E+04 6.90E-04
n-Cl14 1.80E+05 3.20E-04
n-C15 3.20E+05 2.10E-04
n-C16 5.40E+05 1.20E-04
n-C17 2.00E+06 8.30E-05
n-C18 4.40E+06 5.90E-05
n-C19 1.00E+07 4.70E-05
n-C20 2.40E+07 1.30E-05
Benceno 1.30E+03 6.20E-02
Tolueno 1.20E+03 2.70E-02
Componente P= 4000 PSI P =400 PSI

NBP 274 1.50E+03 2.30E-02
NBP 300 2.40E+03 1.90E-02
NBP 325 3.90E+03 1.70E-02
NBP 351 6.70E+03 1.40E-02
NBP 379 1.20E+04 1.20E-02
NBP 402 2.00E+04 1.00E-02
NBP 427 3.40E+04 8.60E-03
NBP 456 6.70E+04 7.30E-03
NBP 481 1.20E+05 6.20E-03
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Tabla 1: (Continuacion)

K (p.T)
Componente
P= 4000 PSI P =400 PSI

Liquido
NBP 762 4.50E+08 8.60E-04
NBP 788 1.10E+09 6.80E-04
NBP 826 4.40E+09 5.40E-04
NBP 875 2.60E+10 4.40E-04
NBP 926 2.00E+11 3.60E-04
NBP 976 1.70E+12 3.00E-04
NBP 1025 1.40E+13 2.40E-04
NBP 1075 1.20E+14 2.00E-04
NBP 1125 1.40E+15 1.60E-04
NBP 1175 1.70E+16 1.30E-04
NBP 1247 6.60E+17 1.00E-04
NBP 1346 1.40E+20 8.20E-05
NBP 1441 3.30E+22 6.50E-05
NBP 1546 1.20E+25 5.20E-05
NBP 1643 6.30E+27 4.10E-05
NBP 1735 1.60E+30 3.30E-05
NBP 1844 9.40E+32 2.60E-05
NBP 1943 6.40E+34 2.00E-05

Kgo (p.T)
Componente Gas P= 4000 PSI P =400 PSI

N2 7.40E-02 2.30E+01
CO2 2.20E-03 4.30E+00
Metano 2.30E-01 9.40E+00
Etano 9.20E-02 2.70E+00
Propano 3.80E-02 1.10E+00
i-Butano 1.90E-02 5.70E-01
n-Butano 1.30E-02 4.40E-01
i-Pentano 9.10E-03 2.30E-01
n-Pentano 7.50E-03 1.90E-01
n-Hexano 3.50E-03 8.50E-02
n-Heptano 1.50E-03 3.90E-02
n-Octano 6.60E-04 1.80E-02
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Tabla 1: (Continuacion)

Kgo (p.T)
Componente Gas P= 4000 PSI P =400 PSI
n-Nonano 4.00E-04 8.90E-03
n-Decano 1.80E-04 4.50E-03
n-C11 7.80E-05 2.20E-03
n-C12 3.90E-05 1.20E-03
n-C13 1.50E-05 5.50E-04
n-C14 6.20E-06 2.50E-04
n-C15 3.50E-06 1.50E-04
n-C16 2.10E-06 8.40E-05
n-C17 5.70E-07 5.80E-05
n-C18 2.60E-07 4.00E-05
n-C19 1.10E-07 3.10E-05
n-C20 4.60E-08 8.10E-06
Benceno 8.40E-04 6.20E-02
Tolueno 9.30E-04 2.60E-02
Componente Liguido| P=4000 PSI P =400 PSI
NBP 274 1.20E-03 1.30E-02
NBP 300 7.70E-04 8.20E-03
NBP 325 4.70E-04 5.30E-03
NBP 351 2.90E-04 3.30E-03
NBP 379 1.70E-04 2.00E-03
NBP 402 9.40E-05 1.30E-03
NBP 427 5.70E-05 7.60E-04
NBP 456 3.30E-05 4.20E-04
NBP 481 1.70E-05 2.50E-04
NBP 506 9.30E-06 1.40E-04
NBP 532 4.90E-06 7.90E-05
NBP 557 2.60E-06 4.30E-05
NBP 583 1.30E-06 2.30E-05
NBP 608 6.70E-07 1.20E-05
NBP 634 3.10E-07 6.40E-06
NBP 660 1.40E-07 3.20E-06
NBP 685 6.40E-08 1.60E-06
NBP 711 3.10E-08 7.90E-07
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Tabla 1: (Continuacion)

Kgo (p,T)
Componente Liguido| P= 4000 PSI P =400 PSI
NBP 736 1.30E-08 3.80E-07
NBP 762 5.70E-09 1.80E-07
NBP 788 2.50E-09 8.10E-08
NBP 826 1.10E-09 2.50E-08
NBP 875 2.60E-10 5.50E-09
NBP 926 4.30E-11 1.10E-09
NBP 976 5.60E-12 2.20E-10
NBP 1025 6.80E-13 4.30E-11
NBP 1075 8.30E-14 8.40E-12
NBP 1125 9.10E-15 1.70E-12
NBP 1175 8.20E-16 3.50E-13
NBP 1247 6.60E-17 3.90E-14
NBP 1346 1.70E-18 2.70E-15
NBP 1441 7.90E-21 3.50E-16
NBP 1546 3.40E-23 1.10E-16
NBP 1643 9.00E-26 2.10E-16
NBP 1735 1.80E-28 3.30E-15
NBP 1844 7.10E-31 1.30E-11
NBP 1943 1.20E-33 2.30E-06

Fuente: Autor

Los valores de las constantes de ajuste son los siguientes:

Ky, =21295351.16
Ky, =-0.0037

Kys =-3155.12611
Ky, =2224.40662

K,s =57.4087426
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El diagrama de comportamiento de fases para cada situacion se muestra en
la figura 4.1.

Figura 4.1 Diagrama de comportamiento de fases con ajuste de presion
de burbuja

DIAGRAMA DE FASES DE HIDROCARBURO TIPO FOAMY OIL PARA
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Fuente: Autor

Se define entonces que el valor de la presién de burbuja para el Foamy Oil

es de 394 PSI para el crudo del campo Chichimene.

Para la solubilidad del gas a diferentes condiciones de presion y temperatura
se calcula mediante la siguiente expresién modificada de Romero, 2001:

_ MW, *xPx(K—-1)
S 56146 *R*T *p,

« f(rg; a,B) (Ec.93)
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Comparado con el comportamiento mostrado por un PVT convencional para
valores de presion bajas, se puede observar el comportamiento que muestra

la figura 4.2.
Figura 4.2 Comportamiento de la funcién de solubilidad del gas
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Fuente: Autor

El céalculo del factor volumétrico de formacidon se realiza mediante la

correlacion de Standing:

0.5 1.175
B, = 0.972 + 0.000147 * (RS (L) + 125+ T) (Ec. 94)

Yo

La comparacion de este valor con un PVT convencional se muestra en la

figura 4.3.
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Figura 4.3 Comportamiento de la funcion del Factor Volumétrico del
Aceite
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Fuente: Autor

El calculo de la densidad del aceite se realiza mediante las correlaciones de

Millan, la cual tiene en cuenta el valor de pseudopresion de burbuja.

B 12353 * pb—0.024—83

Pob = 50.00075°T cuandop = p, (Ec.95)
1.6499 * p,}

T cuando p < py (Ec.96)
0.50074*BOb

Y Po = Pob * eCo*(p_pb) Cuando D > Db (EC 97)
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Figura 4.4 Comportamiento de la densidad del aceite
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La compresibilidad del aceite se calcula mediante la correlacion de Vasquez

Fuente: Autor

y Beggs, la cual tiene la siguiente forma:

Co =

La comparacion entre los datos convencionales y el Foamy Oil se muestra en

_ —1433+5+Rsb+17.2+T — 1180 xyg * 12.61 + API
P x10°

la figura 4.5.
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Figura 4.5 Comportamiento de la Compresibilidad del Aceite
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Fuente: Autor

El célculo de la viscosidad debe hacerse en relacién con el comportamiento
de la viscosidad del crudo muerto, el cual puede observarse en la figura 4.6.

Figura 4.6 Comportamiento de la viscosidad de crudo muerto T2
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79



La viscosidad debe definirse entonces en funcion de la funcion de
distribucion de tamafio y contenido de burbujas de gas en la columna de
liquido, lo cual debe estar asociado a la solubilidad del gas en el aceite.

Se propone la siguiente correlacion para el calculo de la viscosidad en

funcion del contenido de gas en el sistema:

up = frg; a, B) * —— (Ec.99)
! ’ 1+—*(”"—1)

Donde 13, es un radio de burbuja promedio, el cual puede obtenerse de la
distribucion de probabilidad definida por la funcién definida anteriormente.
Si se asume una presencia de burbujas de un didmetro constante en la fase

liguida, se obtiene el comportamiento que se muestra en la figura 4.5.

Figura 4.7 Comportamiento de la viscosidad de crudo T2 para tamafios
de burbuja de valor constante
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La presencia de gas en el crudo disminuye su viscosidad a los valores mas
bajos de temperatura que se tiene en el proceso, siendo significativo cuando

las burbujas tienen un radio igual o superior al 7% del diametro de la tuberia.

El comportamiento de esta propiedad en funcion de la calidad de la espuma,
definida como la cantidad de gas respecto al total de fluido, se muestra en la
figura 4.8.

Figura 4.8 Comportamiento de la viscosidad de crudo T2 en funcién de
la fraccion molar de gas
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Fuente: Autor

A temperaturas superiores a 123°F la disminucion en la viscosidad del liquido
por efecto del gas disuelto se presenta cuando la fraccién de gas respecto al
liquido supera el 60% mientras que a temperaturas bajas el efecto tiene una

reduccion desde fracciones pequefias de gas.
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5. FLUJO DE FLUIDOS TIPO FOAMY OIL EN TUBERIA

La solucion a los modelos que representan el comportamiento del flujo a
través de tuberias y las propiedades de cada una de las fases, tiene la
posibilidad de ser abordada a través de diferentes perspectivas.

La perspectiva experimental tiene en cuenta la similitud geométrica,
cinemética, dindmica y, en menor medida térmica, para encontrar
correlaciones de datos obtenidos a escala de laboratorio que brinden una
solucion que siempre esta en funcion de las condiciones de la prueba. La
posibilidad de utilizar esta perspectiva para representar el flujo a otras
condiciones demanda una consistencia dimensional que, para el caso del
flujo bifasico o multifasico, requiere que los parametros que normalmente se
definen a partir de grupos adimensionales, sean cubiertos en el rango de
aplicacion del disefio experimental. Sin embargo, debido a los rangos de
disefio de estos experimentos, las correlaciones que derivan de esta

perspectiva tienen la mayor aplicabilidad en la industria.

La perspectiva correlacional corresponde al planteamiento de soluciones del
balance de fuerzas interfaciales para representar las ecuaciones de
conservacion por medio de las velocidades de las fases en el sistema. De
este modo, se utiliza una cantidad considerable de datos experimentales
para establecer la validez de las zonas de transicion entre los distintos
patrones de flujo que representan la distribucion de las fases en la geometria

del sistema.

Por altimo, se tiene la perspectiva del modelamiento, en la cual se desarrolla
una solucion particular de las ecuaciones de Navier-Stokes por medio de
métodos numeéricos. Esta solucion puede considerar en una primera
aproximacion un campo de flujo para todas las fases en el que las

propiedades de los fluidos, las velocidades y presiones del sistema, en cuyo
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caso se denomina homogéneo, debido a que la solucion considera las fases
como un sistema homogéneo. Una aproximacion posterior considera la
ecuacion de conservacion para cada una de las fases, con lo cual se puede
determinar de manera independiente las propiedades, velocidades vy
presiones asociadas a cada una de las fases, por lo cual, los fenbmenos
interfaciales cobran mayor importancia y la solucion, a partir de las
ecuaciones constitutivas para las fuerzas interfaciales, se torna mas compleja
y con mayor requerimiento de tiempo. La distribucion de las fases en este
caso resulta mas precisa que las perspectivas anteriores para un mayor

rango de condiciones.

El uso de la ecuacion de conservacion para solucionar el problema del flujo
planteado por un crudo espumoso, en donde la distribucion de las fases
exige conservar un campo de flujo para cada una, debe tener una solucion
particular a partir de la modificacién del término que controla la difusividad y
la variacion temporal. La formulacion general de la ecuacion de la
continuidad, en la que se tiene en cuenta la conservacion de masa, energia y
momento, se presentd en la Ecuacion 25. El término N hace referencia a la
propiedad o elemento cuyo balance es definido por la solucion numérica de
esta ecuacion. El primer término hace referencia a la variacién temporal, la
cual define a condiciones dinamicas el fendmeno de coalescencia de las
burbujas. El primer término del lado derecho se refiere al balance de
difusividad (I" es el coeficiente de difusién) y el ultimo representa las fuentes

0 sumideros que afectan el comportamiento de la propiedad o elemento.
En el Anexo A se plantea el desarrollo de esta ecuacién que permite el

planteamiento de una solucién particular a partir de la perspectiva del
modelamiento, siguiendo a Versteeg, H.K. y Malalasekera, W., (1995).
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La distribucién de las fases en un flujo bifasico a través de una tuberia
vertical se acepta normalmente a partir de los patrones de flujo que se

muestran en la figura 5.1.

Figura 5.1 Patrones de flujo vertical en tuberias

Bubble Slug Chum Annular
flow flow flow flow

Fuente: Brennen, 2005.

Tipo Burbuja (Bubble): La fase gaseosa se mantiene dispersa en pequeias
burbujas discretas en una fase liquida continua. En esta distribucion se
asume una homogeneidad en la distribucion de las burbujas y se distinguen
dos tipos: tipo burbujeante, presente a flujos masicos de liquido
relativamente bajos en donde el deslizamiento entre fases tiene un efecto
sobre el flujo, y tipo burbuja dispersa, presente a flujos méasicos relativamente
altos en donde se asume que el liquido arrastra las burbujas de gas evitando

un deslizamiento entre las fases.

Tipo Tapon (Slug): En este caso, la mayor parte de la fase gaseosa forma
burbujas de gran tamafio cuya geometria constituye un problema

fundamental de la teoria de flujo. Estas burbujas se conocen como Burbujas
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de Taylor y fluyen de manera alternada con tapones de liquido a lo largo de
la tuberia, ocupando casi la totalidad del area transversal con una pelicula de
liquido entre ésta y la tuberia que puede formar una zona de mezcla con
presencia de burbujas dispersas. El esfuerzo tedrico alrededor de este patron
ha consistido en determinar la relacion entre la velocidad de ascenso de la
burbuja y la geometria del sistema.

Tipo Agitado (Churn): Este es similar al anterior pero el gas no tiene una
geometria definida, de modo que los fendmenos de deslizamiento entre las
fases provocan una interaccibn que resulta de gran complejidad para
modelar, ya que el liquido puede descender y ser arrastrado nuevamente por

baches de gas hacia la zona de menor presion del sistema.

Flujo Anular (Annular): En este caso, la fase gaseosa fluye a gran velocidad
en la zona central pudiendo arrastrar cierta cantidad de liquido como fase
dispersa. El liquido que permanece como formando una capa delgada al
interior de la tuberia, fluye a menor velocidad, de modo que se generan
esfuerzos cortantes elevados produciendo wuna interfase con un

comportamiento ondulatorio.

La caracterizacion del flujo de un fluido tipo espumoso (Foamy Oil) tiene en
cuenta los dos primeros patrones para caracterizar su comportamiento a
través de una tuberia vertical. ElI primero, como patrén que define la
distribucion de las fases en la tuberia y el segundo como limite de esta

distribucion.

La inclusion del contenido de gas en la definicion del gradiente de presion se
realiza teniendo en cuenta el concepto de Relacion de Expansion
Volumétrica (&), presentado por Valko et al. (1992) en su modelo de

Volimenes lgualados (VI), el cual representa la relacion de la suma de
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volumenes de gas y liquido respecto al volumen de liquido, de la siguiente
forma:

_P
Py

€= (Ec.100)

S| =

En donde p, representa la densidad del fluido tipo Foamy Oil.

Utilizando esta Relacién de Expansion Volumétrica la ley de potencia para el

modelo VI toma la siguiente forma:
= (Ke' "y Dy (Ec. 101)

Donde K y n son constantes caracteristicas de las fases gaseosa y liquida
que forman el fluido, de acuerdo a la establecido en el andlisis reolégico

presentado anteriormente.

Si identificamos el fluido tipo Foamy Oil como un fluido pseudoplastico, la

ecuacion constitutiva de tipo Bingham puede aplicarse de la siguiente forma:

y=0,|t|<7ye (Ec. 102)
T = (?’—g+up))'/ o Tl > Tye (Fc. 103)
VI

Donde los parametros 7, y p,, SOn constantes para un sistema gas-liquido a
una temperatura constante.

Debido a que el nimero de Reynolds debe ser sensible a una variacion de la
velocidad del fluido en tuberia causado por cambios en la densidad, si el flujo
es isotérmico, el modelo VI propone la siguiente correlacion para calcular el

namero de Reynolds de acuerdo a la correlacion anterior:

__ D™u"p
eVI - Kgl_n

R

(Ec. 104)
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Asumiendo que la Relacion de Expansion Volumétrica (&) es constante,
propone la determinacion del factor de friccion mediante la siguiente

correlacion:

; 2 (6n + 2)2 (Ec.105)
= C.
Rew n

Mediante un balance del sistema Valké et al (1992) encuentra la siguiente
solucion para determinar las pérdidas de presion en el sistema para un flujo

descendente en tuberia vertical:

dp  (2fb*c®> —Dg)P® + 4fabc®P? + 2fa*c’P

— = Ec.106
dl D(bP3 + aP? + (—abc?)P + (—a?c?)) ( )
Donde:
RT
a=w,—
g Mg
b RTB' N (1 ) 1
7 Mg 7 Pg
_ 4(mg + ml)
- D21

Donde w, es la fraccion masica del gas, m, es la tasa de gas, m,; es la tasa

de liquido y D es el diametro de la tuberia. El término B’ pertenece a la
ecuacion de estado del Virial, que el autor utiliza para describir el

comportamiento de gas.

En la presente investigacion se asume un balance en el sistema,

representado en la figura 5.2.
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Figura 5.2 Definicion de unidad de analisis para balance del sistema

di

-
N
DIRECCION
DEL FLUJO
\/o
Fuente: Autor
Msaiida — Mentrada = 2 F — Macumulada (Ec. 107)

El desarrollo de este balance se presenta en el Anexo B y permite obtener la
siguiente ecuacion para estimar las pérdidas de presion por unidad de

longitud en una tuberia vertical:

dp Vi, 3n+1 1, "
_=Wf—21<< - ———en ) (Ec.108)
La velocidad del gas que se incluye en el término de la parte derecha
corresponde a la velocidad de las burbujas que permanecen disueltas en el
crudo a la profundidad de evaluacion y se estima por la correlacion propuesta
para incluir el fenbmeno de la nucleacion y separacion de la fase gaseosa.
La inclusion de la Relacion de Expansion Volumétrica (&) garantiza la
definicion del gradiente en funcién del contenido de gas que puede tener a

una profundidad dada.
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6. ANALISIS DE RESULTADOS

6.1. Unidad de Anédlisis

El efecto de los parametros que definen la geometria de flujo y las
condiciones de operacion del sistema, se determina mediante la profundidad
a partir de la cual las burbujas se empiezan a separar del sistema, distancia
a partir de la que coalescen para formar burbujas de mayor tamafio antes de
formar el tamafio que se considera como limite del patron que permite
caracterizar el fluido como tipo Foamy Oil, analizado anteriormente como el

tamafio de la burbuja de Taylor.

Para un fluido de las propiedades del crudo de la formacion T2 del campo
Chichimene, que tiene una gravedad promedio de 8.5 °API, y un gas con una
gravedad especifica de 0.8, se tienen en cuenta los valores de la Tabla 2.

Tabla 2. Propiedades de crudo de la formacidon T2

Propiedad Crudo T2 Gas Formaciéon T2
T (°F) 60 60
P (PSIA) 14.7 14.7
SG 1.023 0.8
MW 416.3 22.88
Densidad Masica (Ib/ft3) 63.84 6.053E-02
Densidad Molar (Ibmol/ft3) 0.1534 2.646E-03
Tensién Superficial (dina/cm) 35.22 24.14

Considerando ademas las siguientes propiedades mecéanicas de operacion

de los pozos como valores tipicos:
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Tabla 3. Propiedades mecdnicas de pozos productores de crudo T2

Propiedad Valor
PMP (ft) 8000
Profundidad_Bomba (ft) 5000
THP (PSI) 100-300
Qo (BPD) 250-1000
BSW (%) 0.8 -20%
GOR_produccion (SCF/STB) 5-250
Tfondo (°F) 185

Se considera un gradiente de temperatura de 1°F/100 ft.

Al definir las variables operativas que pueden afectar el fendbmeno de
nucleacion a partir de funciones de probabilidad, se tiene una cobertura mas
amplia de la profundidad a la cual se presentara una separacion de la
burbuja de tamafio promedio.

Para el caudal de crudo se selecciona una distribucion de tipo BetaPert, en la
que se incluye una mayor densidad entre los valores de 250 BPD y 600 BPD,
pero alcanzando el limite superior definido en la tabla anterior y un limite

inferior de hasta 100 BPD, tal y como se muestra en la figura 6.1.

Figura 6.1 Distribucién de valores de caudal de produccidn

Name: [Go (BPD) S |2

BetaPERT Disftribution

Probability

20% = 680.01

10% [237 72 ES 50% [438 23 ES 90% [680.07 B

Fuente: Autor
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Los diametros de las tuberia de produccion en el campo varian entre 9 5/8 “,
gue se ubica en las secciones inferiores, y 5 %2 “, que se ubica aguas debajo
de la bomba de subsuelo. Se define una distribucién triangular que contenga
estos valores, pero que alcance valores de tuberia de 2 7/8”, para corroborar
el funcionamiento de la burbuja de Taylor como valor limite de la funcién de
distribucion en geometrias pequefas. Se asume ademas una distribucion
continua debido a que el diametro interno de la tuberia puede variar a lo

largo de la sarta de produccién debido a depositacién de organicos.

Figura 6.2 Distribucién de valores de diametros de tuberia de
produccién

Mame: |Didmetro de tuberia in) S| [(32)

Triangular Distribution

Probability

2.00 3.00 4.00 5.00

Minimum [2.00 = Likeliest[3 83 B Mascimum [3.80 =

Fuente: Autor

La variacion de la presion en cabeza de pozo se asume de tipo BetaPert
condensando la mayor densidad de probabilidad en un valor cercano a los
200 PSI. Debido a la variacion de la distancia de los pozos a la estacién de
tratamiento, se establece una funcion continua para dar cobertura a cualquier

valor posible.
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Figura 6.3 Distribucién de valores de presidén en cabeza de pozo

Mame: [THP

BetaPERT Distribution

Probability

50, = 197.45

30.00 150.00 180.00 210.00 270.00 300.00 330.00

i

ES Likeliest[200.00 ES Maximum [350.00

Minimum |30.00 1%
Fuente: Autor

Finalmente, se asume una distribucion de tipo Weibull para describir el
comportamiento del tamafio de burbuja promedio del sistema, lo cual
corresponde a lo definido en la seccién de analisis del fenobmeno de la

nucleacion.

Figura 6.4 Distribucién de valores de tamafos de burbuja

i [

Name: |8 (mm)

Weibull Distribution

Probability

0.00 2.00

Location [0.05 = Seale [10.00 ¥

Fuente: Autor

Estas funciones definen la distribucién de probabilidad de frecuencia de la
profundidad a la cual se separa el gas del crudo, valor que define tanto la
funcién de solubilidad del gas como la cantidad de gas presente como fase
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libre a ciertas condiciones del sistema. La funcién propuesta tiene el

comportamiento mostrado en la figura 6.5.

Figura 6.5 Distribucion de valores de profundidad de separacién para la

funcién propuesta
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Fuente: Autor

Por su parte, las correlaciones restantes tienen el comportamiento de la

figura 6.6.

Figura 6.6 Distribucion de valores de profundidad de separacién en
funcidn de otras funciones de velocidad de gas en el sistema
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Fuente: Autor
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Figura 6.6 Distribuciéon de valores de profundidad de separacion en
funcion de otras funciones de velocidad de gas en el sistema
(continuacion)

200,000 Trials Frequency View 196,054 Displayed 200,000 Trials Frequency View 195,340 Displayed
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Fuente: Autor

Se asume la distribucién determinada a partir de la funcién que resulta de la

presente investigacion.
Los valores de control del gradiente de presién calculado por el modelo
presentado en la presente investigacion son los datos de registros PLT

tomados en diferentes pozos del campo Chichimene, los cuales se muestran

en la figura 6.7.
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Figura 6.7 Gradientes dinamicos de pozos del campo Chichimene
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Fuente: Ecopetrol S.A. GEC-SCC

De este modo, la unidad de analisis se delimita por la regiobn comprendida

entre la profundidad promedio de la formacién T2 y la profundidad de la

entrada a la bomba. Pero, la comparacion debe incluir ademas los valores

definidos por las correlaciones mas utilizadas para el modelamiento de flujo

vertical (Beggs and Brill, Duns and Ros y Hagedorn and Brown), por un

modelo mecanistico comunmente usado (Ansari) y por

un modelo

mecanistico propuesto por la universidad de Tulsa (TUFFP) que fundamenta

su desarrollo en el régimen de tipo slug y los limites que marca la distribucion

de las velocidades de las fases respecto a otros regimenes de flujo.
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6.2. Célculo del gradiente de presion

El célculo del gradiente de presion mediante estas correlaciones tiene dos
comportamientos muy marcados: presentan una diferencia que se torna cada
vez mayor ante el ascenso del fluido o se mantienen invariables en todo el

sistema. Las condiciones de los pozos se muestran en la Tabla 4.

Tabla 4. Propiedades de los pozos productores de T2 evaluados

pl @ 12 @ OD Unidad
Qo |BSW 6 GOR Pws | Tyto | PIP
POZO °API | 150°F | 180 °F de Andlisis
(BPD) | (%) | (SCF/STB) (PSl) | (°F) | (PSI) ]
(cp) (cp) (in)
CH-154 | 92 2 60 8 8488 2509 | 2698 | 180 | 1060 95/8
CH-162| 678 | 10 50 10 4109 1177 | 2622 | 180 | 572 95/8
CH-148 | 268 | 8 70 8 8488 2509 | 3380 @ 180 | 835 95/8
CH-147 | 340 | 12 110 8 8488 2509 | 3172 | 180 | 1365 95/8
CH-133| 1897 | 60 147 8.5 | 4870 1799 | 2306 | 180 | 800 95/8
CH-66 64 | 225 80 9 6061 1954 | 2505 | 180 | 1201 95/8
CH-18 | 746 |38.75 224 9 6789 1730 | 1764 | 180 | 934 95/8
CH-16 | 1298 |82.15 147 8.5 | 4870 1799 | 2015 | 180 | 730 95/8
SW-4 | 390 | 4% 60 9.8 | 5700 1740 | 3065 | 180 | 502 95/8

Fuente:Autor

De este modo, se puede integrar el resultado del modelo propuesto con los
resultados obtenidos mediante estas correlaciones y el valor de los PLT del

campo. Los resultados se muestran desde la figura 6.10 a 6.16.
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Figura 6.8 Resultados evaluacién Pozo SW-4

POZO SW-4
-4.000
-5.000
S
B -6.000
8
2
2 -7.000
e
o
-8.000
'9000 T T T T T
1.000 1.500 2.000 2.500 3.000 3.500 4.000
Presion (PSI)
Ansari 00 ===-- Beggs and Birill - - - Duns and Ros
— - =Hagedorn and Brown =~ -eceeeee TUFFP e PLT
Modelo Propuesto
Fuente: Autor
Figura 6.9 Resultados evaluacion Pozo CH-154
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Fuente: Autor
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Figura 6.10 Resultados evaluacién Pozo CH-162
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Figura 6.11 Resultados evaluacion Pozo CH-18
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Figura 6.12 Resultados evaluacién Pozo CH-16
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Figura 6.13 Resultados evaluacion Pozo CH-66
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Figura 6.14 Resultados evaluacién Pozo CH-133
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Figura 6.15 Resultados evaluacion Pozo CH-147
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Figura 6.16 Resultados evaluacién Pozo CH-148
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6.3 Analisis estadistico de resultados

La desviacion de los valores comparados para los distintos pozos se muestra

a partir del andlisis del error utilizando los siguientes parametros estadisticos:

- Error relativo promedio (Er)

Este parametro mide la desviacion relativa respecto los datos
experimentales:

Er = 1 n Pexperimental;"Pcalculada;
- i=1

) £ 100 (Ec. 109)

n pexperimentali

- Error Relativo Absoluto

Este pardmetro considera el valor absoluto de la desviacion relativa respecto
los datos experimentales:
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Ea — l 7i,,_=1 pexperimentali_pcalculadai " 100 (EC 110)

n Pexperimental;

- Desviaciéon Estandar

Es una medida de la dispersion de los datos calculados respecto al valor

experimental:

1
DE = |— 71'1:1(

n-1

pexperimentali_pcalculadai)2 (EC 111)

Pexperimental;

- Coeficiente de determinacion

Es un pardmetro simple que muestra el grado de ajuste de los datos

calculados y experimentales en cuanto se aproxima el valor a 1.

2
n
Ziz1(pexperimentali_pcalculadai)

R?=1-

(Ec. 112)

—~2
Z?:l(pcalculadai_p)

Donde p es el valor de la media de los datos experimentales.

Los valores de estos parametros nos permiten definir el comportamiento de
los modelos evaluados:

Tabla 5. Criterios de evaluacion de desempeiio de correlaciones para el modelamiento de la

presion

CORRELACION Er Ea DE R?
ANSARI -2.907 5.420 0.05978 | 0.94814
BEGGS AND BRILL -2.392 6.411 0.07088 | 0.99979
DUNS AND ROS -1.953 6.131 0.06798 | 0.94002
HAGEDORN AND BROWN | -1.171 6.809 0.07559 | 0.99977
TUFFP -2.993 5.147 0.05668 | 0.94989
MODELO PROPUESTO | -5.273 5.410 0.06986 | 0.99985

Fuente: Autor
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La variacibn del modelo propuesto se relaciona con las condiciones de

operacion de los pozos de la siguiente forma:

- Respecto al GOR la variacion del error relativo tiene una mayor densidad en
los valores negativos, lo cual define que debido a los valores de GOR que se
presentan se da una sobreestimacion de los valores de presion con el

modelo propuesto, de acuerdo a los valores registrados del PLT.

Figura 6.17 Distribucion de error relativo en funcién del GOR

DISTRIBUCION DE ERROR RELATIVO vs GOR
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Fuente: Autor

Esta misma tendencia se ve en la distribucién de error en funciéon de la

densidad del liquido, como se ve en la figura 6.18.

Figura 6.18 Distribucién de error relativo en funcién de la densidad del
liguido
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Fuente: Autor
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La sobreestimacion de los valores de presion por el modelo propuesto se ve

con mayor claridad en la tendencia que muestra la figura 6.19.

Figura 6.19 Crossplot para valores de presién calculados por el modelo

propuesto
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3500
3000 598
o
o 2500
8
2
o
& 2000
3 p'-:t"
-8 ..k%.!
£ 1500 0°20%
| e® 90
: 44fffff:=””"
2 0 ©
<
o 1000
° o
500 T T T T T
500 1000 1500 2000 2500 3000
Presion_PLT (PSI)

3500

Fuente: Autor

La distribucién de valores corresponde a un valor promedio de 6.2%, lo cual
define que el crudo de la formacién T2, no soporta la cantidad de gas que

define el modelo propuesto, por lo cual, el valor de la presion cae mas que el

valor propuesto.

El analisis de sensibilidad del modelo propuesto, con base en los datos de

los pozos evaluados, permite definir los rangos de implementacién que

muestra la Tabla 6.
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Tabla 6. Rangos de implementacién de variables en el modelo

Propiedad Valor Unidad
Fraccion molar de gas 0.1-0.7
Densidad de fluido 8.5-10 °API
Diametros de tuberia 3.5 -95/8 in
BSW 0-10 %
Indice de comportamiento de flujo <1
Velocidad de deslizamiento 0 ft/s
Velocidad de deformacion <500 s-1

Los rangos de aplicacion establecen que el modelo debera reevaluarse para
la definicién del gradiente de presion que se produce al nivel de la bomba. El
efecto sobre la reologia debido a las altas velocidades de deformacion
producidas y el cambio de geometria del sistema, demanda un analisis

numeérico de una unidad de andlisis diferente a la propuesta para esta

investigacion.

Fuente: Autor
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CONCLUSIONES

El analisis de la reologia de fluidos permitié establecer que los fluidos tipo
Foamy Oil se comportan como no-newtonianos y puede usarse la ley de
potencia, utilizados para caracterizar los fluidos tipo pseudoelasticos,
modificando el indice de comportamiento de flujo (n) en funcién del
contenido de gas. La solucién a la situacion que se presenta cuando la
velocidad de deformacion (y) tiende a 0, ocasionando que el valor de la
viscosidad aparente tienda a infinito, lo cual es fisicamente imposible, se
consigue al asumir un valor limite inferior de contenido de gas. Este
modelo funciona para contenidos de gas menores a 74%, en donde el
comportamiento es de tipo pseudoplastico respecto a la velocidad del
liquido, y para contenidos de gas muy bajos el comportamiento es de tipo
pseudoplastico respecto a la velocidad del gas.

El fendmeno de nucleacion se analizo a partir del balance de fuerzas que
actlan sobre una burbuja de gas de geometria esférica en un medio
liquido. El balance define la velocidad de ascenso de las burbujas de gas
y mediante la velocidad relativa respecto a la velocidad del liquido se
calculo la separacion de las burbujas de un didmetro de burbujas de gas
determinado. La derivacion de la expresion de esta velocidad se dio a
partir del desarrollo de la segunda ley del movimiento de Newton en
donde la nucleacion se presenta cuando la burbuja se acelera 'y se asume
gue se separa cuando la parte superior ha cubierto una distancia igual

que el radio de las fuerzas balanceadas de la burbuja.

El didmetro de separacion se define mediante una funcion de distribucion
de probabilidad cuyo limite superior es el diametro de la burbuja de
Taylor, el cual corresponde a un patron de flujo tipo slug. Este didmetro
corresponde a un balance sobre la burbuja en donde las fuerzas de

ascenso predominan en la direccion de flujo, con lo cual se obtiene una
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solucion del valor del didmetro de esta burbuja a partir de una funcion
cubica.

Se definié una funcion para la distribucion del tamafio y la cantidad de las
burbujas de tipo Weibul, en la cual el parametro de forma (a) esta en
funcién de los diametros de burbuja cuyo balance permite establecer
condiciones de equilibrio dentro de la fase liquida y el pardmetro de
escala de la distribucién (B) corresponde al diametro de la burbuja de
Taylor. Esta funcion actiia como factor de correccion de la modificacion

de la solubilidad de gas.

El ajuste de las propiedades PVT del fluido tuvo en cuenta la definicién de
una pseudopresion de burbuja para describir la condicion particular del
fluido de mantener el gas en solucion. Este valor se obtuvo a partir de la
modificacién de las constantes de equilibrio, siguiendo a Kraus et al.,
utilizando el software Hysys para encontrar, por medio de prueba vy error,

los valores de los parametros Kvn.

La ecuacion de flujo en tuberia utilizada para el desarrollo de esta
investigacion se derivdo a partir de un balance sobre una unidad de
analisis, en donde la relacion entre las fases se define a partir de la
Relacion de Expansion Volumétrica (g). Este concepto permite incluir la
funcién de distribucion de tamafio y cantidad de burbujas de gas obtenida

en esta investigacion.

La comparacion del gradiente de presion determinado mediante la
ecuacion de flujo propuesta y otras correlaciones frente a datos
experimentales de gradientes dinamicos tomados en una muestra de 9

pozos del campo Chichimene, muestra que la presion obtenida mediante
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la implementacion del modelo propuesto tiene un valor medio de

sobreestimacion del 6.2%.

El analisis estadistico realizado corresponde a la seccion de la tuberia
comprendida entre la cara de la formacién T2 y la profundidad del intake
de la bomba. La sobreestimacién de los valores permite aseverar que
este crudo tiene un comportamiento de tipo convencional, y el gas que
permanece en solucion a condiciones de cabeza de pozo puede
analizarse atendiendo la precipitacion de asfaltenos en este punto, los

cuales actuarian como un surfactante.
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RECOMENDACIONES

Conviene revisar si el comportamiento reologico de este tipo de fluidos se
afecta por la geometria del sistema, ya que estudios previos sefalan que
puede presentarse un comportamiento de tipo Newtoniano. El disefio
experimental deberd validar ademéas una funcion de distribucion del
diametro y cantidad del tamafio de las burbujas con la cual se podria

ajustar tanto el factor de escala como de distribucion.

Se recomienda el desarrollo de una solucion particular para la dinamica
propuesta por el balance de las burbujas del sistema en el software
ANSYS-CFX, con el cual se tendra la posibilidad de obtener la dinamica
de flujo de un patrén de tipo burbuja en la que se incluya una funcién de
solubilidad del gas en el liquido y el efecto de la temperatura.

El modelo propuesto considera espumas de calidades bajas a medias (<
74%), por lo cual se recomienda el analisis de calidades de mayor valor
para validar el limite de aplicabilidad del modelo a partir del tamafio de la
burbuja de Taylor.

Se recomienda el analisis de otras geometrias de burbuja de gas ya que
la geometria esférica puede no ser representativa para altos valores de

solubilidad del gas.

Se recomienda revisar la informacion suministrada por los gradientes
dinamicos, ya que el gradiente definido por todos corresponde a la misma
funcién lineal que quiza no corresponda a la variacién de propiedades de
los pozos utilizados para el andlisis de datos presentado en esta

investigacion.
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ANEXO A. Desarrollo de la ecuacién de continuidad que permite el
planteamiento de una solucion particular al modelamiento de flujo de un
fluido espumoso

La ecuacion de continuidad:
2o 4+ V- (pNu) = V- (TNV(N)) + SN (Ec. 25)

Se integra sobre un elemento de control, un volumen de la geometria de
flujo, V, definiendo cada uno de los términos a partir de integrales de

volumen y de superficie:

df NdV+f Nd '—f(FNaN>d '+f Nay
av | P puiNany = oxj) M) °
S %4

S

En donde nj es el componente en la direccién j, que apunta hacia la
direccién del flujo en la tuberia.

Esta ecuacion tiene la siguiente forma discretizada:

ON .
V(p _+N ) Zmpl pL:Z(FNa—xjAn]) .+SNV

bl

° hace referencia al valor de la densidad en el

En donde el superindice
instante anterior. El flujo masico discreto a través de la superficie del volumen

de control, m,,;, se expresa de la siguiente forma:

Mmy; = (pujAnj)pi

La discretizacion completa de la ecuacion se da al aproximar las derivadas

respecto al tiempo y los gradientes. Los gradientes se aproximan mediante
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funciones de forma, con las cuales se transforman las coordenadas globales
a coordenadas del elemento de control.

La transformacion se da por:

n
Xj(6,0,20 = ) Ni(6,9, 0]t

i=1

De modo que el gradiente de N en la direccién de flujo, j, se puede escribir

_ Z 0N,
0xj

pi n pi

como.

ON
0xj

Esta formulacion discreta se define para cada uno de los elementos en que
se divide la geometria de flujo, obteniendo un sistema de ecuaciones

algebraicas que requiere de un software para su solucion.

El desarrollo de este modelo en el software ANSYS CFX-Solver (2010) del
movimiento del gas como fase dispersa en el liquido, tiene la siguiente

formulacion:

La ecuacion de conservacion del momentum de la fase liquida:

d(rpiuy)

o + V- (n(pw) *w) = —nVp, + V- (g (Vu, + VulT)) +5+M,

El término S; se asume en Ansys como la accion de la fuerza de flotacion
debido a la diferencia de densidades y la gravedad.
Al considerar que la tensién superficial entre las fases es constante, la fuerza

de esta tensidén se modela como:
fig = —oigkagng
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Donde k;, es la curvatura de la interfase.

El efecto de la fuerza de arrastre en la transferencia de momentum entre

fases, se expresa de la siguiente forma:

1
My = ECDPlAplug —w(ug —w)

Donde Cj, es el coeficiente de arrastre y A, es el area proyectada por el

cuerpo, en la direccion perpendicular al flujo.

Asumiendo un comportamiento incompresible y propiedades constantes, la

ecuacion de la fase liquida se escribe como:

a(rjuy)
Lo

+ oV (g wy) = —nVp + +V - (n(Vu, + V")) + (o — pg)g —

o(V-nyy)n,d,, + %CDplAp|ug —u|(uy —w;)

La ecuacion para el gas soélo varia en términos del sentido de accién de las

fuerzas, que poseen el mismo valor:
d(rgu
Pg (gt 2) tpgV- (rgug 'ug) = —1,Vpg + +pV- (Tg(Vug + VugT)) —

J(V . ngl)nnggl + %CDplAp|ug — ul|(ul — )

La ecuacion de la conservacion de la masa para la fase liquida se expresa
de la siguiente forma:
a(rpy)

ot + oV (pw) = Sy

Si se considera que el liquido es incompresible, la ecuacion queda de la

siguiente forma:
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a(r)
ot

+V- (Tlul) =0

Para la fase gaseosa la ecuacion tiene una forma analoga:

9(r)

Jt

+V-(rgug) =0

La solucién de estas ecuaciones para cada fase debe considerar una de
conservacion de momentum para cada direccion y de conservacion de masa,
con las cuales se resuelven las incognitas del sistema: los componentes de

velocidad y la presion.

La parte del problema que queda por resolver, corresponde a la interfase
gas-liquido, la cual representa una fraccion volumétrica diferente a la unidad
gue se asume en el caso del volumen de control de la ecuacion anterior, lo
cual se define a partir de la condicion de que el volumen de control en la

interfase debe sumar la unidad.

Una suposicion similar debe hacerse, de acuerdo al manual de la
herramienta Ansys, respecto a la condicién de frontera de cada fase en
términos de presion, ya que se asume que en la interfase tanto el gas como

el liquido comparten el mismo valor de presion.

Las condiciones de frontera se definen respecto a la pared de la tuberia en
funcién del deslizamiento entre la fase liquida y la pared, y para el caso de
solucién de un elemento del sistema que tenga en cuenta una caida de
presidn respecto a otro elemento, la condicion debe asumir que p;(x,y,l) <>
0, lo cual aplica para cada elemento del sistema de flujo a lo largo de una

tuberia hasta que el volumen de control alcanza el limite superior.

Las condiciones iniciales deben considerar que u;4(x,y,2,0) = f(p), ya que
la velocidad inicial del sistema esta definida por la funcién de presion, que
puede considerarse como una fuente definida en la ecuacion de continuidad
como SN,
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ANEXO B. Solucién del balance para el modelo propuesto en la
presente investigacion

Las ecuaciones para flujo en tuberia utilizadas para el desarrollo de este

proyecto, se derivan de la forma presentada a continuacion.

El balance general en el elemento de anlisis es el siguiente:

Msatida — Mentrada = § F— Macumulada

Si consideramos el sistema en estado estable, la acumulacién es igual a
cero:

Macumutada = 0

Si consideramos que en cada momento m = pAv?, el balance entre el
elemento inicial y final queda:

Msatida — Mentrada = P2A2V5 — p1AVE = Z F
La geometria del elemento de andlisis se define de la siguiente forma:
Al = T[TZ y AZ = 27'[le

La fuerza de la gravedad sobre el fluido, considerando la espuma como una
unidad de flujo, se define de la siguiente forma:

Wr = prg

Ahora bien, considerando las fases presentes en el sistema, el balance se
expresa de la siguiente forma:

p2AVE — pyA1VE = PA, — PAy — dPA; — TA; + prAdlg
Expresando los limites del elemento en términos del diferencial:

(p +dp)nr?(v + dv)? — pn*v?* = —n?dp — 2nrvdl + per2dlg
Y simplificando por my desarrollando los términos:

r(p + dp)(W?* + 2vdv + dv®) — rpv? = —rdp — 21dl + psrdlg

Simplificando:
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2rpvdv + rdpv?* + 2rdpvdv = —rdp — 21dl + psrdlg

Dividiendo por rdl

dp
2rpvdv + rvdp = T 2T + psryg

De modo que el esfuerzo puede expresarse de la siguiente forma:

r{dp d(pv?
T:__<p+ (p )+Wf>

2\dl dl

Considerando la fuerza representa por el peso de la unidad de analisis:

Ahora bien, de acuerdo a la evaluacion de la reologia para los crudos
espumosos, podemos utilizar la ley de potencia para determinar la relacién
entre el esfuerzo y la velocidad de deformacién del sistema incluyendo al
final la relacion de expansion volumétrica presentada por Valko et al. (1992):

T = eK(—g)

n

Reemplazado esta ley en la ecuacién anterior, se obtiene:

Resolviendo para dv:

1/n
dv r dp 1 1 dp
_— — — — = /n — —_——
ar - ¢ (251(( ar v )) &r (251(( ar v ))

Integrando:

1/n 14n
S L n
U(T')— n+1£<2$K( dl+Wf)> re +C

Considerando la velocidad en r=R se obtiene el valor de la constante de
integracion:
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1/n
C=—" ! ( L ) R
Tn1\2ek\ @

De forma que la velocidad a cualquier distancia es la siguiente:

n 1+n 14ny [ g1 dp 1n
v(r):n+1(R tore )<2£K(_ dl +Wf))

1/n 14+n
n umfe™l/ dp N"n
v(r) = R (25K(_E+Wf>> (1_(E) >

El flujo volumétrico para este elemento esta dado por:

R
dQ =f 2mv(r)rdr
0

Resolviendo para nuestra unidad de analisis se obtiene:

R? 1 (R _dv(r)dr
_ x - 2
e= 2”( 2 2[0 " ar )
1/n
R En—l dp
_ 2 2,.1/n _z
Q T[<R +er ><2£K( dl+wf>> dr
1/n
R En—z dp
— 2 2n+1/n -
Q T[<R +Lr ><2K( dl+wf>> dr

Integrando se obtiene:

R

1
2 n g"_z dp /n 3 1
Q=mR 37\ 2% <_ﬁ+wf> ram/

0

1
, n (&7, dp & L1
C=m R 1\ 2k (_EJer) RER ™
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n R™mem=2 / dp /n
— 2 —_—
Q=mR"\ 3, 2K ( ar v >

Considerando que el flujo se da como la relacién de la velocidad por unidad
de area e igualando términos se obtiene:

n R1+n£n—2 dp 1/n
mR?*v = R? (——+Wf>

3n+1 2K dl

Con lo cual la velocidad se expresa como:

n R1+n€n—2 dp 1/n
a1\ T 2k (_EJer)

De modo que la ecuacion del gradiente queda de la siguiente forma:

n

dp

v 3n+1 1_1)
dl

=wy — 2K (R1+1/n n en
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ANEXO C. Balance de fuerzas a partir de la segunda ley de Newton
para determinar la velocidad de flujo

la segunda ley del movimiento de Newton de la siguiente forma:

11
dv' ,dm Qggpz
m—+v ——= (VE+Qt)plg_6T[ur(v+ve)_ VE+0p) 2/3
127 [3 —ith]

It It — nDycosf

Donde v’ = v + (&)
dt
Expresando la segunda ley en términos de la velocidad del centro de la

burbuja y simplificando la ecuacién por %pl(VE + Q,) se obtiene la siguiente

ecuacion:
dv v
A (?) =B —GT~*3—ET-5/3 - T}
En donde:
6m(3/4m)°%331.25V233
Q(11/16p,)
16
__ 16mDycos6
~11Qp
E= 1271(3;2471)0-66
_ lémDycost
= —T10s

Se obtiene entonces que el radio de una burbuja que se encuentra en estado

de equilibrio en un medio liquido es el siguiente:

123



3G

=— (V2 -V3) — i _ _ 2/3 _ ,2/3
TE—ZQ(A_I_l)(VF Vg (AQ)(VF Vg) 2QA‘1/3(VF V%)

Sin embargo, la limitacion de esta correlacion es que debe conocerse el
angulo de contacto 6 entre las fases, el cual cambia en término del tamafio y

la geometria de la burbuja, que en este caso, se asume de forma esférica.

Ahora bien, si se considera que la formacion de las burbujas se da a una

tasa constante la formulacion toma la siguiente forma:

(py +11/16p,) [ 0,

—+ 2]+ Dycos@

Ve(pr — pg)g =

Q¢ 1/3
3p———m—mV7
+ U 2(3/4m)033 'E

Mv,e

es la fuerza de expansion

(pg+11/16py) [ Q: +Qt2] cuya

2/3

12m(3/4m)2/3v; E at, -

substitucion en la ecuacion de equilibrio representa la ecuacion general.

La velocidad del centro de la burbuja, dada como v' = v + v,, define un

balance de fuerzas de la siguiente forma:

d(mv")
dt

= V:Apg — 6mur'v — nDycosO
Y substituyendo por v’ en la ecuacion anterior se tiene:

11 dQ
dv  dM (Pg + ;Pz) (3th—tt + Q?)
M—+v— =V, Apg — 6mur(v + v,) — myDcos6 — 273
12m(3/4m)?/3V,

dt dt

dv dM dv, M
ME + s + ME + Ve o = ViApg — 6mur (v + v,) — myDcos6
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Donde M =V, (pg +§pz) y ‘Z—A: = Q¢ (pg +1—2P1)

Y substituyendo por M (%) + v, (‘;—A:) se obtiene:

d
T (Mv") = V.Apg — 6unrv' — mtDycos6

El uso de estas ecuaciones generales demanda expresar la tasa de flujo
como una funcién del tiempo para incluir el cambio de radio de la burbuja

x(3V: 5%+ gF)

12m(3/4m)066y,*/>

dv
Vex—o + Qexv =rVihpg — 6mu(v + v,) — mydycost —

Donde y = (pg + %Pz)
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ANEXO D. Derivacién de la funcion que describe el diametro de la
burbuja de Taylor

El diametro de la burbuja de Taylor definida a partir del balance de fuerzas

sobre la burbuja de gas se define mediante la siguiente ecuacion cubica:

Donde

A==(p1=pg)g

pW7
B = 4(,o‘gwgz+Ap—CD 5 >
C=(psV—pV)a
Dividiendo por A:
B C
di + Zd%B - Z = 0

Haciendo J =§ y K:—%
dig+Jdi —K=0

Sustituyendo d,, = Z — é para eliminar d?; se obtiene:

3 2

(z—l) +](Z—£) +K=0

3 3
J INEAY 2P
73 — ZZ(—) Z(—) —(—) 7%] —27—+—+K =
3 3 +3 3 3 +7Z°] 3+9+ 0
Lo cual simplificando equivale a:
2 3
73 —-7=+2—+K=0

3 9
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Ahora, expresando en términos de Z se obtiene:
Z*+PZ4+Q=0
Donde P =—§ yQ =2§+K
Ahora, haciendo Z = (U + V)
U+V)X2+PU+V)+Q=0
U3+3U%V +3U0V2+V3+PWU+V)+Q=0
U3+V3+@BUV+P)U+V)+Q=0
Esta ecuacion se hace cero si:
U +V3=-Q (1)
p3

O, UV = —g lo cual equivale a U3V? = —— (2)

Las soluciones de estas dos ecuaciones con sus dos incognitas son las

siguientes:

1/3

1/3
Q QZ p3
V= 2 4 +27

Cuyo valor nos permite encontrar d;5 debido a que d;gz = Z — g

127



Las dos soluciones restantes se obtienen diviendo la ecuacion por Z — Z;

Asumiendo que

1/3
Q QZ P3 Q QZ P3
Zi=| -+ [=—+— = [ —
1 R, T3 2 727

La division debe ser exacta ya que Z; es solucién de Z3 + PZ+ Q =0

Z*+PZ+Q
Z_Zl

=Z*+ 7,2+ (Z; +P)
Z3+PZ+Q=(Z-2)(2*+Z,Z+ (Z} + P))
Por lo tanto: (Z —Z)(Z?+ Z,Z+ (Z2 +P)) =0

Si Z = Z, entonces la ecuacion se hace igual a cero, de modo que el primer
término se puede omitir y se buscan las soluciones para la ecuacion de

segundo grado del segundo término:
Z*+Z,Z2+(Z%+P)=0

Las soluciones son:



2 2 Z
Zi  |(Z1\* | @
Z3 = - (—) + —
2 2 Z
e 7 . Q2 P3
De este modo, las raices estan definidas por el valor de Tt
, . ]6 ]31( KZ
Cuyo valor en términos de J es St5
. ]6 ]3K K2 . ] »
Asumimos que & +—=+—-> 0, de modo que la ecuacion tiene una solucion

real y dos imaginarias, de modo que la igualdad tiene la siguiente posibilidad

de simplificacion:

B3 A%C* C

ozt g "9 0

De modo que la solucidn es la siguiente:

1/3

1/3
2B3 \/33 A%C? C 2B3 \/33 A2C?2 C

942 * B3 9 943

drg =

BCYER oAz T Bz 9

Reemplazando A, B y C se obtiene la solucion para el diametro de burbuja

de Taylor:

T
A==(p=pg)g

n p W/
B =Z<ng5+Ap—CD 5 >

C=(pgV —pV)a
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QU
~
oo}

+

2y 3 2
n (pgwgz +Ap = Cp %) N 16 ((Pz - pg)g) (0gV —pVi)a*  (p,v — piVi)a

12 ((,01 - pg)g)z O (nggZ +Ap—Cp plWLZ)3 9

2
3

3(pgwi + Ap — Cp 22E)

2

4((p - pg)g)3

)

+
< /T TN

283 2
7 (pgwg + dp — €, 251) | 16 (0. = £g)9) (pgV — V)@ (pgV —piV)a

12 (o, - pg)g)2 or (pgwg + p — Cp pzw5)3 9

2

130

N~

1/3

1/3



