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第一章  油井流入动态与井筒多相流动计算 
 

油气从油藏流入井底和在井筒中的流动是油气开采的两个基本流动过程。油井流入

动态和井筒多相流动规律是油井各种举升方式设计和生产动态分析所需要的共同理论

基础。同时，采油工程中的各项工程技术措施也都将涉及到这两个基本流动过程。尽管

它们在生产过程中是两个相互衔接的流动过程，但它们在本质上有着不同的流动规律。

为此，本章将分别介绍其基本规律及计算方法。至于两者在生产过程中的协调，将在油

井举升的有关章节中讨论。 

 

1.1  油井流入动态 

石油开采的第一个流动过程是油气从油层流向井底。它遵循渗流规律。采油过程中，

常用油井流入动态来表述这一过程的宏观规律。 

油井流入动态是指油井产量与井底流动压力的关系，它反映了油藏向该井供油的能

力。表示产量与流压关系的曲线称为流入动态曲线(Inflow Performance Relationship 

Curve )，简称IPR曲线，也称指示曲线(Index Curve )。从单井来讲，IPR曲线表示了

油层工作特性。因而，它既是确定油井合理工作方式的依据，也是分析油井动态的基础。 

典型的流入动态曲线如图1-1所示。由图可看出，IPR曲线的基本形状与油藏驱动类型有

关。即使在同一驱动方式下， wfP ～q关系的具体数值还将取决于油藏压力、油层厚度、

渗透率及流体物理性质等。有关不同驱动方式下 wfP ～q关系与油藏物性参数及完井状况

之间的定量关系已在渗流力学中做过详细的讨论。这里，我们仅从研究油井生产动态的

角度来讨论不同条件下流入动态曲线及其绘制方法。 

 

图1-1  典型的油井流入动态曲线 

 

1.1.1  单相液体的流入动态 

根据达西定律，在供给边缘压力不变的圆形单层油藏中心一口井的产量公式为： 
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对于圆形封闭油藏，即泄油边缘上没有液体流过，拟稳态条件下的产量公式为： 

       a
s

r
rB

PPhkq

w

e
oo

wfro
o









+−µ

−π
=

4
3ln

)(2
                      (1-2) 

式中  oq —油井产量(地面)，m
3
/s； 

      ok —油层有效渗透率，m
2
； 

      oB —原油体积系数； 

      h—油层有效厚度，ｍ； 

      oµ —地层油的粘度，Pa·s； 

      eP—边缘压力，Pa； 

      rP —井区平均油藏压力，Pa； 

      wfP —井底流动压力，Pa； 

      er —油井供油(泄油)边缘半径，m； 

      wr  —井眼半径，m； 

      s—表皮系数，与油井完成方式、井底污染或增产措施等有关，可由压力恢复曲
线求得。 

      a—采用不同单位值的换算系数，采用流体力学达西单位及法定(SI)单位时a=1；

采用法定实用单位，即q(m
3
/d)， )( 2mk µ ，h(m)， )(mPa.sµ ，P(MPa)时a=86.4；若实用单

位中P用kPa 时，则a=0.0864。 

对于非圆形封闭泄油面积油井拟稳态条件下的产量公式，可根据泄油面积和油井位

置进行校正。其方法是令公式中的 Xrr we =/ ，根据泄油面积形状和井的位置可确定相应

的 X 值(见图1-2)。 

在单相流动条件下，油层物性及流体性质基本不随压力变化，这样，上述产量公式

可写成： 
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在一些文献中，把式(1-3)称为油井流动方程。由式(1-3)可得： 
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J 称为采油指数，它是一个反映油层性质、厚度、流体参数、完井条件及泄油面积

等与产量之间的关系的综合指标。其数值等于单位生产压差下的油井产油量。因而可用

Ｊ的数值来评价和分析油井的生产能力。一般都是用系统试井资料来求得采油指数 J。
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只要测得 3～5 个稳定工作制度下的产量及其流压，便可绘制该井的实测 IPR 曲线。单

相流动时的 IPR 曲线为直线，其斜率的负倒数便是采油指数；在纵座标(压力座标)上的

截距即为油藏压力。有了采油指数就可以在对油井进行系统分析时利用式(1-3)来预测

不同流压下的产量。另外，还可根据式(1-4)来研究油层参数。 

 

 

图1-2  泄油面积形状与油井的位置系数 

 

根据公式(1-5)，采油指数可定义为产油量与生产压差之比，或者单位生产压差下

的油井产油量；也可定义为每增加单位生产压差时，油井产量的增加值，或 IPR 曲线的

负倒数。对于单相液体流动的直线型 IPR 曲线，按上述几种定义方式所求得的采油指数
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都是相同的；而对于多相流动等非直线型的 IPR 曲线，由于其斜率不是定值，按上述几

种定义所求得的采油指数则不同。所以，对于具有非直线型 IPR 曲线的油井，在使用采

油指数时，应该说明相应的流动压力，也不能简单地用某一流压下的采油指数来直接推

算不同流压下的产量。产液指数是指单位生产压差下的生产液量。 

当油井产量很高时，在井底附近将出现非达西渗流，根据渗流力学中的非达西渗流

二项式，油井产量和生产压差之间的关系可用下面的二项式表示： 
2DqCqPP wfr +=−                                       (1-6) 
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式中  rP—井区平均油藏压力，kPa； 

      wfP —井底流动压力,kPa； 

      q—油井产量(地面),m
3
/d； 

      k—有效渗透率， 2mµ ； 

      h—油层有效厚度，m； 

      oµ —地层油粘度，mPa.s； 

      oB —原油体积系数； 

      wr —井眼半径，m； 

      X —由图 1-2 查得； 

      ρ—原油密度，kg/m
3
； 

      D—紊流系数，kPa／(m
3
／d)

2
； 

      β—紊流速度系数，1/m。 

根据实验，胶结地层的紊流速度系数为： 

201.1

710906.1
k

×=β      1/m                                  (1-7) 

非胶结砾石充填层的紊流系数 gβ 为： 

55.0

61008.1
kg

×=β      1/m                                 (1-7a) 

式中  k—渗透率， 2mµ 。 

在系统试井时，如果在单相流动条件出现非达西渗滤，则可直接利用试井所得的产

量和压力资料用图解法求得式(1-6)中的 C 和 D 值。改变式(1-6)可得： 

DqCq
PP wfr +=

−
                                       (1-6a) 

由式(1-6a)可看出， ( ) qPP wfr /− 与 q呈线性关系。由试井资料绘制的 ( ) qPP wfr /− ～ q直

线的斜率为 D，其截距则为 C。 
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1.1.2  油气两相渗流时的流入动态 

油气两相渗流发生在溶解气驱油藏中，油藏流体的物理性质和相渗透率将明显地随

压力而改变。因而，溶解气驱油藏油井产量与流压的关系是非线性的。要研究这种井的

流入动态，就必须从油气两相渗流的基本规律入手。 

(1)垂直井油气两相渗流时的流入动态 

根据达西定律，对于平面径向流，直井油气两相渗流时油井产量公式为： 
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式中, oo B、µ 及 rok 都是压力的函数，只要找到它们与压力的关系, 就可求得积分，

从而找到产量和流压的关系。 oµ 及 oB 不难由高压物性资料或经验相关式得到，而 roK 与

压力的关系则必须利用生产气油比、相渗透率曲线来寻找。 

显然，利用上述方法来绘制IPR曲线是十分繁琐的。因而，在油井动态分析和预测

中通常结合生产测试资料来绘制IPR曲线。 

1)Vogel方法 

1968年Vogel发表了适用于溶解气驱油藏的无因次IPR曲线及描述该曲线的方程。它

们是根据用计算机对若干典型的溶解气驱油藏的流入动态曲线的计算结果提出的。 

计算时假设：a. 圆形封闭单层油藏，油井位于中心；b. 单层均质油层，含水饱和

度恒定；c. 忽略重力影响；d. 忽略岩石和水的压缩性；e. 油、气组成及平衡不变；

f. 油、气两相的压力相同；g. 拟稳态下流动，在给定的某一瞬间，各点的脱气原油流

量相同。 

计算结果表明，产量与流压的关系随采出程度 NNP / 而变。如果以流压与油藏压力

的比值 rwf PP / 为纵坐标，以相应流压下的产量 oq 与流压为零时的最大产量 maxoq 之比为横

坐标则不同采出程度下的IPR曲线很接近。 

Vogel对不同流体性质、油气比、相对渗透率、井距及压裂过的井和井底有污染的

井等各种情况下的21个溶解气驱油藏进行了计算。其结果表明：IPR曲线都有类似的形

状，只是高粘度油藏及油井污染严重时差别较大。Vogel在排除了这些特殊情况之后，

绘制了一条如图1-3所示的参考曲线(常称为Vogel曲线)。这条曲线可看作是溶解气驱油

藏渗流方程通解的近似解。 

图1-3的曲线可用下面的方程(Vogel方程)来表示： 
2
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参考曲线与各种情况下的计算机计算曲线的比较表明：除高粘度及井底污染严重的
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油井外，参考曲线更适合于溶解气驱早期(即采出程度较低时)情况。 

应用Vogel方程可以在不涉及油藏参数及流体性质资料的情况下绘制油井的IPR曲

线和预测不同流压下的油井产量，使用很方便。但是，必须给出该井的某些测试数据。 

已知油藏压力 rP 及一个测试产量流
压 ( )testoq 时的产量 ( )testwfP 时，应用Vogel方程

绘制IPR曲线的步骤如下： 

a.计算 maxoq ： 
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b.给定不同流压，用下式计算相应的

产量： 
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c.根据给定的流压及计算出的相应

产量绘制IPR曲线。 

如果油藏压力未知，但只要测得两种

油井工作制度下的产量及相应的流压，可由下式求得油藏平均压力后，再计算IPR曲线。 
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图1-4中绘制了用Vogel方程计算的和用数值模拟计算的不同开采阶段的IPR曲线。

由IPR曲线的对比表明： 

a.按Vogel方程计算的IPR曲线，最大误差出现在用小生产压差下的测试资料来预测

最大产量。一般，误差低于5％。虽然，随着采出程度的增加，到开采末期误差上升到

20％，但其绝对值却很小。 

b.如果用测试点的资料按直线外推时，最大误差可达 70～80％，只是在开采末期

约30% 

 
图 1-3  溶解气驱油藏无因次 IPR 曲线 

(Vogel 曲线) 
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图1-4  不同方法计算的IPR曲线 

1—用测试点按直线外推;2—数值模拟计算的;3—用Vogel方程计算的 

 

上述认识仅仅是根据对一般的溶解气驱油藏与用数值模拟计算的结果进行对比得

到的。但矿场实践表明，除前述的某些特殊情况外，用Vogel方程来预测溶解气驱油藏

的油井产量将会得到较满意的结果。 

2)费特柯维奇方法 

对溶解气驱油藏，即油气两相渗流： 
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当 0=wfP 时
2

max roo PJq ′=   

3)不完善井Vogel方程的修正 

Vogel在建立无因次流入动态曲线和方程时，认为油井是理想的完善井。即油层部

分的井壁是完全裸露的，井壁附近的油层未受伤害而保持原始状况。实际油井并非理想

的完善井。就其油井完成方式而言：射孔完成的井为打开性质上的不完善井；为防止底

水锥进而未全部钻穿油层的井为打开程度上的不善井；打开程度和打开性质都不完善的

井称为双重不完善井。另外，在钻井或修井过程中油层受到伤害或进行酸化、压裂等措

施的油井，其井壁附近的油层渗透率都会改变，从而改变油井的完善性。所有这些都会

增加或降低井底附近的压力降，如图1-5所示，从而影响油井流入动态。 

实际油井的完善性可用流动效率 FE来表示。所谓油井的流动效率是指该井的理想
生产压差与实际生产压差之比。 

=FE
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   (1-13) 

式中  rP—平均油藏压力； 

      wfp′ —理想完善井的流压； 

      wfp —同一产量下实际非完善井的

流压； 

     skP∆ —非完善井表皮附加压力降， 

wfwfsk PPP −′=∆               (1-14) 

skP∆ 为“正”称“正”表皮，油井不

完善； skP∆ 为“负”称“负”表皮，油井

超完善。 

如果把非完善井的油层简化为图1-5

所示的模型，假定油层未受到污染的渗透

率为 ok ，受污染区的渗透率为 sk ，伤害半

径为 sr 。根据稳定流公式，可导出计算 skp∆ 的公式。  
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    图 1-5  完善井和非完善井周围 

           的压力分布示意图  
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非完善井 
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由式(1-15)、(1-15a)及(1-1)可得： 
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式中， s称表皮系数或井壁阻力系数。实际上，由于 sr 及 sk 难于确定，所以也无法

利用式(1-16)来确定表皮系数 s。通常都是用压力恢复曲线来确定 s值。 

完善井 0=s ， 1=FE ；增产措施后的超完善井 0<s ， 1>FE ；油层受污染的或不完善井

0>s ， 1<FE 。 

由压力恢复曲线得到 s和 skP∆ 后，可由下式计算 wfP′ ： 

skwfwf PPP ∆+=′  

下面介绍利用流动效率计算直井油气两相渗流时流入动态的方法。 

①Standing方法 

图1-6是Standing所做的 1≠FE 时的无因次流入动态曲线，图中横坐标中的 maxoq 是

FE=1时的最大产量。与无因次Vogel曲线一样可利用它来计算 1≠FE  的实际油井的流入

动态曲线。也可用Vogel方程，但需要将其中的流动压力用理想完善井的流压 wfP′ 代替原

Vogel方程中的 wfP ，即 

2

max
8.02.01

)1(







 ′−′−=

= r

wf

r

wf

o

o

P
P

p
p

q
q

FE

                           (1-18) 

FEPPPP wfrrwf ⋅−−=′ )(                                   (1-18a) 

应用standing方法计算不完善井IPR曲线的步骤如下： 

a.根据已知的 rP及 wfP 数据计算在 1=FE 时最大产量 

           FEPPPP wfrrwf ⋅−−=′ )(  

           2)1max(

8.02.01 





 ′−′−

==

r

wf

r

wf

o
FEo

P
P

P
P

qq  

b.预测不同流压下的产量 
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根据FE计算不同 wfP 对应的 wfP′ ，然后由下式求相应的产量： 

           ( )

















 ′−′−= =

2

1max 8.02.01
R

wf

r

wf
FEoo P

P
P
Pqq  

c.根据计算结果绘制IPR曲线 

应该注意的是用Standing方法计算FE>1的IPR曲线时，不应超过Standing提供的无

因次曲线的范围( 5.1~5.0=FE )。超过曲线范围之后，既无法查曲线，也不能应用上面

所介绍的式(1-18)来计算。 

 

图1-6 FE ≠ 1时的无因次IPR曲线(standing IPR曲线) 

 

②Harrison方法 

Harrison提供了 5.2~1=FE 的无因次曲线(图1-7)，扩大了Standing曲线的范围。

它可用来计算高流动效率井的IPR曲线和预测低流压下的产量。其计算步骤如下： 

a.计算 1=FE 时的 maxoq  

先求 rwf PP / ，然后查图1-7中在对应的FE曲线上的相应 ( ))1max(/ =FEoo qq 值，则 

          ( ))1max()1max( / == = FEoooFEo qqqq  

b.求 FE对应的最大产量，即 0=wfP 时的产量 )max(FEoq  

由图1-7的 FE对应曲线上查得 0=wfP 时的 )1max()max( / =FEoFEo qq 。则 

          ( ) ( )
( )

( ) 



=

=
=

1max

max
1maxmax

FEo

FEo
FEoFEo q

qqq  

c.计算不同流压下的产量 oq  
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由 rwf PP / 查图1-7中对应 FE的曲线得

到 [ ])1max(/ =FEoo qq  ，则对应 wfP 和 FE 下的产

量： 

( )
( ) 



=

=
=

1max
1max

FEo

o
FEoo q

qqq  

d.根据计算结果绘制IPR曲线 

 

(2)斜井和水平井的 IPR 曲线 

由于斜井和水平井的流入动态与垂

直井不同，所以不能把 Vogel 方程不加

验证地直接用于斜井和水平井。 

Cheng 对溶解气驱油藏中斜井和水

平井进行了数值模拟，并用回归的方法

得到了类似 Vogel 方程的不同井斜角井

的 IPR 回归方程： 

( ) ( )2PCPBAq ′−′−=′        (1-19) 

 

式中,
r

wf

p
pp =′ ,   

maxo

o

q
qq =′ ；A、B、C 为取决于井斜角的系数。 

井斜角 θ  A B C 

 °0  (直井) 

°15  

°30  

°45  

°60  

°75  

°85  

°56.88  

°90  

1 

0.9998 

0.9969 

0.9946 

0.9926 

0.9915 

0.9915 

0.9914 

0.9885 

0.2 

0.2210 

0.1254 

0.0221 

-0.0549 

-0.1002 

-0.1120 

-0.1141 

-0.2055 

0.8 

0.7783 

0.8682 

0.9663 

1.0395 

1.0829 

1.0942 

1.0964 

1.1818 

 

上述方程的优点是只需一组测试点，便可求得 IPR 曲线。缺点是方程没有归一化，

即 0=wfP 时， maxoo qq ≠ ； rwf PP = 时, 0≠oq 。 

Bendakhlia 等用两种三维三相黑油模拟器研究了多种情况下溶解气驱油藏中水平

井的流入动态关系。得到了不同条件下 IPR 曲线。曲线表明：早期的 IPR 曲线近似于直

线,随着采收率增加,曲度增加,接近衰竭时曲度稍有减小。 

Bendakhlia 建议用式(1-20)来拟合 IPR 曲线图版，发现吻合很好(图 1-8) 。v 和 n

两个参数随采收率变化的关系曲线如图 1-9 所示。 

 

)1(
max

=FEq
q
o

o  

图 1-7  Harrison无因次 IPR曲线(FE>1) 
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( )
n

r

wf

r

wf

o

o

P
PvP

Pvq
q


















−−






−=

2

max
11                             (1-20) 

 

1.1.3  wfbr PPP >> 时的流入动态 

当油藏压力 rP高于饱和压力 bP，而流动

压力 wfP 低于饱和压力时，油藏中将同时存在

单相和两相流动，拟稳态条件下产量的一般

表达式为: 

dpB
K

r
r

khq
r

wf

P

P oo

ro

w

e
o ∫ µ−

π=

4
3ln

2
 

在 wfbr PPP >> 的条件下 ,油井以定产量生

产时,油藏中低于饱和压力区的气体饱和度

将迅速恢复到临界饱和度 gcS ，并保持常数。

因井筒附近压降大，将使气体饱和度有所增

加，如图1-10所示。这样，泄油面积内按气

体饱和度分为三个区域； 0=gS 区， gcg SS = 区

和 gS 在井筒附近随压力而变化的区域。产量公式中的积分则可根据气体饱和度分区而写

成三部分： 

         dpB
kdpB

KdpBdpB
K sgc

wf

b

sgc

r

wf

r

b

P

P oo

ro
P

P oo

ro
P

P

P

P oooo

ro ∫∫∫ ∫ µ
+

µ
+

µ
=

µ
1

 

 
图 1-8  拟合的 IPR 曲线与实际曲线的对比 

        _____拟合的 IPR 曲线,……实际曲线  
 图 1-9 参数 v、n 与采收率系数 

        之间的关系  

 

  图 1-10  wfbr PPP >> 时井周围压力 

          和气体饱和分布示意图  
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假定相对渗透率只是饱和度的函数，则上式可简化为： 

              ∫∫∫ ∫ µ
+

µ
+

µ
=

µ
sgc

wf

b

sgc

r

wf

r

b

P

P oo

ro
P

P oo
rc

P

P

p

P oooo

ro dpB
KdpBKdpBdpB

K 11
 

则产量公式为： 

]11[

4
3ln

2 dpB
KdpBKdpB

r
r

khq
b

sgc

sgc

wf

r

b

P

P

P

P oo

ro

oo
rc

P

P oo

w

e
o ∫ ∫∫ µ

+
µ

+
µ−

π=                (1-21) 

式中  rcK —对应于 gcS 的相对渗透率。 

显然，利用式(1-21)计算不同流压下的产量是很麻烦的，它不仅需要不同压力下的

流体性质参数及相对渗透率与饱和度及其与压力

的关系。在油井设计和分析中通常是采用一些近

似的简便方法。但是应用式(1-20)计算的结果，

要比简便方法更符合实际测试结果。下面介绍一

种常用的简化方法。 

在 br PP > 时典型的IPR曲线如图1-11所示。 在

bwf PP > 时，由于油藏中全部为单相液体流动，采油

指数J为常数，IPR曲线为直线。此时的流入动态

可用下式表示： 

    )( wfro PPJq −=                 (1-22) 

采油指数可由测试结果求得： 

wftestr

otest

PP
qJ
−

=                   (1-23) 

流压等于饱和压力时的产量 bq 为： 

  )( brb PPJq −=                  (1-24) 

当 bwf PP < 后，油藏中出现两相流动，IPR曲线

将由直线变成曲线。如果用 bP及 cq 代替Vogel方程中的 rP及 maxq ，则可用Vogel方程来描

述 bwf PP < 时的流入动态。由此可得： 

])(8.02.01[ 2

b

wf

b

wf
cbo P

P
P
Pqqq −−+=     bwf PP >                    (1-25) 

分别对(1-22)和(1-25)求导 

           

26.12.0
b

wf
c

b

c

wf

o

wf

o

P
PqP

q
dP
dq

JdP
dq

−−=

−=
 

在 bwf PP = 点， 上述两个导数相等，即 

           
b

c
b

c

PqP
qJ 16.12.0 −=−  

则 

 

图 1-11  组合型 IPR 曲线  
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8.1
b

c
JPq =                                             (1-26) 

将 )/( brb PPqJ −= 代入式(1-26)，得 

)1(8.1 −
=

b

r

b
c

P
P
qq                                        (1-26a) 

如果测试时的流压高于饱和压力 (即 bwftest PP > )，则可直接用式(1-23)、(1-24)和

(1-26)求得J、 bq  和 cq 后用式(1-25)计算不同流压下的产量，从而绘出相应的IPR曲线。 

如果测试时流压低于饱和压力(即 bwftest PP <  )，则不能用式(1-23)来求单相流动时的

采油指数Ｊ。但根据式(1-23)、(1-25)和(1-26)可得到： 

])(8.0)(2.01[8.1
2

b

wf

b

wfb
br

o

P
P

P
PPPP

qJ
−−+−

=                           (1-27) 

只要将测试得到的产量、流压及 rP和 bP代入式(1-27)便可求得 bwf PP >  条件下的单相

流的采油指数。 

 

1.1.4  油气水三相 IPR 曲线 

Petrobras 提出了一种计算三相流

动 IPR 曲线的方法。 

如图 1-12 示，曲线 A 为 0=wf 时油

层的 IPR 曲线，称油 IPR 曲线；B 为

%100=wf 时的 IPR曲线， 称水 IPR曲线；

曲线 C 为某一含水率时的 IPR 曲线，称

为油气水三相综合 IPR 曲线。 

Petrobras 方法计算综合 IPR 曲线

的实质是按含水率取纯油 IPR 曲线和水

IPR 曲线的加权平均值。当已知测试点

计算采液指数时，是按产量加权平均；

当预测产量或流压时是按流压加权平

均。 

(1)采液指数计算 

已知一个测试点： wftestP 、 ttestq 和饱和压力 bP及油藏压力 rP 。 

① bwftest PP ≥ ，则
wftestr

ttest
l

PP
qJ
−

=  

② bwftest PP <   

因为 

 

      图 1-12  油气水三相 IPR 曲线 
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)(

8.02.01)(
2

max

wftestrlwater

b

wftest

b

wftest
boboil

PPJq
P

P
P

Pqqqq

−=


















−






−−+=

 

其中       )( brlb PPJq −=  

           8.1max
bl

bo
PJqq =−  

           8.1max
bl

bo
PJqq +=  

则可推出采液指数 

)(8.1)1( wftestrw
b

brw

ttest
l

PPfAPPPf

qJ
−+






 +−−

=                       (1-28) 

               
2

8.02.01 





−






−=

b

wftest

b

wftest

P
P

P
PA  

式中  ttestq —对应流压 wftestP 时总产液量； 

      oilq —在 wftestP 下纯油 IPR 曲线的产油量； 

      waterq —在 wftestP  下水 IPR 曲线的产水量； 

      wf —含水率，小数； 

      maxoq —油 IPR 曲线的最大产油量。 

(2)某一产量 tq下的流压 wfP 计算 

① bt qq <<0  ，则 

           
l

t
rwf J

qPP −=  

② maxotb qqq << ，则按流压加权平均进行推导 

           wfwaterwwfoilwwf PfPfP +−= )1(  

式中  wfoilP —对应产量 tq时纯油 IPR 曲线上的流压； 

      wfwaterP —对应产量 tq时水 IPR 曲线上的流压。 

用组合 IPR 曲线计算: 

            















−
−−+−=

bo

bt
bwfoil qq

qqPP
max

80811125.0  

用恒定的生产指数公式计算 wfwaterP  :   
l

t
rwfwater J

qPp −=  

于是可推出: 









−

−−+−−+





 −= )(80811)1(125.0

max bo

bt
bw

l

t
rwwf qq

qqPfJ
qPfP            (1-29) 

③若 maxmax tto qqq << ，则综合 IPR 曲线的斜率可近似常数。 
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因为       
l

w

qqt

wf

J
f

dq
dP

ot

98

max

−=
=

 

所以       
l

wot

l

o
rwwf J

fqq
J

qPfP )98)(()( maxmax −−+−=                         (1-30) 

 

1.1.5  多层油藏油井流入动态 

前面的讨论主要是针对单层油藏或层间差异不大的多层油藏。下面介绍各层间差异

较大而又合采时的油井流入动态。 

如果把具体的多层油藏简化为图1-13a所示的情况，并假定层间没有窜流，则油井

总的IPR曲线及分层IPR曲线如图1-13b所示。在流压开始低于14MPa后，只有第三个层工

作；当流压降低到12MPa和10MPa后，则I层和II层陆续出油。总的IPR曲线则是分层的迭

加。其特点是：随着流压的降低，由于参加工作的小层数增多，产量将大幅度增加，采

油指数也随之而增大。 

 

图1-13  多层油藏油井流入动态 

 

对于层间差异较大的水驱油藏，采用多层合采时将会出现高渗透层单独水淹，而中、

低渗透层仍然产油的情况。其油井的流入动态及其含水的变化将与油、水层的压力及采

油和产水指数有关。表1-1为某井的测试数据，图1-14为根据测试数据绘制的IPR 曲线

及含水变化曲线。 

由产油动态(油的IPR曲线)及产水动态(水的IPR曲线)与纵坐标的交点可求得该井

生产时油层和水层的静压分别为14.25和18MPa。由产液动态(总的IPR曲线)与纵轴的交

点可求得该井关井时的静压为15.3MPa。图中的AB线为在井底流压高于油层压力时水层

向油层的转渗动态。其相应的产液指数 lJ 、产水指数 wJ  及采油指数 oJ 分别为： 

1.12)103.15(
64 =

−
=lJ m

3
/(d.MPa) 
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25.3)1018(
26 =
−

=wJ  m
3
/(d.MPa) 

94.8)1025.14(
38 =

−
=oJ m

3
/(d.MPa) 

 

表1-1  某含水井测试资料 

产液量 

LQ (m
3
/d) 

含水 

wf (wt%) 

流  压 

wfP (MPa) 

产油量 

oQ (m
3
/d) 

产水量 

wQ ( m
3
/d) 

22 

37 

52.5 

68.2 

51.4 

43.8 

13.5 

12.3 

11.0 

7 

18 

29.5 

15 

19 

23 

井底流压降低到油层静压(14.25MPa)之前，油层不出油，水层产出的一部分水转渗

入油层，油井含水为100％。当流压低于油层静压后，油层开始出油，油井含水随之而

降低。只要水层压力高于油层压力，油井含水必然随流压的降低而降低，与采油指数是

否高于产水指数无关，而后者只影响其降低的幅度。这种情况下，放大压差提高产液量

不仅可增加产油量，而且可降低含水。 

当油层压力高于水层压力时，则出现完全相反的情况(图1-15)。油井含水将随流压

的降低而上升，上升的幅度除与油、水层间的压力差有关外，还与产水和采油指数的相

对大小有关。对于这种情况，放大压差生产虽然也可以提高油量，但会导致含水上升。 

当油层与水层压力相等或油水同层时，含水将不随产量而改变。 

上面所提到的含水随产油量的变化与油、水层压力相对大小之间的关系，对具有直

线型IPR 曲线的含水井，可由油、水及总的IPR曲线之间的几何关系得到证明。 

根据上面介绍的方法，对于简单情况下的多层油藏含水井，可以通过合层测试所得

的IPR曲线来分析油、水层的情况及其含水变化规律。 

        
图 1-14  含水油井流入动态与含水变化

( sosw PP > ) 

 

图 1-15  含水油井流入动态曲线 

          ( swso PP > ) 
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对于多层见水、而水淹程度又差异较大的复杂情况，虽然也可以用上述方法绘制油、

水和综合IPR曲线及其含水变化曲线，但它所说明的主要是全井综合情况，或者只能定

性说明出油层及出水层的情况。要确切掌握分层的流入动态，必须进行分层测试。 

 

1.2  井筒气液两相流基本概念 

无论哪种举升方式的油井在井筒中流动的大都是油-气或油-气-水三相混合物。对

采油来说，油、气、水混合物在井筒中的流动规律-井筒多相流理论是研究各种举升方

式油井生产规律共同的基本理论。在许多情况下，油井生产系统的总压降大部分是用来

克服混合物在油管中流动时的重力和摩擦损失。它不仅关系到油井能否自喷及机械采油

设备的负荷，而且决定着可能获得的最大产量。为了掌握油井生产规律及合理地控制和

调节油井工作方式，必须熟悉气-液混合物在油管中的流动规律。 

多相管流，由于其流体的非均质性和流动型态的多变性，目前还没有切实可用的严

格的数学解。对这一问题的研究大多是从基本方程出发，利用实验资料进行相关分析和

因次分析等来相关各个变量的近似关系。半个世纪以来已经提出了许多计算多相管流的

方法，但由于实验条件限制和差异，以及研究过程中对某些因素的不同考虑，使得各种

方法的使用范围、计算工作的繁简程度及计算结果各有不同。本节除了讲述有关多相垂

直管流的基本概念外，仅就计算较简便、在实际中又应用得较多的 Orkiszewski 和

Beggs-Brill 方法做一介绍。 

 

1.2.1  井筒气液两相流动的特性 

(1)与单相液流的比较 

当油井的井口压力高于原油饱和压力时，井筒内流动着的是单相液体。其流规律与

普通水力学中单相液体的流动规律完全相同。 

原油从油层流到井底后具有的压力(简称流压)，既是油藏流体油流到井底后的剩余

压力，同时又是沿井筒向上流动的动力。如果流压足够高，在平衡了相当于井深的静液

柱压力和克服流动阻力之后，在井口尚有一定的剩余压力(称油管压力)，则原油将通过

油管和地面管线流到计量站。根据普通水力学的概念，此时油管中的压力平衡等式应为： 

          wffrHwf PPPP ++=  

式中  wfP —井底流动压力； 

      HP —井内静液柱压力； 

      frP —摩擦阻力； 

      wfP —井口油管压力。 

单相管流的能量来自液体的压力(井底流压),其能量消耗于克服重力及摩擦阻力。

在单相水平管中没有克服液柱重力的能量消耗；而在井筒中，井底压力大部分消耗在克

服液柱重力上。 

当自喷井的井底压力低于饱和压力时，则整个油管内部都是气-液两相流动。当井
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底压力高于饱和压力而井口压力低于饱和压力时，油流上升过程中其压力低于饱和压力

后，油中溶解的天然气开始从油中分离出来，油管中便由单相液流变为气-液两相流动。

液流中增加了气相之后，其流动型态(流型)与单相垂直管流有很大差别，流动过程中的

能量供给和消耗关系要复杂得多。油气液上升过程中，气体膨胀能是一个很重要的方面。

一些溶解气驱油藏的自喷井，流压很低，主要是靠气体膨胀能来维持油井自喷。气举井

则主要是依靠从地面供给的高压气来举升液体。 

实践表明，并非所有的气体膨胀能量都可以有效地举油，它取决于气体在举升系统

中作功的条件，如油气在油管中气液的分布状态及流速。油气在流动过程中的分布状态

不同，气体膨胀举油的条件不同，其流动规律也不相同。 

在单相管流中，由于液体压缩性很小，各个断面的体积流量和流速相同。在多相管

流中，沿井筒自下而上随着压力不断降低，气体不断从油中分出和膨胀，使混合物的体

积流量和流速不断增大，而混合物密度则不断减小。 

多相垂直管流的压力损失除重力和摩擦阻力外，还有由于气流速度增加所引起的动

能变化造成的损失。另外，在流动过程中，混合物密度和摩擦力沿程随气-液体积比、

流速及混合物流动结构而变化。 

(2)气液混合物在垂直管中的流动结构—流动型态的变化 

油气混合物的流动结构是指流动过程中油、气的分布状态(图 1-16)，也称为流动

型态，简称流型。与油气体积比、流速及油气的界面性质有关。不同流动结构的混合物

有各自的流动规律，因此，可按其流动结构把混合物的流动分为不同的流动类型。 

如图 1-16a 所示，在井筒中从低于饱和压力的深度起，溶解气开始从油中分离出来，

这时，由于气量少，压力高，气体都以小气泡分散在液相中，气泡直径相对于油管直径

要小很多。这种结构的混合物的流动称为泡流。由于油、气密度的差异和泡流的混合物

平均流速小，因此，在混合物向上流动的同时，气泡上升速度大于液体流速，气泡将从

油中超越而过，这种气体超越液体上升的现象称为滑脱。泡流的特点是：气体是分散相，

液体是连续相；气体主要影响混合物密度，对摩擦阻力的影响不大；滑脱现象比较严重。 

 
图 1-16  气体混合物的流动结构(流型)示意图 

a-泡流；b-段塞流；c-环流；d-雾流 

 

当混合物继续向上流动，压力逐渐降低，气体不断膨胀，小气泡将合并成大气泡，

直到能够占据整个油管断面时，在井筒内将形成一段油一段气的结构(图 1-16b)。这种
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结构的混合物的流动称为段塞流。出现段塞后，大气泡托着油柱向上流动，气体的膨胀

能得到较好的发挥和利用。但这种气泡举升液体的作用很象一个破漏的活塞向上推油。

在段塞向上运动的同时，沿管壁还有油相对于气泡向下流动。虽然如此，在油气段塞结

构情况下，油、气间的相对运动要比泡流小，滑脱也小。一般自喷井内，段塞流是主要

的。 

随着混合物继续向上流动，压力不断下降，气相体积继续增大，泡弹状的气泡不断

加长，逐渐由油管中间突破，形成油管中心是连续的气流而管壁为油环的流动结构，这

种流动称为环流(图 1-16c)。在环流结构中，气液两相都是连续的，气体举油作用主要

是靠摩擦携带。 

在油气混合物继续上升过程中，如果压力下降使气体的体积流量增加到足够大时，

油管中内流动的气流芯子将变得很粗，沿管壁流动的油环变得很薄，此时，绝大部分油

都以小油滴分散在气流中，这种流动结构称为雾流(图 1-16d)。雾流的特点是：气体是

连续相，液体是分散相；气体以很高的速度携带液滴喷出井口；气、液之间的相对运动

速度很小；气相是整个流动的控制因素。 

根据以上讨论，油井中可能出现的流型自下而上依次为：纯油流、泡流、段塞流、

环流和雾流(图 1-17)。 

图 1-17 只是为了说明油井生产

时各种流型在井筒中的分布和变化

情况的示意图。实际上，在同一口井

内，不会出现如图所示的完整的流型

变化。特别是在一口自喷井内不可能

同时存在纯油流和雾流的情况。环流

和雾流只是出现在混合物流速和气

液比很高的情况下。因此，除某些高

产量凝析气井和含水气井外，一般油

井都不会出现环流和雾流。 

 区分不同的流型并研究其流动

规律，对于气—液两相垂直管流计算
是十分重要的。但由于其流动的复杂

性，不同研究者根据自己在实验中的

观察和实验结果，在计算中对流型的

描述和划分标准也不尽相同。 

(3)滑脱损失的概念 

井筒气液两相流动中，通常用来

克服混合物液柱重力所消耗的能量

远比其它能量消耗要大。重力消耗的

大小直接取决于井深和混合物密度。

而混合物的密度与滑脱现象有关。 

 
图 1-17  油气沿井筒喷出时的流型变化示意图 

Ⅰ—纯油流；Ⅱ—泡流；Ⅲ—段塞流； 

Ⅳ—环流；Ⅴ—雾流 
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在气-液两相管流中，由于气体和液体间的密度差而产生气体超越液体流动的现象

称为滑脱。出现滑脱之后将增大气液混合物的密度，从而增大混合物的静水压头(即重

力消耗)。因滑脱而产生的附加压力损失称为滑脱损失。通常，是用有滑脱时混合物的

密度 mρ 与不考虑滑脱(认为无滑脱)而只按气、液体积流量计算的混合物密度 mρ′  之差

mρ∆  来表示单位管长上的滑脱损失，即 

          mmm ρ′−ρ=ρ∆  

不考虑滑脱，即认为油气之间不存在相对运动时，某一深度的混合物密度可由下式

计算： 

gl

ggll
m QQ

QQ
+

ρ+ρ
=ρ′                                        (1-31) 

式中  mρ′ —无滑脱时就地的混合物密度； 

     lQ —液体的体积流量； 

     gQ —就地气的体积流量； 

     lρ 、 gρ —油、气的密度。 

式(1-31)中的 iQ 、 gQ  和 lρ 、 gρ 及 mρ 均为

该深度压力 P 及温度 T 下的相应值。 

通过每个断面的液体和气体流量应分别

等于各自的真实流速 ( go vv , )与流过断面 (图

1-18)的乘积。 

而           lg fff +=  

在无滑脱时， mgo vvv ==  ，所以 

          fvQQ mlg =+  

这样，式(1-31)可写成 

gl

ggll
m ff

ff
+

ρ+ρ
=ρ′                                      (1-31a) 

式中, lf —液相所占的流动断面面积； 

     gf —气相所占的流动断面面积； 

     f —流动断面的总面积； 

     lv 、 gv 、 mv —液相、气相和混合物的流速。 

如果忽略气体的密度，则 

l
l

m f
f ρ≈ρ′                                          (1-31b) 

显然，液相的流动断面增大将引起混合物密度的增加。 

存在滑脱时，气体速度将大于液流速度( lg vv > )。 

为了便于比较和分析存在和不存在滑脱时的混合物密度，假定：两种情况下液、气

体积流量不变。由于有滑脱时，气体流速大，液体流速小，为了保持体积流量不变，气

 
图 1-18  气液两相流流动断面简图  
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体过流断面将减小为 gf ′，而液体的过流断面将增加为 1f ′  。考虑滑脱后分相过流断面的

变化 

          )( ggll fffff −′−=−′=′∆  

存在滑脱时的混合物密度 mρ 可表示为： 

          f
ff ggll

m
ρ+ρ

=ρ
''

 

                f
ffff ggll ρ∆−+ρ∆+

=
)()(

 

f
ff ll ρ∆+≈ )(

                                       (1-32) 

由式(1-31b)和(1-32)可得单位管长上滑脱损失为： 

lm f
f ρ∆=ρ∆                                           (1-33) 

上面的讨论仅仅是为了说明由于滑脱而引起附加压力损失的物理概念。在实际计算

中不能直接应用简单的式(1-32)来计算滑脱。因为， f∆ 是未知的，也是实验中难以测

量的参数。通常是直接研究存在滑脱时不同流型下混合物密度 mρ 的确定方法；或者用式

(1-31)计算 mρ′  ，而用矿场资料相关分析求出包含滑脱在内的摩擦阻力系数来进行多相

垂管流计算。  

 

1.2.2  井筒气液两相流能量平衡方程及压力分布计算步骤 

流体在管内流动规律的研究都是从能量平衡入手，建立能量平衡方程。其中最关心

的是沿程的压力分布，也就是沿程的压力梯度。因为，知道压力梯度就可以知道管内各

处的压差，从而据此计算流量；或者根据流量计算压差及各处的压力。 

(1)能量平衡方程推导 

对任何流体流动系统都可根据能量守衡定律写出两个流动断面间的能量平衡关系： 

量从断面２流出的流体能＝的能量在断面１和２之间耗失－

体额外所做的功在断面１和２之间对流＋进入断面１的流体能量
 

根据流体力学及热力学，对质量为 m 的任何流动的流体，在某一状态参数下(P、T)

和某一位置上所具有的能量包括：内能 U；位能 mgh；动能 2
2mv
；压缩或膨胀能 PV。 

据此，就可写出图 1-19 所示的多相管流断面 1 和断面 2 的流体的能量平衡关系。

为了得到各种管流能量平衡的普遍关系，图中选用了倾斜管流。 

qVPmvmgZU −++θ+ 11

2
1

11 2sin 22

2
2

22 2sin VPmvmgZU ++θ+=             (1-34) 
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式中  m—流体质量，kg； 

         V —流体体积，m
3
；                                                                                      

         P—压力，Pa； 

         g—重力加速度，m/s
2
； 

         θ—管子中心线与参考水平面的夹角，度； 

         Z —液流断面沿管子中心线到参考水平面的距离，m； 

         U —流体的内能，包括分子运动所具有的内部动能及分子间引力引起的内部
位能，以及化学能、电能…等，J； 

        v—流体通过断面的平均流速，m/s。 

式(1-34)中，除了内能 U 外，其它参数可用测量的办法求得。 

内能虽然不能直接测量和计算其绝对值，但可求得两种状态下的相对变化。根据热

力学第一定律，对于可逆过程： 

          PdVdUdq +=  

或        PdVdqdU −=  

式中， dq为系统与外界交换的热量； dU和 PdV 分别为系统进行热交换时，在系统

内所引起的流体内能的变化和由于流体体积改变 dV后克服外部压力所做的功。 

对于这里所研究的不可逆过程来讲： 

          PdVdUdqdq r +=+  

式中  rdq —摩擦产生的热量。 

若以 wdl 表示摩擦消耗的功， wr dldq = ，则由上式可得： 

          wdlPdVdUdq −+=  

222 ,, VPU

2

2
2 ,2 mghmV

1

2
1

111

,2

,,
mghmV
VPU

 
图 1-19  倾斜管流能量平衡关系示意图  
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或        wdlPdVdqdU +−=                                      (1-35) 

改写式(1-34)，可得到两个流动断面之间的能量平衡方程： 

0)()2()sin(
2

=−∆+∆+θ∆+∆ qPVmvmgZU                     (1-35a) 

将式(1-29a)写成微分形式： 

0)(sin =−+θ++ dqPVddZmgmvdvdU                       (1-35b) 

将式(1-30)代入式(1-29b)，并简化后得： 

0sin =+θ++ wdldZmgmvdvVdP                            (1-36) 

积分上式我们就可得到压力为 1P和 2P两个流动断面的能量平衡方程： 

0)sin()2(
2

1

2

=+θ∆+∆+∫ w

P

P
LmgZmvVdP                       (1-36a) 

取单位质量的流体 m=1 ，将代入式(1-36)后可得： 

0sin1 =+++ wdldZgvdvdP θ
ρ

                            (1-36b) 

式中  ρ—流体密度，kg/m
3
。 

用压力梯度表示，则可写成为： 

0sin =′+θρ+ρ+ dZ
IdgdZ

dvvdZ
dP w                              (1-37) 

由此可得： 

]sin[ dZ
IdgdZ

dvvdZ
dP m′+θρ+ρ−=                             (1-37a) 

dZ
dP
为单位管长上的总压力损失(总压力降)； dZ

dvvρ 为由于动能变化而损失的压力，

或称加速度引起的压力损失； θρ sing 为克服流体重力所消耗的压力； dZ
Id w′ 为克服各种摩

擦阻力而消耗的压力。 

令 

            

dZ
dI

dZ
dP

dZ
dvvdZ

dP
gdZ

dP

w
′

=

ρ=

θρ=

摩擦

加速度

举高

)(

)(

sin)(

 

则          加速度摩擦举高 )()()( dZ
dP

dZ
dP

dZ
dP

dZ
dP ++=  

根据流体力学管流计算公式 

            2)(
2v

d
pfdz

dP
＝摩擦  

式中  f —摩擦阻力系数； 

      d—管径，m。 

在 Z 的方向为由下而上的坐标系中 dZ
dP
为负值，如果我们取 dZ

dP
为正值，则 
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2sin
2v

dfdZ
dvvgdZ

dP ρ+ρ+θρ=                             (1-38) 

式(1-38)是适合于各种管流的通用压力梯度方程。 

对于水平管流，因 0,0 =





=θ

举高
dZ
dP

。若用 x表示水平流动方向的坐标，则 

2
2v

dfdx
dvvdx

dP ρρ +=                                      (1-39) 

对于垂直管流， °=90θ ， 1sin =θ ，若以 h 表示高度，则 

2
2v

dfdh
dvvgdh

dP ρρρ ++=                                   (1-40) 

为了强调多相混合物流动，将方程中的各项流动参数加下角“m”,则 

2sin
2
mm

m
m

mmm
v

dfdZ
dvvgdh

dP ρρθρ ++=                            (1-41) 

式中  mρ —混合物的密度； 

      mv —混合物的流速； 

      mf —混合物流动时的摩擦阻力系数。 

单相液体垂直管液流的 0=







加速度
dZ
dP

；单相液体水平管流的
举高









dZ
dP

 及
加速度









dZ
dP

均为

零。对于气-液多相管流，如果流速不大， 则
加速度ldZ

dP






 很小，可以忽略不计。 

只要求得 mρ 、 mv 及 mf 就可计算出压力梯度。但是，如前所述，多相管流中这些参

数沿程是变化的，而且在不同流动型态下的变化规律也各不相同。所以，研究这些参数

在流动过程中的变化规律及计算方法是多相管流研究的中心问题。不同研究者通过实验

研究提出了各自计算这些参数的方法。 

(2)多相垂直管流压力分布计算步骤 

根据多相管流的压力梯度就可计算出沿程压力分布。由于多相管流中每相流体影响

流动的物理参数(密度、粘度等)及混合物密度和流速都随压力和温度而变，沿程压力梯

度并不是常数。因此，多相管流需要分段计算，并要预先求得相应段的流体性质参数。

然而，这些参数又是压力和温度的函数，压力却又是计算中需要求得的未知数。所以，

多相管流通常采用迭代法进行计算。有两种不同的迭代途径：按深度增量迭代和按压力

增量迭代。 

1)按深度增量迭代的步骤 

①已知任一点(井口或井底)的压力 oP作为起点，任选一个合适的压力降 P∆ 作为计

算的压力间隔。一般选 5.0=∆P ～1.0MPa，具体要根据流体流量(油井的气、液产量)、

管长(井深)及流体性质来定。 

②估计一个对应 P∆ 的深度增量 h∆ ，以便根据温度梯度估算该段下端的温度 1T  。 

③计算出该管段的平均温度 T 及平均压力 P  ，并确定在该 T  和 P下的全部流体性
质参数(溶解气油比 gR 、 原油体积系数 oB 和粘度 oµ 、 气体密度 gρ  和粘度 gµ ，混合物
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粘度 mµ 及表面张力 σ …等)。 

④计算该段的压力梯度 dh
dP
。 

⑤计算对应于 P∆ 的该段管长(深度差) 计h∆ 。 

⑥将第Ö步计算得的 计h∆ 与第②步估计的 h∆ 进行比较，两者之差超过允许范围，则

以新的 h∆ 作为估算值，重复②～⑤的计算，使计算的与估计的 h∆ 之差在允许范围 ε 内
为止。 

⑦计算该段下端对应的深度 iL 及压力 iP  

          ∑
=

∆=
i

j
ji hL

1
     PiPP oi ∆+=  

              i=1,2,3,…n 

⑧以 iL 处的压力为起点，重复②～⑦步，计算下一段的深度 1+iL 和压力 1+iP ，直到各

段的累加深度等于或大于管长( LLn ≥ )时为止。 

2)按压力增量迭代的步骤 

①已知任一点(井底或井口)的压力 0P， 选取合适的深度间隔 h∆ (一般可选 50～100

米，可将管 L等分为 n 段)。 

②估计一个对应于计算间隔 h∆ 的压力增量 P∆ 。 

③计算该段的 T 和 P  ，以及 P、 T 下的流体性质参数。 

④计算该段压力梯度
odh

dP






  

⑤计算对应于 h∆ 的压力增量
o

i dh
dPhP 






∆=∆  

⑥比较压力增量的估计量 P∆ 与计算值 iP∆  ，若二者之差不在允许范围内，则以计

算值作为新的估计值，重复第②～⑤步，使两者之差在允许范围 oε 之内为止。 

⑦计算该段下端对应的深度 iL 和压力 iP   

          hiLi ∆×=          ∑∆+=
i

ioi PPP
1

 

⑧以 iL 处的压力 iP为起点压力重复第②～⑦步，计算下一段的深度 1+iL 和压力 1+iP  ，

直到各段累加深度等于或大于管长 L时为止。 

为了简化计算，通常对各段选取同样的增量间隔。而在有些情况下，各段的增量间

隔可以不同，这样既能节约计算时间，而又能较好地反映出压力分布。 

 

1.3 计算气-液两相垂直管流的 Orkiszewski方法 

该方法是对已经发表了的几种主要方法加以分析综合之后于 1967 年提出的。 

Orkiszewski对几种主要方法与实测资料进行了对比，发现其中 Girffith和 Wallis

的方法及 Duns 和 Rose 的方法比较精确。而 Griffith 和 Wallis 方法对段塞流在低流速
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范围比较可靠，但在高流速下不够准确。Duns 和 Rose 的方法亦有类似问题。他把

Griffith 计算段塞流的相关式加以改进后推广到了高流速区，从而扩大了应用范围。

在处理过渡性流型时，采用了与 Ros 方法相同的办法(内插法)。他强调了要从观察到的

物理现象来确定存容比(多相流动的某一管段中，某相流体体积与管段容积之比也称滞

留率)，在计算段塞流压力梯度时要考虑气相与液体的分布关系。因此，针对每种流动

型态提出了存容比及摩擦损失的计算方法。他提出的四种流动型态是泡流、段塞流、过

渡流及环雾流，如图 1-20 所示。 

 
图 1-20  气液混合物流动型态(Orkiszewski) 

 

1.3.1 压力降公式及流动型态划分界限 

由前面垂直管流能量方程可知，其压力降是摩擦能量损失、势能变化和动能变化之

和。由式(1-36)可直接写出多项垂直管流的压力降公式： 

mmmmf dvvdhgdhdP ρ+ρ+τ=−                         (1-42) 

式中  P—压力，Pa； 

      fτ —摩擦损失梯度，Pa/m； 

      h—深度，m； 

      g—重力加速度，m/s
2
； 

      mρ —混合物密度，kg/m
3
； 

      mv —混合物流速，m/s。 

动能项只是在雾流情况下才有明显的意义。出现雾流时，气体体积流量远大于液体

体积流量。根据气体定律，动能变化可表示为： 

dpPA
qWdvv

p

gt
mmm 2−=ρ                                   (1-43) 

式中  pA —管子流通截面积，m
2
； 

      tW —流体总质量流量，kg/s； 
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      gq —气体体积流量，m
3
/s。 

将式(1-43)代入式(1-42)，并取 khdh ∆−= ， kpdP ∆= ， mm ρρ = ， PP= 经过整理后可得： 

=∆ kP k

p

gt

fm h

PA
qW

g
∆

−

+ ]
1

[

2

τρ
                                    (1-44) 

式中  kP∆ —计算管段压力降，Pa； 

      kh∆ —计算管段的深度差，m； 

      P—计算管段的平均压力，Pa。 

               

表 1-2 流型界限 

流动型态 界   限 

泡    流 B
t

g Lq
q

<  

段 塞 流 SgB
t

g LvLq
q

<> ,  

过 渡 流 SgM LvL >>  

雾    流 Mg Lv >  

 

不同流动型态下的 mρ 和 fτ 的计算方法不同，为此，计算中首先要判断流动形态。

该方法的四种流动型态的划分界限如表 1-2 所示。 

表 1-2 中 gv 为无因次气体流速， BL 为泡流界限， SL 为段塞流界限， ML 为雾流界限。

它们的计算方法如下。 

          4/1)(
σ

ρ= gA
qv l

P

A
g  

DvL tB /7277.0701.1 2−=  

13.0≥BL  (如果 13.0<BL 则取 13.0=BL ) 

          
75.0)(8475

3650

g

L
gM

g

L
gS

q
qvL

q
qvL

+=

+=
 

式中  tv —在 P、 T 下的总的流动速度(混合物流速)，m/s； 

      Lρ —在 TP、 下的液体密度(油、水混合物则按体积加权平均)，kg/m
3
； 

      σ —在 TP、 下的液体表面张力(如果是油、水混合物则取体积加权平均值)，

N/m； 

      D—管子内径，m； 

      Lq 、 gq 、 tq —在 TP、 下的液体、气体及总的体积流量，m
3
/s； 

      T —计算管段的平均温度，K。 
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1.3.2平均密度及摩擦损失梯度的计算 

由于不同流动型态下各种参数的计算方法不同，下面按流型分别介绍。 

(1)泡流 

平均密度 

           ggLLm HH ρ+ρ=ρ ( ) ggLg HH ρ+ρ−= 1  

1=+ gL HH                                          (1-45) 

式中  gH —气相存容比(含气率)，计算管段中气相体积与管段容积之比值； 

     LH —液相存容比(持液率)，计算管段中液相体积与管段容积之比值； 

     mg ρρρ 、、 Ｌ —在 TP、 下气、液和混合物的密度，kg/m
3
。 

气相存容比由滑脱速度 sV 来计算。滑脱速度定义为：气相流速与液相流速之差。 

)1(1 gp

gt

gp

g

g

sL

g

sg
s HA

qq
HA

q
H

v
H
vv

−
−

−=
−

−=                            (1-46) 

由式(1-46)可解出 gH ： 

Hg =
ps

g

ps

t

ps

t

Av
q

Av
q

Av
q 4)1(1[2

1 2 −+−+                           (1-47) 

式中  sv —滑脱速度，由实验确定，m/s； 

     sgv 、 sLv —气相和液相的表观流速，m/s。 

Griffith 由实验得出泡流的滑脱速度的平均值为 0.244m/s。在式 (1-47)中取

244.0=sv m/s。 

泡流摩擦损失梯度按液相进行计算： 

          2
2
LHL

t
v

Df ρ=τ  

)1( gp

L
LH HA

qv
−

=                                         (1-48) 

 

式中  f —摩擦阻力系数；  

      LHv —液相真实流速，m/s。 

摩擦阻力系数 f 可根据管壁相对粗造度 D/ε 和液相雷诺数 ReN 查图 1-21。 

液相雷诺数         
L

LsLDvN
µ

ρ=Re                                  (1-49) 

式中  Lµ —在 TP、 下的液体粘度，油、水混合物在未乳化的情况下可取其体积加权平

均值，Pa.s。 

对于普通油管，其管壁绝对粗糙度，一般取 51057.4 −×=ε  m(0.00015ft) 

(2)段塞流混合物平均密度 

L
pst

psLt
m Avq

AvW
δρ+

+
ρ+

=ρ                                   (1-50) 
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式中  δ —液体分布系数； 

      sv —滑脱速度，m/s。 

滑脱速度可用 Griffith 和 Wallis 提出的公式计算： 

gDCCvs 21=                                        (1-51) 

1C 由图 1-22 根据泡雷诺数 bN 来确定。 

 
图 1-21  摩擦阻力系数曲线  
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L

Ls
b

DvN
µ

ρ=                                          (1-52) 

 
图 1-22  1C ～ bN 曲线 

 

2C 由图 1-23 根据泡雷诺数 bN 及雷诺数 ReN ′  来确定。 

L

Lt DvN
µ

ρ=′
Re                                          (1-53) 

因为 sv 是非线型相关式，必须用试算法来求。确定 1C 及 2C 时要用到 bN ，而 bN 与 sv 有

关，此时， sv 也是未知的。所以，须先假设一个 sv 值，求得 1C 及 2C 后，再用式(1-51)

计算一个 sv 值，要重复进行计算直到假设值与计算值相接近为止。 

    sv 值也可以根据不同的 bN 值选用下面的公式进行计算。 

3000≤bN 时， 

gDNvs )1074.8546.0( Re
6 ′×+= −                              (1-54) 

8000≥bN 时， 

gDNv res )1074.835.0( 6 ′×+= −                               (1-55) 

80003000 << bN 时， 

D
Lvvv

L
sisis

ρ
µ×++=

3
2 1017.11[2

1
                              (1-56) 

图 1-23  2C ～ ReN ′ 曲线  
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gDNv gesi )1074.8251.0( 6 ′×+= −                              (1-57) 

δ值需根据连续液相的类别及气液总流速来选用计算公式(见表 1-3)。 

 

表 1-3  δ 计算公式选择 

连续液相 )/( 秒米tV  计算 δ的公式号 

水 

水 

油 

油 

<3.048 

>3.048 

<3.048 

>3.048 

1-58a 

1-58b 

1-58c 

1-58d 

 

DvD t
L lg428.0lg232.0782.0)10lg(00252.0

88.1

3

−+−µ=δ                (1-58a) 

DvD s
L lg888.0lg162.0352.1)10lg(0714.0

799.0

3

−−−µ=δ                 (1-58b) 

DvD s
L lg113.0lg167.0140.0)110lg(00236.0

415.1

3

++−+µ=δ              (1-58c) 

XDD
L −+++µ=δ lg569.0455.0)110lg(00537.0

371.1

3

                  (1-58d) 

( ) ( )




 +++µ+= DDvX L

s lg63.0722.0110lg0016.0516.0lg 571.1

3

             (1-58e) 

计算得的 δ必须满足下面的条件： 

048.3<tv 时， tv2132.0−≥δ  

048.3>tv 时， 







ρ
ρ−

+
−

≥δ
L

m

pst

ps

Avq
Av 1  

 

段塞流的摩擦梯度根据下式计算： 

)(2
2

δ+
+
+ρ=τ

pst

psLtL
f Avq

Avq
D
vf

                                 (1-59) 

式中的摩擦系数 f ， 根据管壁相对粗糙度 D/ε 和雷诺数 reN ′  由图 1-21 查得。 

(3)过渡流 

过渡流的混合物平均密度及摩擦梯度是先按段塞流和雾流分别进行计算，然后用内

插方法来确定相应的数值。 

Mi
SM

sg
SL

SM

gM
m LL

Lv
LL
vL ρ

−
−+ρ

−
−=ρ                               (1-60) 

Mi
SM

gg
SL

SM

gM
t LL

Lv
LL
vL

τ
−
−

+τ
−
−

=τ                               (1-61) 

式中的 SLρ 、 SLτ 及 Miρ 、 Miτ 为分别按段塞流和雾流计算的混合物密度及摩擦梯度。 

(4)雾流 

雾流混合物密度计算公式与泡流相同： 
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             ggLgggLLm HHHH ρ+ρ−=ρ+ρ=ρ )1(  

由于雾流的气液无相对运动速度，即滑脱速度接近于雾，基本上没有滑脱。所以 

gL

g
g qq

qH
+

=                                          (1-62) 

摩擦梯度则按连续的气相进行计算，即 

D
vf sgg

f 2
2ρ

=τ                                          (1-63) 

式中  sgv —气体表观流速， pgsg Aqv /=  ，m/s。 

雾流摩擦系数可根据气体雷诺数 ( )gNRe 和液膜相对粗糙度由图 1-21 查得。 

( )
g

sgg DvN
g µ

ρ
=Re                                       (1-64) 

由于液膜粗糙度最大不会超过管径之半，最小也不会小于管壁的绝对粗糙度，所以

液膜相对粗糙度在 0.001～0.5 之间，具体数值需根据 N w用下面的公式计算。 

( )
L

g
Lsgw vN

ρ
ρ

σµ= 2/                                     (1-65) 

当 005.0≤wN  时， 

DvD sgg
2

34
ρ

σ=ε
                                       (1-65a) 

当 005.0≤wN  时， 

Dv
N

D sgg

w
2

302.08.174
ρ

σ=ε
                                    (1-65b) 

按不同流动型态计算压力梯度的步骤与前面介绍的用摩擦损失系数法基本相同，只

是在计算混合物密度及摩擦之前需要根据流动型态界限确定其流动型态。图 1-24 为

Orkiszewski 方法的计算流程框图。 

 



 36 

以井口油压或井底流压为起点，选择

合适的压力间隔 P∆ ，假设 h∆

计算平均 P和 T，并求得在此 P和 T下的流体性质参数

和流动参数，以及相应的流动型态界限 LB、Lg和 LM

确定流动型态

雾流

计算气相存容

比、平均密度

及摩擦梯度

过渡流

分别按段塞流和雾流

计算平均密度及摩擦

梯度，并进行内插

段塞流

计算滑脱速度、液

体分布系数、平均

密度和摩擦梯度

泡流

计算气相存容

比、平均密度

和摩擦梯度

计算并比较 h∆ ，重复上述计算使 h∆ 的计算

值与假设值相等或在允许的误差范围内

重复上述步骤，直到∑∆h的等于或大于油层深度为止
 

图 1-24 Orkiszewski 方法计算流程框图 

 

1.4  计算井筒多相管流动的 Beggs-Brill方法 

Beggs-Brill 方法是可用于水平、垂直和任意倾斜气液两相管流动计算的方法。它

是 Beggs 和 Brill 根据在长 15m，直径 254. ′′ (1in)和 38′′ (1.5in)聚炳烯管中，用空气
和水进行实验的基础上提出的。它是目前用于斜直井、定向井和水平井井筒多相流动计

算的一种较普遍的方法。 

实验参数范围： 

    气体流量           0～0.098(300  sft
3
/d)    m

3
/s； 

    液体流量           0～0.0019(30  gal/min)   m
3
/s； 

    持液率液相存容比   0～0.87                m
3
/m

3
； 

    系统压力           0.241～0.655(35～95 siP )  MPa； 

    压力梯度           0～0.0166(0.8  ftPsi / )    MPa/m； 

    倾斜度             − °90 ～+ 90°； 

    流  型             水平管流动的全部流型。 



 37 

实验工作是实验管倾斜度分别为 °°°°°°°° 90,75,55,35,20,10,5,0 正、负的情况下和上述流动

参数范围内进行的。在每种倾角下调节不同的气液流量和观察流型，并测量持液率和压

力梯度。 

实验中包括了水平管气液两相

流的全部流型：泡状流、团状(弹状)

流、分层流、波状流、段塞流、环

状流、雾状流。为了便于分析、计

算，将七种流型根据气液分布状况

和流动特性，进而归并为三类：分

离流、间歇流和分散流，见图 1-25。 

该方法的特点：①按归并后的

三类流型建立流型分布图，并在分

离流与间歇流之间增加了过渡区，

处于过渡区的流动采用内插方法；

②先按水平管流计算，然后采用倾

斜校正系数校正成相应的倾斜管

流；③既可用于水平管，也可用于

垂直管和倾斜管的上坡与下坡流

动。 

 

1.4.1  基本方程 

在假设气液混合物既未对外作

功，也未受外界功的条件下，单位

质量气液混合物稳定流动的机械能

量守恒方程为： 

 dZ
dvvdZ

dEgdZ
dp ρ+ρ+θρ=− sin   (1-66) 

式中  P—压力； 

      ρ—气液混合物平均密度； 

      g—加速度 

      v—混合物平均流速； 

      dE—单位质量的气液混合物的机械能量损失； 

      h—垂向坐标； 

      Z —流动方向； 

      θ—管线与水平方向的夹角。 

上式右端三项表示了气液两相管流的压力降消耗于三个方面：位差 、摩擦和加速

度。 

 

图 1-25 气液两相水平管流型 

 

分

离

流 

间

歇

流 

分

散

流 
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加速度摩擦位差







+






+






=− dZ

dP
dZ
dP

dZ
dP

dZ
dP

 

(1)位差压力梯度：消耗于混合物静水压头的压力梯度。 

           θρ=





 singdZ

dp
位差

= [ ] θρρ sin)1( gHH LgLL −+  

式中  Lρ —液相密度； 

      gρ —气相密度； 

      LH —持液率，在流动的气液混合物中液相的体积份数，小数。 

(2)摩擦压力梯度：克服管壁流动阻力消耗的压力梯度。 

           ρλ=







D
v

dZ
dp

2
2

摩擦

ρλ= D
AG

2
/

 

式中  λ—流动阻力系数； 

      D—管的内径； 

      A—管的流通截面积； 

      G—混合物的质量流量。 

(3)加速度压力梯度：由于动能变化而消耗的压力梯度。 

            dZ
dvvdZ

dp ρ=







加速度

 

忽略液体压缩性和考虑到气体质量流速变化远远小于气体密度变化，并应用气体状

态方程由上式可导出： 

            dZ
dp

P
vv

dZ
dp sgρ−

=







加速度

 

            AQv gsg /=  

式中  sgV —气相表观(折算)流速。 

      gQ —气体体积流量。 

(4)总压力梯度 

由以上各式可得到总压力梯度为： 

            dZ
dp

P
vvHH

DA
GvgHHdZ

dp sgLgLL
LgLL

)]1([
2sin)]1([ −ρ+ρ

−λ+θ−ρ+ρ=−  

整理上式得： 

[ ]{ } PvvHH
DA
GVgHHP

dZ
dP

sgLgLL

LgLL

/)1(1
2sin)]1([

−ρ+ρ−

λ+θ−ρ+
=−                        (1-67) 

式(1-67)便是 Beggs-Brill 方法所采用的基本方程，实际它也是其它一些方法所采

用的方程，只是其中 H L和 λ的计算有所不同。 

 

1.4.2  Beggs-Brill方法的流型分布图及流型判别式 

如前所述，Beggs-Brill 将水平气液两相管流的方程流型归为三类： 
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分离流 — 包括层状流、波状流和环状流； 

间歇流 — 包括团状(弹状)流和段塞流； 

分散流 — 包括泡流和雾流。 

根据实验研究结果绘制的流型图如图 1-26 所示。 

该图以 Froude(弗鲁德)数 FrN 为纵坐标，入口体积含液率(无滑脱持液率) LE 为横坐

标。 

gD
VNFr

2

=                                           (1-68) 

gL

L
L QQ

QE
+

=                                         (1-69) 

式中  LQ —入口(就地)液相体积流量； 

      gQ —入口(就地)气相流量； 

    该图是 Beggs-Brill 方法修正后的流型图(虚线)。图中用四条线 1L 、 2L 、 3L 和 4L 分

成四个流型区，在分离流与间歇流之间增加了过渡区。 

分区线的方程如下： 

           4684.25
2

302.0
1

1052.92
316

−−×=
=

L

L

EL
EL

 

           733.6
4

4516.1
3

5.0
10.0

−

−

=
=

L

L

EL
EL

 

 
图 1-26   Beggs-Brill 流型分布图 

Ⅰ-分离流；Ⅱ-间歇流；Ⅲ-分散流；Ⅳ-过渡流  

Ⅰ

Ⅱ 

Ⅲ 

Ⅳ
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流型判别见表 1-4。计算出 FrN 、 LE 和 1L  ， 2L ， 3L ， 4L 就可以利用表 1-4 确定出

管子处于水平位置时的流型。 

 

表 1-4  Beggs-Brill 法流型判别 

判别条件 流        型 

2

1

01.0
01.0

LNE
LNE

FrL

FrL

<≥
<<

时
时  分   离   流 

32,01.0 LNLE FrL ≤<≥  过   渡   流 

43

13

4.0
4.001.0

LNLE
LNLE

FrL

FrL

<<≥
<<<≤

时
时

 
间   歇   流 

4

1

4.0
4.0

LNE
LNE

FrL

FrL

>≥
≥<

时
时

 
分   散   流 

 

1.4.3  持液率及混合物密度确定 

(1)持液率 )(θLH  

如前所述,Beggs-Brill 方法计算倾斜管流时首先按水平管计算,然后进行倾斜校

正。 

ψ=θ )0()( LL HH                                       (1-70) 

式中  )(θLH —倾角为 θ的气液两相流动的持液率； 

      )0(LH —同样流动参数下,水平流动时的持液率； 

      ψ—倾斜校正系数。 

C
Fr

b
L

L N
aEH =)0(                                         (1-71) 

式中  a、b、c—取决于流型的常数(见表 1-5) 

 

表 1-5  a、b、c 常数表 

流     型 a          b           c 

分 离 流 

间 歇 流 

分 散 流 

0.98       0.4846      0.0868 

0.845      0.5351      0.0173 

1.065      0.5929      0.0609 

 

利用表 1-5 和式(1-71)计算出的 )0(LH 必须满足 LL EH ≥)0( ，否则,取 LL EH =)0( 。因为

LE  实际上是无滑脱时的持液率，而 )0(LH 为存在滑脱时的持液率，因此， )0(LH 的最小

值是 LE  。 

实验结果表明，倾斜校正系数 ψ不仅与倾斜角 θ有关，而且与无滑脱持液率 LE 、弗

洛德数及液体速度数有关。图 1-27 为其中的三组实验结果。 
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根据实验结果回归的倾斜校正系数 ψ的相关式如下: 

)]8.1(sin3
1)8.1[sin(1 3 θ−θ+=ψ C                             (1-72) 

对于垂直管: 

  C3.01+=ψ                                           (1-73) 

系数 C 与无滑脱持液率 LE  、弗洛德数和液相速度数 vlN 有关。 

          4/1)(
σg
hvN SLvl =  

式中  slv —液相表观流速； 

      Lρ —液相密度； 

      σ—液体表面张力； 

      g—重力加速度。 

 ])()()(ln[)1( g
Fr

f
vl

e
LL NNEdEC −=  (1-74) 

式中的系数 d、e、f 和 g 由表 1-6

根据流型来确定。 

确出 )0(LH 和 ψ 之后，利用式

(1-70)便可得到 )(θLH 。对于过渡流

型，则先分别用分离流和间歇流计算

出 )(θLH 之后采用内插法确定其持液

率。 

           ;
)()()(

23

3

LL
NLA

BHAHH
Fr

LLL

−
−=

+=θ 间歇分离
 

           ALL
LNB Fr −=

−
−= 1

23

2  

利用持液率可由下式计算混合物实际密度： 

)1( LgLLL HH −ρ+ρ=ρ                                    (1-75) 

式中的液相和气相密度均为流动条件下的。 

 

表 1-6  系数 d、e、f、g 

流型 上／下坡 d e f g 

分离型 上坡 0.011 -3.768 3.539 -1.614 

间歇流 上坡 2.96 0.305 -0.4473 0.0978 

分散流 上坡 不修正 c=0, 1=ψ , )(θLH 与 θ无关 

各种流型 下坡 4.7 -0.3692 0.1244 -0.5056 

 

1.4.4 阻力系数 λ  

θ 

图 1-27  不同 LE 下的倾斜校正系数 
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为了确定气液两相流的阻力系数 λ，Beggs 和 Brill 利用实验结果研究了气液两相

流阻力系数 λ与无滑脱气液两相流阻力系数 λ的比值 )/( ‘λλ 与持液率和无滑脱持液率(入

口体积含液率) LE 之间的关系。 

根据其研究结果提出了下面的气液两相流阻力系数的计算方法和相关式。 

se=







λ′
λ

                                           (1-76) 

式中  e—自然对数的底； 

     S—与 LE 和 )(θLH 有关的系数 

           

2

42

)]([

)(ln01853.0)(ln8725.0ln18.30523.0
ln

θ
=

+−+−
=

L

L

H
Ey

yyy
yS

 

当 1<y<1.2 时,  

           2
ReRe )]}8125.3lg5332.4/(lg[2{

)2.12.2ln(
−−′′=λ′

−=
NN

yS
 

式中  ReN ′ —两相流动的雷诺数。 

           )1(
)1((

Re
LgLL

LgLL

EE
EEDvN

−µ+µ
−ρ+ρ

=′  

λ′也可用 Moody 图上的光滑管曲线来确定，即采用下面的相关式计算。 

           32.0
Re)(

5.00056.0 N′
+=λ′  

计算出 S和 λ′之后根据式(1-76)由下式确定气液两液流阻力系数  
seλ′=λ                                             (1-77) 

图 1-28 给出了 Beggs-Brill 用压力增量迭代计算的流程框图。 
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输入基础数据

确定起始点压力 P 1  及计算段深度Δ Z 和分段数 N

k=1

初设计算段的压力降Δ P 1，并计算下端压力 P 21= P 1+Δ P 1

计算该段的平均压力 P 和平均温度 T

计算 P 及 T 下的流体性质参数和流动参数

确定流动型态

根据流型计算 HL(0)、Ψ及 HL(θ )

计算阻力系数λ

利用公式 (2-67)计算压力梯度 dp/dz 及压力降Δ P 2

计算该段末端的压力 P 22

| P 22 -P 21|<ε

以 P 22为下段的起点 P 1 =P 22

k≤N

结束

k=k+1

P 22 =P 21

N

N

Y

Y

 
图 1-28 Beggs-Brill 方法按压力增量迭代计算流程框图。 

 

多相垂直管流计算准确程度受多种因素的影响，除了所选用的计算方法之外，关键

是不同压力和温度下的流体性质参数。实际上，需要进行计算的大多数油井都缺乏这方

面的实际资料。目前，虽然有一些计算流体性质参数的相关式可供选用，但在使用中应

根据各油田的高压物性实验资料对所用的计算公式进行检验和必要的修正。另外，计算

中需要给定的原始数据(流体产量及流体地面性质等)也必须准确。 

根据矿场资料进行统计分析，针对具体油田或区块所建立的计算井下压力的经验公
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式的特点是：要求给定的原始数据少，不涉及更多的流体性质参数的计算，使用简便，

往往也比较准确，但局限性很大，有些公式随着油田和油井生产条件的变化，可能失去

意义，而需要修正或建立新的经验公式。另外，用来统计的矿场资料必须准确，或需要

进行一系列专门测试，否则难以保证经验公式的准确性。 

 

附录 A：利用 Beggs-Brill方法计算井筒流体的压力梯度 

 

某不含水自喷井油井产量 50=oq m
3
/d；生产气油比 100=pR m

3
/m

3
；地面脱气原油密度

850=ρo kg/m
3
；天然气相对密度 7.0=γ g ；地面原油粘度 100=µo mPa.s；计算段平均温度 t =40

℃；油管内径 D=62mm；计算段长 100=∆Z m；起始(井口)压力= 4MPa。试计算该段的压降。 

[解]：用压力增量迭代法计算。 

1)确定起始点压力 1P及计算深度增量 Z∆ 和分段数 N： 

            41 =P MPa， Z∆ =100m， N＝1 

2)初设计算段的压力降 设P∆ ，并计算下端压力： 设设 PPP ∆+= 12  

            设P∆ =0.5MPa 

            设设 PPP ∆+= 12 =4+0.5=4.5MPa 

3)计算该段的平均压力 P及平均温度 T ： 

            MPa设 25.42
45.4

2
12 =+=+= PPP  

            ktT o31327340273 =+=+=  

4)计算 P及 T 下的流体性质参数及流动参数： 

由相应关系式计算得： 溶解气油比 33/mm46.23=sR ；原油体积系数 066.1=oB ；天然压

缩因子 899.0=Z ；原油粘度 smPa⋅=µ 47.3 ；天然气粘度 smPa⋅×=µ −21022.1g ；原油表面张力

N/m21083.1 −×=σ ；标准状况下的空气密度 293.1=ρa kg/m
3
。 

①原油密度： 

            
o

gsao
L B

R γρ+ρ=ρ  

              
3kg/m30.817

066.1
7.046.23293.1850

=

××+=  

②天然气密度：  

            
0

0

PTZ
TPag

g
ργ

=ρ  

              3kg/m05.40101.0313899.0
29325.4293.17.0 =

××
×××=  

③气、液的就地流量： 
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/sm33

0

0

1001.1
29325.486400

50)46.23100(899.0313101.0
86400

)(

−×=
××

×−×××=

−=
TP

qRRZTPq osp
g

 

            /sm341017.686400
066.150

86400
−×=×== oo

L
Bqq  

④就地的气体、液体及混合物的表观流速： 

            2m003.0)2
1062(1416.34 2

3
2 =××==

−

DAp π  

            m/s21.0003.0/1017.6/ 4 =×== −
pLsl Aqv  

             m/s
m/s

55.034.021.0
34.0003.0/1001.1/ 3

=+=+=
=×== −

sgslm

pgsg

vvv
Aqv

 

⑤液、气及总的质量流量： 

             kg/s5.01017.630.817 4 =××=ρ= −
LLL qG  

             kg/s04.01001.105.40 3 =××=ρ= −
ggg qG  

             kg/s54.004.050.0 =+=+= gLm GGG  

⑥入口的含液量(无滑脱滞留量)： 

             38.01017.61001.1
1017.6

43

4

=
×+×

×=
+

=
−−

−

gL

L
L qq

qE  

⑦弗鲁德数 FrN ，液体粘度、混合物粘度及表面张力： 

             

smPa

N/m

smPa

⋅=

−××+×=−µ+µ=µ

×=σ=σ

⋅=µ=µ

=
×

==

−

−

33.1

)38.01(1022.138.047.3)1(

1083.1

47.3

50.0062.081.9
55.0

2

2

22

LgLLm

L

L

m
Fr

EE

gD
vN

 

⑧液体速度准数： 

              72.1)1083.181.9
3.817(21.0)( 25.0

2
25.0 =

××
×=

σ
ρ= −gvN L

slvL  

5)确定流型： 

24684.24684.25
2

302.0302.0
1

1001.138.00009252.01052.92
93.23538.0316316

−−−− ×=×=×=
=×==

L

L

EL
EL

 

             41.038.010.010.0 4516.14516.1
3 =×== −−

LEL  

             15.33938.05.05.0 738.6738.6
4 =×== −−

LEL  

因为 4.001.0 <≤ LE  以及 13 LNL Fr << ， 故流型为间歇流。 

6)根据流型计算 ψ),0(LH 及 )(θLH ： 
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由于流型为间歇流， 查表 1-5 和表 1-6，得  

             0.0978=g-0.4473,=f0.305,=e
2.96=d0.0173,=c0.5351,=b0.845,=a

 

            0.510.50
0.380.845

N
aE(0)H 0.0173

0.5351

C
Fr

b
L

L =×==  

               
0.30

](0.50)(1.72))[2.96(0.38ln0.38)(1
])(N)(N)[d(Eln)E(1C

0.09780.44730.305

g
Fr

f
vL

e
LL

=
−=
−=

−  

对于倾斜管， o45=θ ，则： 

             
20.1)458.1(sin3

1)458.1sin(30.01

)8.1(sin3
1)8.1sin(1

3

3

=



 ××+=





 θ−θ+=ψ

－

C
 

             ( ) ( ) 61.020.151.00 =×=ψ=θ LL HH  

7)计算阻力系数 λ： 

              02.161.0
38.0

)]([ 22 ==
θ

=
L

L

H
Ey  

        

91.1
))02.1(01853.0))02.1(8725.0)02.1182.305230

)021
)(01853.0)(8725.0182.305230

42

42

=
+−+

=

+−+=

(ln(ln(ln.-
.(ln

ylnylnyln.-
ylnS

 

            

037.0033.0
033.0)35.8624(

5.00056.0)(
5.00056.0

35.8624
)38.01(101022.138.01047.3
)38.01(05.4038.03.817[55.0062.0

)1(
)]1([

12.0

32.032.0
Re

323

Re

==λ′=λ

=+=
′

+=λ′

=
−×××+××
−×+×××=

−µ+µ
−ρ+ρ

=′

−−−

ee
N

EE
EEDvN

s

LgLL

LgLLm

 

8)利用公式(1-69)计算压力梯度 dZ
dp
及压力降 计P∆ ： 

MPa/m3

6
6

106.3
10)1025.4/(}34.055.0)]61.01(05.4061.03.817{[1

003.0062.02
55.054.0037.045sin81.9)]61.01(05.4061.03.817[

/})]1({[1
2sin)]1([

−

−

×=

××××−×+×−
××

××+°××−×+×
=

−ρ+ρ−

λ+θ−ρ+ρ
=− PvvHH

DA
vGgHH

dz
dp

sgmLgLL

p

mm
LgLL

 

故 

      MPa36.0100106.3 3 =××=∆×=∆ −Zdz
dPP计  

9)计算该段未端的压力 计2P ： 

MPa36.436.0412 =+=∆+= 计计 PPP  
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10)比较压力增量的假设值与计算值 设计 22 PP − ，取 MPa02.0=ε ： 

ε>=−=− 14.05.436.422 计设 PP  

故需将 12 PP =计 作为新的假设值 设P∆ ，从第 2)步开始计算，直到满足需求后以上

段的末端压力作为下段的起点压力再开始计算第下一段。  
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