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CAPITULO |

INTRODUCC!I ON



La destilacidn del petrdleo crudo, el cual es uno de los prin=
cipales energéticoé hoy en dfa, se lléva a cabo generalmente,
en dos etapas, la primera es la destilacidon . primaria o at=-
mosférica en la cual se separan las fracciones ligeras del cryu
" do como son la Nafta ligera, Nafta pesada, Diesel, Gasoleo li=

gero, Gasoleo pesado y el Residuo primario,

En la segunda etapa, 1lamada destilacion al vacio, se procesa
el residuo primario con el objeto de aprovechar productos que
se utilizaran como alimentacidn a las plantas de desintegracidn
catalfﬁica, produciendo ademas, residuo de vacio que se puede

utilizar para producir asfaltos, coque o combus toleo,

En la Fig. 1.1 se presenta un diagrama de f]uj6 tfpico de una
unidad de destilacion combinada atmosférica=vacio en el que se

observan los diferentes productos extraidos,

En la seccidn de destilacién al vacfo se encuentra la 1fnea de
transferencia, cuyo objeto es transportar el residuo atmosféri
co precalentado desde el horno hasta la torre de destilacidn -
al vacfo &n general, 1fneas de transferencia se les lléma a =
las que ébmunicanal horno con la torre de destilacidn), EI di
sefio de dicha 1fnea preseﬁté varios problemas debido a las carag
terfsticas de el flujo que se presenta en su interior, llamado
flujo a dos fases y las implicaciones de el disefio de la Ifnea
en la operacion del sistem; global de destilacidn al vacio son

lo suficientemente importantes como para requerir un estudio =

especifico, que es el objetivo de este trabajo,

—_ 2 -
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CAPITULO I

GENERALIDADES



En la situacion mundial actual, el incremento del consumo de los
productos derivados del petrdieo, ocasiona una merma creciente
en las reservas de esta materia prima, fuente Unica de productos
que solo del petrdleo se.pueden obtener a un costo razonable, =
como son el gas licuado, gasolina, destilados intermedios y pro=
ductos petroquimicos, por 1o que cada vez se hace mas necesario
un aprovechamiento integral lo mas eficiente posible de todas las

posibilidades de procesamiento del crudo,

Los avances tecnoldgicos recientes hacen economicamente atractivo
el uso del residuo de vac{o como materia prima para productos pe

troguimicos.

. Alin cuando el uso de el gasoleo de vacfo como materia prima. para
1a produccion de etileno no es una novedad, la tecnologfa mis re
ciente tiene un impacto significativo en la econom{a de la pro=

duccion de etileno a partir-del gaso]eol.

También existen otros procesos para convertir el residuo de va-
cfo en productos apropiados para la produccidn de etileno; tales

como Jla desulfurizaqién o el proceso LC=Fining.

Observando las proyecciones del consumo de productos betroqufmi-
cos en México, para la proxima década (entre los que se encuentra
el etileno, propiienc, butadieno y aro&aticos) se pudo estfmar -
un incremento en general de 360% en los requerimientos de dichos

productos, 1o que nos lleva a recomendar la evaluacion de todas

las alternativas posibles de reduccion en el costo de elaboracidn



de dichos productos tomando en cuenta el aprovechamiento de los

productos de la destilacién al vacio.

La relacién directa de estas ideas con el objeto de esta tésis

se refleja en la necesidad de que la operacion del sistema horno-
linea-torre sea lo mas eficiente posible para obtener un rendimien
to méximo cuantificado en la cantidad y calidad de los productos de
la destilaci6n, para lo cual se requiere un estudio profundo de las

variables que lo afectan.

En términos generales, se puede decir h6-v que los petréleos cru-

dos son mezclas de parafinas, isoparafinas, naftenos e hidrocarbu-~
-ros arométicos por lo que cada fraccioén del petréleo, esta formada
por mezclas de hidrocarburos y las propiedades fisicas de cada una

serdn una funcion de los hidrocarburos que contienen.

El efecto de la temperatura y la presion, sobre las propiedades fi-
sicas y quimicas de cada fraccién del petréleo, es un factor muy im
portante en los procesos de refinaci6n. En el caso especifico del -
residuo primario, el efecto de la temperatura y la presién es bas--
tante importante, ya que esta fraccién del petréieo, tiene la ca--

racteristica de estar constitufda por hidrocarburos cuyos pesos mo-
leculares son elevados asfi como también sus temperaturas de ebulli-
ci6n, las cuales a la presion atmosférica son mayores que su tempe -
ratura de descomposicidn, siendo esta la razén fundamental por lo

que la destilacion al vacio del residuo primario se lleva a cabo a

presiones subatmosféricas, impidiendo de esa manera surdescomposi-

cién térmica.



A las condiciones de presién de vacfo existentes el residuo atmosfé
rico se empieza a vaporizar desde antes de salir del horno, formén-
dose una mezcla a dos fases que es la que fluird por la lfnea de -

transferencia hasta la torre de vacio.

La aplicacién de correlaciones para flujo a dos fases vapor-liquido

a tuberfa de proceso es arbitraria.

Los exper.imentos, generalmente se hacen con piezas de didmetro pe
quefio, rectas y relativamente cortas de tuberfa horizontal o verti-
cal. Bajo condiciones de laboratorio, los patrones de flujo a dos
fases se mantienen constantes y las condiciones de flujo consisten-
tes. Sin embargo, la mayoria de las tuberfas de proceso, probable-
mente tienen patrones de flujo cambiantes en diversos segmentos de
la 1inea debido a las configuraciones tridimensionales de tuberfa
en las cuales uno encuentra tramos horizontales y verticales, cam-
bios de elevacién, conexiones en ramales, cabezales de distribu--
cibén, accesorios, reducciones y otras restricciones por Iq que se
pueden espera} desviaciones medibles en la prediccién de la pérdida

por friccion, comparada con los valores medidos realmente

De esta manera, en este trabajo se deberd@n analizar los principales
esquemas de predicci6n de los diferentes parametros relacionados con
el flujo a dos fases y particularmente con la lfnea de transferencia,
debiendo obtener conclusiones précticas respecto a la secuencia de - ~
célculo més apropiada para el disefio de dicha linea. Y, en lo posible

tratar de justificar su eleccién...



en base a datos reales de operacidn,

REFERENCIA BiBLIOGRAFICA, CAPITULO 11,

1.- Nahas, R.S. y Solomon, S.h., "Residua processing can be
key to petrochemical schemes!', 0i1 & Gas Journal, Abril

9, 1979, p.153.



CAPITULO 111, DESCRIPCION DE LAS INTERACCIONES EN EL SISTEMA

a)

b)

c)

d)

HORNO~LINEA-TORRE,

INTRODUCCION.

COMPORTAMIENTO DEL SISTEMA EN FUNCION DE LAS

DIVERSAS VARTABLES DE OPERACION,
OPTIMI ZACION DE LA ALlHENTACION.

ANALISIS DE LAS POSiBILIDADES DE OPT{MIZACION

DEL SISTEMA,



a)

INTRODUCCION.

En este capitulo, se analizan las interrelaciones entre los tres
componentes mds importantes de la planta de destilacién al vacfo
desde diversos puntos de vista con el objeto de esclarecer los -

efectos de diversas variables de operacién en-e} sistema total.

En general, el disefio de la linea de transferencia debe conside-
rarse como un sistema global que incliuye al calentador y a la to

rre de destilacioén:

El objetivo de la pianta de vacio es la separacién de los diver-
s0s cémponentes de los residuos primarios para producir una car-
ga que se procesard por desintegracién catalfitica o térmica. Des
pués de precalentar la carga por intercambio de calor con las -
corrientes de producto, se calienta en el horné. De ahf, se en-

via por medio de una 1fnea de transferencia a la torre de desti-
lacién al vacio. El1 vacio en la torre se mantiene por medio de

un sistema de eyectores (ver figura 1.1),

Dentro de las iimitaciones de este diagrama de flujo, los produc
tos deseados se pueden obtener por diversas combinaciones de pre
siones y temperaturas de proceso y diversos tipos de hornos y to
rres I7VI

Por ejemplo, dos casos similares en flujo total, pueden requerir
presiones de salida del horno enteramente diferentes para el di-

seﬁoréptimo de. 1a planta.



b)

El uso de una secuencia estandard de presiones y temperaturas o un
disefio estandarizado del horno no es seguro econdémicamente y puede

llevar a problemas de separacién insolubles.

Comportamiento del sistema en funcién de las diversas variables de

operacioén.

Para las operaciones de vacfo parece obvio el tener que prever la
abosorcién de una cafda de presién considerable entre el punto de

alimentacién liquida y la torre de destilacién.

El 1imite mas bajo de presién que se puede obtener en la torre de

destilacion, depende del método usado para mantener el vacfo, la -
presion de vapor de los gas6leos por condensar y la cantidad de ga
ses incondensables desprendidos del lfquido o producidos por degra

dacién en el proceso.

Para suministrar las altas temperaturas deseadas, se requiere una
adicion de calor considerable. Las velocidades y el tamafio de los
tubos en el horno debeq ser tales que produzcan_el aumento de tem-
peratura deseado en un volumen total tan pequeiio como sea posible.
Al mismo tiempo, gradientes altos de temperatura entre la pared -
del tubo y el flufdo pueden ocasionar temperaturas excesivas en -
partes dél flufdo cerca de las paredes del tubo; por lo tanto, las
velocidades deben tener la magnitud adecuada para minimizar estos

gradientes, al menos en el extremo de alta temperatura del horno.

Se acostumbra fijar alguna temperatura permisible méxima y un flux



méximo para un disefio dado; tomando en cuenta las veiocidades o
el tiempo de residencia. Esto puede conducir algunas veces, a -
una seleccién que no sea econémica entre dos alternativas de dise
fio dadas, aunque la complejidad del problema completo puede reque

rir que algunas variables esten fijas,

Al salir~del horno, el proceso es esencialmente adiabdtico. Una

cafda de presién corriente abajo del horno, a condicién de ental-
pia constante, ocasionard un enfriamiento considerable como resul
tado del calor latente requerido para que se produzca una vapori-

zacion adicional.

Otra caracteristica de las relaciones de la variacion de temperatu
ra por unidad de tiempo, puede ser el efecto de la produccién de'gas
absorbide, Si se incrementa la temperatura para aumentar el grado

de flasheo puede ocasionarse el desprendimiento de una cant idad muy
grande de gas. Como resﬁltado, el .sistema de eyectores se puede so
brecargar, incrementando 1a presién en la torre y-reduciendo final-~

mente la cantidad de flasheo.

Las limitaciones fisicas del equipo frecuentemente son de gran im-
portancia en la destilacién al vacfo. Aunque hay un I1imite infe=
rior para la presi6n de flasheo dictado por el disefio de 195 eyecto
res, el tamafio de equipo requerido para impedir la dispersion exce-
siva del liquido en el vapor puede originar en realidad que la ope-
racién se Ileve a cabo a una presion de flasheo considerablemente
més alta. Se puede obtener una idea de este efecto estudiando las

1fneas de volumen especifico en la carta termodindmica.



Para un flujo masico dado, el flujo volumétrico es proporcional al
volumen espec{fico, de maneralque una duplicacion del volumen espg
cifico probablemente requerirfa una duplicacion del area de flujo,
Aln cuando este incremento en el tamafio del equipo pueda estar jus
tificado por el alto grado de flasheo, cada caso requiere una eva-

' -] -
luacion economica.

Un aumento en la temperatura o una disminucion de la presion produ
ce una volatilizacion extra, Esta, en consecuencia, incrementa la
concentracion de equilibrio de Tos componentes en el vapor, Gene=
ralmente, se desea obtener la maxima cantidad de vapor a una presidn
y-temperatura daﬂas. Para obtener esto, se debe suministrar un -
buen contacto entre el 1{quido restante y el vapor desprendido en
las etapas iniciales de la vaporizacion de manera que, algo del mg
terial pesado se puede agotar de el 1{quido por medio del vapor, =
Por lo tanto, una dispersidn fina inmediatamente corriente arriba de
la torre tiene ventajas en el rendimiento total, a pesar de las =

dificul tades resultantes con la separacidon del 1{quido arrastrado.

La falta de una transferencia de masa eficiente en el horno puede
ocasionar una concentracidn anormal de componentes pesados en el =
1fquido en contacto con la pared. Como esta es también 1a regidn
de la temperatura mas alta, estos componentes pesados, que son fre
cuentemente los. mas susceptibles de degradacion estan sujetos a =
las condiciones mas extremas. Ademds, la concentracidn de compo=-
nentes pesados probablemente produzca viscosidades altas, incremegl

tando as{ su tiempo de residencia.

—_—13 —



En resumen, se puede establecer que las altas velocidades en el
horno y las 1{neas de transferencia son deseables por las siguiepn
, .
tes razones: sSe requieren menores tamafios de equipo, permiten
. 2 . . -
gradientes de temperatura mas favorables en el horno, minimizan-
do asf{ el dafio a 10s materiales sensibles al calor y, finalmen=

te, crean gotas de 1{quido finamente divididas en el gas, promo=

viendo el contacto entre el vapor y el.1{quido.

Sin embargo, existen algunos inconvenientes, ya que estas veloci
dades altas pueden incrementar la erosion y la corrosién y lo =
mas importante es que pueden producir gotas tan pequefias que no
se puedan separar facilmente sin un gran costo en equipo y una =

posible reduccidn en la produccion.

El problema al disefiar un sistema de destilacion al vacfo es 1lg

gar a la combinacidn optima de todos los factores precedentes,

Las condiciones de flujo en los tubos del horno y las 1{neas de
transferencia't{enen un efecto decisivo en la facilidad de la sg
paracidn del 1{quido arrastrado y la transferencia de masa a po-
siciones corriente abajo. Esto se debe a la importancia de las
condiciones de flujo para determinar el grado inicial de fracciong
miento del I1fquido y su subsecuente coalescencia y redispersion,
Como una introduccidn a este problema, se pueden considerar los
tipos de flujo a dos fases que han sido descritos por diversos ip

vestigadores y los cuales se analizan en el inciso 4.C,

Utilizando un mapa de patrones de flujo se puede obtener una indji
cacion de los tipos de fiujo que se pueden esperar en diversas pg

siciones en los tubos del horno y en las 1frneas de transferencia,

— 14 —



A la entrada del horno, el liquido fluye como una sola fase. Des
pués, al comenzar la vaporizacion, las velocidades generalmente
son bajas y ocurre flujo estratificado, Esto ha sido demostrado
por diversos modelos de prueba y también por estudios de patrones
de corrosion en tubos de hornos]-VI. Puede ser aconsejable cono-
cer en que longitud persiste el flujo estratificado de manera que
se puedan evaluar apropliadamente sus efectos en el incremento de

corrosién, distribucién desigual del 1fquido en tuberfas parale-

Jas y en un mayor tiempo de residencia del 1{quido.

Cerca de la salida del horno, las velocidades son mas élta;, debi-
do a que se ha gasificédo mas material. Como resultado de esta ve
locidad alta, el gradiente de presién es alto y consecuentemente la
vaporizacion se acelera. Generalmente, se hacen intentos para map
tener esta velocidad baja incrementando el adrea de flujo cerca de
la salida del horno, pero es impractico operar a menos de 100 a -
L0o pies/seg. Asf; generalmente se establece flujo disperso a ~>
cierta distancia de la salida. Las l1{neas de transférencia puedén
6perar a una velocidad mas baja cuidando de evitar un arrastre y
distribucion del 1fquido en el vapor excesivos por las altas velg
cidades encontradas en flujo disperso, que tiene la ventaja de re
ducir el tiempo de residencia del 1fquido en los tubos del horno.
La dispersion fina resultante de tener una alta velocidad en la -
salida del horno se puede tolerarrsi se utili;a una longitud sufji
ciente de Ifnea de transferencia con velocidad baja para-la coaleg
cencia de las gotas pequefias y su redispersién a un taﬁaﬁo mayor

de equilibrio de 1a gota. Para tener idea de la longitud de equi

— i5 —




librio usada para aicanzar un nuevo estado de equilibrio, Alexander
y Coldren1 encontraron que se requieren de 50 a 100 diametros de tu
berfa para que se deposite en las paredes de la tuberfa del 90 al
98% del 11quido disperso; tomando este valor con las reservas del

caso.,

Por todo lo anteriormente expuesto, seria recomendable realizar al-
gunos experimentos con el objeto de encontrar un disefio que absorba
una cafda de presidén grande y que al mismo tiempo impidiese la ato-
mizacion excesiva. Esto permitiria el uso de tubos pequefios en el

horno, 1fTneas de transfer cortas y menores presiones en la torre.

Dependiendo del diametro analizado, existe una velocidad 1imite en
el flujo por las lineas de transferencia )}lamada velocidad critica

(1a cual se analizara en el inciso 6.C).

Al aproximarse a esta velocidad critica, se produce un desequilibrio
ya que la veIoci&ad de cambio de 1la caida de presion se vuelve ex-
tremadamente alta. Por analogfa con flujo compresible a una fase,
los intentos para exceder esta velocidad critica producen pseudoex-
pansién y ondas de choque a la salida del tubo. Esto requerirfa -
una velocidad de transferencia de masa infinita para mantener el -
equilibrio, ]o cual obviamente es fmposible. Para promover el equi-
librio de transferencia dermasa, es déseable disefiar 1ineas de - -
transferencia de manera que las velocidades de flujo no excedan a

la critica.

Al tener deslizamiento entre las fases y desequilibrio, la velocidad



c)

aclstica aumenta, ain cuando eventualmente decrece si ocurre su

ficiente deslizamiento (diferencia de velocidades entre el gas

y el 1fquido), E1 valor maximo ocurre sin existir flasheo, se=

Vi

gin Hughes et al]- , cuando h velocidad critica para el gas Gnl

camente es la velocidad aclstica normal del gas,

Debe notarse que la velocidad acdstica en vapores de hidrocarby
ros pesados, aln a las temperaturas altas de flash generalmente,
empleadas es relativamente baja, 300 a 500 pies/seg., debido a.
su alto peso molecular. Cualquier intento por exceder 1a velo=
cidad aclstica incrementando la presion de la bomba que alimenta
al horno incrementa la presion y la densidad en el sistema arri

ba de la seccidn critica,

La cafda de presidn en exceso se disipa en expansidn y ondas de
choque corriente abajo de la seccidon crftica. La atomiiaciéq in
tensa sufrida por las gotas al pasar a través de ondas de choque
sugiere que es deseable evitar este tipo de perturbaciones. Como
un comentario adicional, los operadores recomiendan mantener la
alimentacién a la torre debajo de la velocidad critica para evi
tar un arrastre de residuo por los gasoleos que serviran como ;
carga a FCC (cracking catalftico)’. Ademas.de la cafda de pre=~
sién ocasionada por la friccidn en 1a pared, se deben evaluar =

lTos efectos de laaceleracion 'y las cafdas de presidn en acceso-

rios yen expansiones y contracciones,

Optimizacion de Ta Alimentacidn.

La alimentacidn a una columna de destilacidn puede variar de 1{
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quido subenfriado a vapor sobrecalentado., La condicidn térmica

de 1la alimentacidn es un parémétro importante en el disefio de una
columna de destilacion debido a que los cambios en su condicion =
pueden afectar a los costos de inversion y de operacién para un =

sistema dadoz.

En seguida se discute como los costos de operacidn pueden cambiar
significativamente con cambios en la condicidn de la alimentacidn
indicando que, en la optimizacidn del disefio de un sistema de deg

tilacidn, no se puede ignorar la condicidn de la alimentacion.

La alimentacion a una columna de destilacidn puede proceder de va

rios tipos de equipo de procesamiento, tales como otra coiumna de

destilacidn, un intercambiador de éalor o un reactor. Un ejemplo

de como se puede modificar facilmente la condicion de la alimenta

cidn ocurre cuando la corriente de alimentacion viene de el conden
sador del domo de una columna de destilacion precedente, Puede =

ser Gnicamente'vapor (si se puede presionar dentro de la siguien=

te columna) o Gnicamente 1fquido, En otros éasos, se puede reque
rir un intercambiador de calor adicional ya sea para calentar o

enfriar la corriente de alimentacidn. Estas limitaciones no pue=

den ser ignoradas en el disefio de un sistema de destilacidn.

Se puede usar agua de enfriamiento, vapor y otras fuentes de ca=
lor diversas para medificar la condicion de la alimentacién. S§i
se usa vapor, debe estar a una presion menor y por lo tanto, a =

menor costo que el usado en el rehervidor de la columna.



La fuente ideal de calentamiento 0 enfriamiento es el intercambio

directo o indirecto con otra corriente de proceso.

Considerese una columna de destilacion ;fpica que produce el 80%
de 1a alimentacion como el producto del domo. Se analizaron2 Tos
cambios en las cargas térmicas del condensador y rehervidor al ir
variando la vaporizacién de la alimentacidn. La carga térmica dd
condensador cambia moderadamente. mientras que la carga térmica =
del rehervidor disminuye a menos de la mitad al cambiar la alimep
tacidn de 1{quido saturado a vapor saturado. Para una torre con=
densada con agua de gnfriamfento Y reherv{da con vapor de 50 psig.
los costos.de servicios son 37% mas bajos que para !a alimentacidn
consistente en'vapor. Por 1o tanto, si la alimentacidn a la co=
lumna proviene del domo de una torre precedente, definitivamente

debe ser enviada como puro vapor, si es posible,

Bajo otras circunstancias, como cuando se dispone de la alimenta~
cion como un 1{quido,se debe llevar a cabo el analfsis econdmico
apropiado para justificar gastos adicionales de capital. Cuando
se dispone de una fuente de calor tal como una corriente de procg
so que debe ser enfriada generalmente es econdmicamente justifica
ble vaporizqr, al menos parcialmente, una alimentacion 1{quida en

sistemas tales como los considerados,

Si la columna-de fraccionamiento separa solamente el 20% de la alj
mentacion en el producto del domo, entonces se tiene una situacidn
totalmente diferente. Ahora, la carga térmica del rehervidor es =

casi constante, mientras que la carga térmica del condensador se =
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d)

duplica al cambiar la alimentacion de 1fquido a vapor, Para una
torre condensada con agua de enfriamiento, el costo anual neto se
a a2 - 0 . ” . . .
minimiza cuando la alimentacion es casi vapor, Si se dispone de
la corriente como un 1fquido, el costo de calentamiento no se jus
tifica. El ahorro entre 0 y 40% de vaporizacion no es suficiente
para justificar el costo de el calentador de la alimentacion. Si
se dispone de la corriente como vapor y se puede condensar con =

agua de'enfriamiento, no debe considerarse el calentamiento,

El costo de la superficie de intercambio, as{ como el del agua de

enfriamiento, excede cualquier ahorro en que se pueda incurrir.

Sin embargo, si la torre tiene un condensador refrigerado, el al=
. . - - .

to costo de la refrigeracion, relativo al agua de enfriamiento, =

afecta grandemente la comparacion econdmica. Aumentar la carga =

térmica por condensar, afecta significativamente el costo de ope=

racion a una extension tal que se justifica condensar la alimenta

' 3 . - - . . .
cion en un intercambiador adicional con agua de enfriamiento, si

todo esto es posible.

Se puedenconsiderar muchas variantes, por 1o que es dificil hacer
. s - ' - . -:-‘ N -
cualquier generalizacion respecto a la optimizacion de la condi=
. . . ? - . - . .
cidn de la alimentacion. Cualquier caso debe analizarse parti-

cularmente.
Analisis de las posibilidades de optimizacidn del sistema,

. 2=y
En 1976, aparecid un artfculo en el cual se proponfa la optimi,

zacion del sistema horno=l{nea-torre en base a la presion de sali

da del horno, parémetro que, segﬁn los autores, era el mas conve=
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niente tanto econdmica como termodinamicamente, basandose en el
hecho dé que la relacion optima entre el flux del calentador y =
la vaporizacién requerida fijarfan dicha presion de salida, El
desarrollo presentado }lega a la conclusidn de que una grafica -
de costos contra presion de salida del horno (siendo 1os costos
involucrados el de la 1fnea de transfer y el del horno de vacfo),
nos permitirfa obtener la presidn de descarga dptima del horno,
La grafica propuesta (la cual es totalmente cualitativa, por lo
que no se pueden apreciar los rangos de las variables manejadas),
se presenta en la Fig. 3.1 y en ella se observa una disminucidn
del costo de la 1fnea de transfe; al aumentar la presidn de sali
da debido a la.disminucion en-diametro obtenida al tener una ma=-
- yor presion disponible. Sin embargo, al observar la curva de cos
to del horno de vac{o se pudo apreciar una inclinacion muy eleva
da, la cual nos indicarfa una dependencia muy fuerte de este cogs
to respecto a la presion de salida del horno, lo cual tiene algy

nas objeciones por las siguientes razones:

i) Se investigd con especialistas en disefio de hornos cual po=
drfa ser el efecto cualitativo de la presidn de descarga en
el costo del horno sacando eén conclusidn que la curva proba
ble de Ffuncionalidad tendrfa una pendiente muy pequefia en‘e]
mejor de los casos, siendo probablemente constante o decre~
ciente, ya que si aumentamos la presidn, disminuiremos la -
vaporizacion y serfa menor el irea requerida para transmitir

la misma carga térmica, reduciendo el costo del horno, La
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Costos

CTS

Costos Totales del siste-
ma Horno de Vaci{o L{nea
Iransfer

Costo de Costo,
la 1fnea de del Horno
transfer

> Probable comportamiento
real del costo del Hor=

no de Vacio

Presion de Descarga del Horno
‘de Vacio

FIGURA 3.1 REPRESENTACION GRAFICA
DEL PROCESO DE OPTIMIZACION DEL SiS-
TEMA HORNO DE VACIO~LINEA DE TRANS=-
FERENCIA EN LA SECCION DE VACI0 DE
UNA PLANTA DE DESTILACION, SEGUN =
ANAYA Y TORRES 2=V



curva probable real se presenta en la Fig. 3.1.

En realidad, es muy diffcil fijar la presidn de salida del
horno en base a la cafda de presidn en la 1fnea de trans~

fer, debido a la incertidumbre en la exactitud de los méto
dos de calculo de la cafda de presidn en dos fases, por lo
que generalmente, se fija como limitacion una temperatura

(én equilibrio con la presion de salida) que no ocasione =
una degradacidén térmica de la carga dependiendo de sus prg

piedades de equilibrio particulares.

E1 método normal de dimensionamiento del sistema es como =

-
-
~—r

sigue: Se especifican las temperaturas de entrada y de sa

lida del horno, el flujo, ia carga térmica y la presion de

entrada y salida del horno, siendo el % de vaporizacién =

una consecuencia de las condiciones de salida. La I{nea =

de transferencia se dimensiona independientemente del horno

cuando se tienen condiciones iniciales y f{nalesvdel recorrido y la
torre se dimensiona para condiciones fijas de la alimenta=

.’
clon,

Como se pﬁeﬁe observar, en ningln momento se realiza un analisis
global del efecto de las diversas variables en el sistema. Sin
embargo, el punto importante es que el % de vaporizacidn de nin=
guna manera fija Ta presidn de salida del horno para efectos de
disefio, 1o cual nos limita la funcionalidad de la relacion desa=
rrollada en (2-=V) para la presidn de salida en relacion con el
flux de ca]o;. En realidad la variable que mas influye en el =

X
drea del horno y por lo tanto, en su costo es la carga térmica.
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Si combinamos la discusion anterior con 10s conceptos presentados
en el inciso i, concluiremos que no es aceptable la optimizacion

del sistema en base a la presion de salida del horno ya que el =
rango tan pequefio de presion posible (140-250 mmHg) no influye -
apreciablemente en el costo global dei horno, Sin embargo, alin =

- rd = . .
cuando no es la practica comin, serfa deseable incluir la simula~-

cidn de la 1fnea de transferencia en el disefio del horno, ya que
estan fntimémewe relacionados desde el punto de viéta de operacion;
ademas, cualquier cambio en esta relacidn influye en el funciona~
miento de la torre, por lo que sera necesario un analisis mas prg
fundo de las variables que realmente pesan en los costos totales

del sistema para aumentar su eficliencia economica y operacional.
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Una Introduccion al Flujo a Dos Fases.|fquido - Vapor

El fendmeno de flujo a dos fases, se presenta cuando por un mismo

conducto fluyen simul tancamente una fase lfquida y una gaseosa.

Existe una interfase 1{quido=gas, asociada con el flujo simultaneo

de las dos fases. Interfase que requiere energfa para su formacion;
asf{ como para su crecimiento en términos del area total de superfi-
cie y para su movimientc, La determinacion del régimen de flujo es,

de hecho, un estudio del comportamiento de la interfase.

As{, la base de todos los problemas de flujo a dos fases, es el en=
tendimiento de los fendmenos en la interfase: pérdida de presion, =

regimenes de flujo, .transferencia de calor y masa.

No debe esperarse en un futuro inmediato un entendimiento total de
este fendmeno tal, que se puedan realizar predicciones del comporta

miento de la interfase bajo todas las .condiciones posibles,

Por otro tado, un fendmeno muy interesante asociado con el flujo a
dos fases, es que todas las propiedades de transporte (velocidad, =
transferencia de calor, transferencia de masa), se aceleran y son =

mayores delo que serfan en un sistema semejante a una fasel,

Uno de los primeros intentos para explicar las altas velocidades ep
contradas, fue la 1lamada teorfa de los volumenes competitivos', =
que compara la velocidad que tendrfa una fase si Gnicamente ella =
ocupara el conducto, con la velocidad experimentada en flujo a dos

fases. Asf, se dijo que las dos fases "compet{an'' por el area sec



cional disponible.

Sin embargo, esta teorfa simplista de ninguna manera explicaba las
cafdas de presién substancialmente mayores (de 10 a 100 veces), ob
tenidas en flujo a dos fases. La razdén es que existen fenémenos a-
dicionales que causan péfdidas de energfa, ademds de la aceleracién

y viscosidad, uno de los cuales es la interfase por ejemplo.

Mientras que para la mayorifa de las ecuaciones de disefio, el flu-

jo a dos fases se supone a régimen permanente, en realidad, este

tipo de flujo es inherentemente inestable?.

Una tuberfa larga, atn con condiciones de operacién constantes y
sin fluctuaciones en las composiciones de alimentaci6n o en el -
flujo, puede tdmarse semanas para alcanzar un estado estable{ Sin
embargo, la suposicion de estado estacionario, puede ser muy Gtil,

no olvidando que es una suposicioén.

Por Gltimo, es conveniente enunciar cuales son algunos de los sis

temas mas comunes en flujo a dos fases:

Agua-aire, agua-vapor de agua, crudo-gas (hidrocarburos ligeros
procedentes de torres de perforacién), gas-condensado (producido
pof condensacion retr6grada en gasoductos) y diversas fracciones
de crudo en equilibrio con su vapor (crudos, residuos, reformados,

etc.).

Filosoffa de basqueda y Seleccién de Informacién

En este inciso, se describirdn los patrones de basqueda de informa

cién y la seleccion de los métodos més confiables, tomando como base
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criterios generalizados en la investigacidn que normalmente se -

realiza en el campo del flujo a dos fases.

Actualmente existen mas de 35 correlaciones publicadas para cal-
cular la cafda de presion en dos fases y, con pocas excepciones,
adolecen de falta de generalidad. Cada una reproduce muy bien -
los datos usados para su desarrollo pero, frecuentemente no tie=
nen significado los resultados que genera cuando se aplica a si-
tuaciones ffsicas fuera del rango de experimentacion, La imposi
bilidad para extrapolar, puede ser bastante frustrante si no se =

encuentra ninguna correlacion que cubra el rango de disefio.

Extender una correlacion de flujo a diametros de tuberfa mayores
o menores y longitudes de tuber{a diferentes, no es mas que un =

problema de escalamiento3.

El objetivo principal de la blsqueda bibliografica, consistio en
concentrar la mayor cantidad p;sible de informacion respecto a -
métodos de calculo de patron de flﬁjo y cafda de presidn en dos
fases, tanto horizontales como verticales, as{ como métodos de =
cdlculo de holdup, factor de friccidn y flujo crftico; También
se buscaron secuencias generales de calculo, o sea, métodos que
conjhntan diversas opciones de patrén, cafda de presion, holdup,

factor de friccion y flujo critico,

La base de seleccidon inicial entre todos los métodos localizados

consistio en:

a) Trabajos realizados ex=profeso para comparar varios métodos.
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b) Criterios expresados en tésis doctorales.

¢} Criterios generales de estudios con cierto prestigio en este )

campo,
d) Discriminacidn y evaluacion personal,

A continuacion, se presenta una lista de todos los métodos localj
zados para las diversas opciones en la secuencia de calculo; asf
como, los principales trabajos de comparacion que sirvieron como

P , .
guia en la seleccion.
A) Patron de flujo horizontal:

a) Mapa de Alvesh

b) Mapa de Huntington® et al

c) Mapa de Bergelin y Gazley®

d) Mapa de Kosterin’

e) Mapa de Johnson y Abou~SabeB
f)  Mapa de Krasiakova®

g) Mapa de Baker!0

h)  Mapa de Hoogendoom!!

1)  Mapa de Govier y Omer!2
i) Mapa de Eaton et 3113

K)  Mapa de Al-Sheikh et all®
1) Mapa de Govier y Aziz!®
m) Mapa de Knowles!®

1
n) Mapa de Mandhane et al 7

o) Método de Taitel y Dukler!8
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A1)

B)

Estudios usados para comparacion:

38

a) Richardson
b) Mandhane et a1l7

c) Taitel y Dukler!®

Patron de Flujo Vertical:

a) Shaw!9

b) Carter y Huntington 20
¢) Nicklin y Davidson 2!
d) Kosteri.n7

e) Kozlpv22

f) Galegar, Stoval y Huntington23
g) Brown, Sullivan vy Govier2h

h) Govier25

i)‘ Govier, Radford y Dunn26

j) Govier y ShortZ7

K) Griffith y Wallis28

1) Ros29

m) Nichols30

n) Bryant 3!

o) Chien e Ibele32

p) Orkiszewski33

q) Oshinowo 34

r) Golan y Stenning35

36

s) Aziz, Fogarasi y Govier

t) Gould, Tek y Katz3/



B.1)

C)

c.1)

D)

b) Hoogendoorn

Estudios usados para comparacidn:

a) Oshinowo3?

b) Golan y Stenning35
Holdup :

a) Lockhart y Martinelli39
Lo

c) Eaton et all3

d) Hughmarkul

e) Guzhov et al#2

) Chawlal*3
@) Beggs y Brill-dh4
h) Dukler’
i) scott*®

j) Agrawal et a1¥?

k) Hughmark‘*8

1) Le.vyl’9

m) = Nguyen y Spedding50
151
52

n) Bonnecaze et a

o) Hagedorn y Brown
Estudios usados para comparacion:

a) Mandhane et al®?3
b) Dukler et a154

c) DeGance y Atherton38

Factor de friccion a dos fases:
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al Huey y Bryant55

b) Dukler et a156

c) Beattied/

d) Kopajinsky y Bryant58

e) _Beattie59
E) Cafda de presion horizontal :

a) Lockhart y Martinelli>”

b) Bankoffo®

c) Bakersl

. 62
d) Chenoweth y Martin
e) Yagi63

f) Dukler et a1t
g) Eaton et atl3

h) Gregory et a1

E.1) Estudios usados para comparacion:

a) Dukler et al5h
b) Mandhane et aibs

c) DeGance y Atherton2:66

F)  Cafda de presidn vertical:
a) Orkis;ewski33

b) Poettmann y Carpenter67

c) Baxendell y Thomas®®

d) Fancher y Brown®®
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C.

e) Duns y Ros’?

f) Hagedorn y Brown>2

36

g) Aziz, Fogarasi y Govier

h) Chierici, Ciucci y Sclocchi’!

i) Gould, Tek y Katz3/
F.]1) Estudios usados para comparacion:

a) Lawson y Bri1’?

b) Gould, Tek y Katz3/

c) DeGance y Ather ton®®
36

d) Aziz, Fogarasi y Govier

Siendo el desarrollo de Tos métodos de prediccion de flujo critico

tradicionalmente ajeno a los métodos de cdlculo de cafda de presion,

L ] L I'd .
su analisis sera presentado en otro capitulo relacionado con las =

barreras fisicas en el disefio (Cap. VI).

G) Secuencias generales de cilculo:
. a) Kern73
by wills™*
c) Sarma et al75

d) Gregory et al

e) DeGance y Ather ton?

f) Meador y Shah?

q) Paige77

Pairdn de Flujo Horizontal.
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El patron de flujo en un canal horizontal, depende de la interagc
vci6n compleja de las fuerzas gravitacionales e hidrodinamicas, -
tanto interfase como intrafase, ademds de la geometria del canal.
El estudio de estos patrones, ha sido llevado a cabo por diver=

sos investigadores.

Predecir el régimen de flujo para flujo gas 1fquido a co=-corrien
te en tuberfas,. ha sido un problema central sin solucidn en flu=
jo a dos fases. El procedimiento normal es acumular datos de =
flujos y propiedades de los flufdos y observar visualmente el pé
tron de flujo a través de una ventana de una seccion de prueba
transparente, En seguida se busca una manera de mapear los da=-
tos en una grafica bi~dimensional localizando las fronteras de =
transicion entre los regimenes. Esto requiere tomar una decisidn
acerca de las coordenadas que van a utilizarse. Debido a que nun
ca ha existido ‘una base tedrica para la seleccion de coordenadas,
esta aproximacion representa una coordinacion de los datos mas -
que una correlacién en sf y tiene una fuerte dependencia de los
datos particulares que se usan para preparar el mapa. Por esta
razén, la extension a otras condiciones de tamafio de tuberfa o de
inc]inacisn, propiedades de los fluidos y flujos es de una confia ;

bilidad incierta,'®

En seguida, se presentan los resultados de los diferentes inves~-

tigadores:

L - .
Alves dividid el patron de flujo en tuberfas horizontales en las

siguientes siete categorfas (las cuales se conservan‘hasta hoy sin



cambios) basado en sus observaciones de sistemas aire-agua y aire=

aceite y en el trabajo de otros.

" Con una tuberfa horizontal llena de ]fquido fluyendo los tipos de
patrones de flujo que resultarfan de acuerdo a Alves, al ir incre-

mentando el flujo de gas o vapor son:

1. Flujo burbuja.= Flujo en el cual las burbujas de gas se mue=
ven a lo largo de la parte superior de la tuberfa a aproxima=

damente la misma velocidad que el 1{quido.

2, Flujo plug.~ Se forman grandes burbujas en forma de cufia a =
partir de la coalescencia de muchas burbujas. Pueden ser bas

tante largas y llenar una gran porcidn del canal.

3. Flujo estratificado.~ EIl 1fquido fluye a lo largo de el fon=
do de la tuberfa y el gas se mueve a lo largo de la parte su-

perior,

L, Flujo con oleaje.= Es un flujo estratificado en el cual la in

terfase esta perturbada por olas,

5. Flujo "slug", =~ Las crestas de las olas sellén el tubo y 'slugs"

espumosos periodicos pasan bajo ‘el tubo.

6. Flujo anular.~ El 1fquido se mueve en una pelfcula a 1o largo
de la pared rodeando a un niicleo de gas con una velocidad relg
tivamente alta que tiene algo de 1{quido arrastrado en su masa

fluyente.

7. Flujo spray (disperso).~ La fase vapor es transportada dispersa



en el gas,

Un andlisis mecanfstico de la transicion gradual entre regimenes,

podrfa ser el siguiente: 120

Cuando el flujo volumétrico de gas es pequefic, el 1fquido fluye -
como una fase contfnua con el gas disperso como una suspension de
burbujas (flujo burbuja). Cuando el tubo es muy grande comparado
con la bu;buja mds grande y la concentracidn de burbujas es baja,
las burbujas se mueven independientemente con velocidades que de=

penden de su diametro y de la distancia a la pared del tubo,

Sin embargo, si el conducto no es largo, o 1a concentracion de bur.
bujas se vuelve grande, predomina la influencia de la pared y 1as
burbujas se moveran en grupos con velocidades dependientes del did
metro del tubo. En ningilin caso estdn distribuidas uniformemente
las burbujas, pero como un resultado del gradiente de momeﬁtum Y
de las fuerzas .boyantes, tienden a concentrarse en,e].centro del
conducto, = Cuando las concentraciones de burbujas se vuelven altas,
la coalescencia llega a ser importapte y eventualmente se producen
slugsvde gas cilfndricos largos (el flujo plug es intermedio) que
casi 1lenan la seccion dej tubo iflujo stug). En tubos pequefios,
este flujo slug es estable, perern tubos mayores al aumentar el =
flujo volumétrico relativo de gas, los slugs crecen en longitud =

‘hasta que se tocan produciendo flujp anular,

Basado en estudios en una tuberfa de 1.042 pulgadas de didmetro ipn

terno y 16 pies de largo con inserciones de tubo de vidrio de 18 =
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pulgadas en cada extremo, Alves dividio las regiones de patrdn de
flujo de acuerdo-con la velocidad superficial de cada fase. Esta

division se muestra en la Fig, 4,1.

Hunting'ton5 et al afiadieron flujos semi=anular y de crestas a los
notados por Alves. Estos patrones se notan, en la transicion a =
flujo anular a flujos de 1fquido bajos y altos respectivamente,
Las investigaciones fueron llevadas a cabo en tubos transparentes
"de 1, 1 1/2 y 2 pulgadas con longitudes de 100 pies para mezclas
de gas natural-keroseno, La correlacion de patrones de flujo con

tra flujos masicos de 1fquido y gas, se muestra en la Fig. 4.2,

NN 3 _
Bergelin y Gazley reportaron los resultados de sus observaciones
aparte de los de otros, para sistemas aire~agua en tubos de una =

pulgada,

Kosterin/ estudid los flujos estratificados, plug y spray en tubg
rfas de 1, 2, 3 y 4 pulgadas. Johnson y Abbu-Sabe8 reportaron que
sus técnicas fotograficas y estroboscdpicas tuvieron relativamente

poco éxito,

Las areas de los patrones de flujo; graficadas con respecto al =~
flujo de cada fase a partirAde los datos de Gazley y Abou=Sabe se

muestran en las Figs, 4.3 y 4.k, Johnson y Abou=Sabe usaron nomepn
‘clatura algo diferente para los patrones de flujo que notaron., Esto
incluye flujos que fueron descritos como burbuja pulsante, anu]arif

con slugs (sluggish), slug estratificado y burbuja estratificado,

Este estudio se 1levd a cabo en una tuber{a de 0,87" de didmetro -
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interno con 15.7 pies de longitud.

Krasiakova9 investigo el problema del patrdn de flujo para siste=
mas aire-agua en una tuberfa de 30 mm de diametro, Los resultados
de sus observaciones se muestran en la Fig, 4.5, donde los regime=~
nes de patrén de fiujo son definidos en términos de la velocidad
superficial de cada fase. Sus descripciones de los patrones de =

flujo son algo diferentes de las de otros investigadores.

10 78

P 6
Baker'~ obtuvo una correiacion de los datos de Gazley , Jenkins’'",
A]vesh y Kosterin7 haciendo uso de parametros para tomar en cuenta
la variacion de las propiedades de los flufdos para sistemas dife-

rentes. Los diversos regimenes de patron de flujo se grafican en

términos de G/9 yLAY/§, donde G es el flu_{o masico de gas, L es =

el flujo de 1{quido, ')\="[(6.g(_%_5)_ (_g%‘iil’z yV \V =@’L(62.3/7Lﬂ'/:

La densidad de el gas y 1fquido estdn en libras por pie clbico, y
es la tension superficial de el 1{quido en dinas por centfmetro y
la viscosidad del Iquid°:/Ll , esta en centipoises, Esta corré-

lacion se reproduce en la Fig. 4.6,

De las correlaciones publicadas hasta la fecha, solo la de Baker sg
para sistemdticamente el flujo a dos fases en regimenes de flujo,
desarrollando a Ta vez, un mapa y ecuaciones de cafda de presion =

‘para Tos diferentes tipos de flujo.

Aunque en el tiempo en que la correlacién fue introducida debe ha-

ber sido una innovacidn (actualmente varias compaiifas de ingenierfa
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la contintan utilizando), se han descubierto varias fallas en ella,
lo cual implica que no se puede tener confianza en el mapa de Baker.

Varios investigadores 19, 80, 16

han reportado problemas respecto a
su exactitud. Como la correlacién de Baker fue desarroliada prima-
riamente para datos aire -agua con algunos datos de hidrocarburos, el
-aplicar el mapa de flujos de Baker a sistemas de-hidrocarburos, pro-

duce resultados de valor muy dudoso! .

El argumento m&s poderoso contra la correlacion de Baker es que sus

coordenadas Bx y By son |inealmente dependientes:

Bx = wL'\P /By
Esta dependencia lineal de las coordenadas lleva a un resultado ex-

trafio.

tUn fluido no solo exhibe simplemente un régimen de flujo, sino una su
cesion de regimenes cuyas transiciones y presencia deberfan ser predj
chos por Bx y By. Si P, Ty todas las propiedades fisicas son conoci
das, se pueden‘calcular las coordenadas de un mapa de regimenes de =

flujo para cada situacién fisica en el conducto. Estos puntos, deter
minados por las coordenadas calculadas, se pueden -graficar en el mapa
de regimenes de flujo de Baker (o en cualquier otro) para formar una

1inea de operaci6én (curva) que muestra las transiciones de régimen de

flujo al moverse el flufdo a través del conducto.

La 1Tnea de operacion se visualiza mas facilmente para un sistema ise
térmico, Un punto en el mapa de regimenes de flujo se establece sim-

plemente especificando los parémetfos, o la abscesa y la ordenada, -

o sea, para un gasto, temperatura y presién dados, tanto Bx como By

se pueden calcular.



Para una temperatura constante, la caida de presi6n es funcién sola-
mente de el gasto y la geometria de la tuberfa; se ve que la cafda -
de presion y la longitud de la tuberia guardan una relaci6n simple.

Para una presién corriente arriba dada, se pueden reducir secuencial
mente los valores de presién, pudiéndose tabular los valores sucesi-

vos de Bx y By.

Cuando la temperatura no estd fija, Bx y By no se pueden calcular tan
facilmente como en el caso isotérmico. Como en este caso, tanto la -
temperatura como la presi6n son funciones de la longitud de la lfinea,
por esta‘raZOn,'para evaluar Bx y By, no es suficiente con disminuir
sistemdticamente la presion sin un conocimiento de la temperatura. -
Asi, la.linea de operaci6én no se puede establecer sin un conocimiento

pfevio de la relacion de temperatura, presion y longitud de la lfnea.

La conclusién que resulta de este andlisis, es que todas las lfrieas
de operacién dibujadas en el maéa de flujos de Baker tienen una pen-
diente que se aproxima a -1. La demostracion matematica de este hecho
se encuentra en el Apéndice al final de este capitulo. Cuando se apa-
lizan los cambios en el régimen de flujo de un flufdo a@ dos fases en
una tuberia, todos los regimenes de flujo posibles caen a lo largo de
una linea con una pendiente que se aproxima a -1. Esto es bastante
restrictiQo y fisicamente imposible debido a que excluye ciertas tran

siiciones de régimen de flujo que ocurren naturalmente!.

Predecir una pendiente de -1 es exacto solamente para flujo isotérmi-
co. La experiencia ha mostrado que un cambio de 20°F en la temperétura

de operaci6n de la Iinea produce cambios pequefios en Bx y By.



En la Fig. 4.7 (Pag. 46) se presentan esquematizados los diferentes

regimenes de flujo posibles en un tramo horizontal.

1

Hoogendoorn' ' us6é la velocidad media de }a mezcla, Vy y la fraccion
de volumen del gas a la entrada ;omo coordenadas al igual que Kos=--
terin7 (que fue el primero en proponerias) en un mapa de patrén de
flujo que esté basado en varios sistemas aire-aceite y aire-agua.
Hoogendoorn observé efectos modestos debidos al diametro de la tube
rfa y las propiedades del liquido a viscosidades del 1iquido meno-
res a 50 cp. Sin embargo, el sistema de coordenadas que usan, oca-
siona que se encimen los patrones oleaje y anular-deisperso en un -

drea muy pequefia del mapa.

- bg, -
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Govier y Omer!2 presentan un mapa basado en sus datos para un sis,
tema aire=agua en una tuberfa de 1.026 pulgadas. Como coordenadas

se usan las masasvelocidad del 1fquido y del gas, L y G.

Eaton et all3; obtuvieron gran cantidad de datos en gas natural=-
agua, gas natural=crudo y gas natural-mezclas de destilado en tube
rfas de 2 y 4 pulgadas.. Ellos correlacionaron las observaciones
de patron de flujo en un mapa usando como coordenadas, un No, de =

Reynolds a dos fases,

WT EL
RZ{;- Q}AH

y un nimero de Weber a dos fases,

2 W,
Werp = D[?L}E/SAZ 2—'——6' bg ) l]

donde :

EL

Fraccion de volumen del 1fquido in situ

Velocidad de deslizamiento

/’\M_/uLE +/“6(|" L)

Sz e
"’EL EL

Notese que se debe conocer E| para poder utilizar el mapa de Eaton

et al. Ademas, sus ‘definiciones de patrones de flujo son algo dife

rentes de las comunmente encontradas en la literatura, lo que oca-

siona subdivisiones aparentes de las regiones definidas normalmente.

Al-Sheikh et allb‘atacaron el problema de predecir el patrdn de fly
jo de una manera totalmente diferente. Su correlacidn estd basada
en el Banco de Datos de Flujo a dos fases de AGA-APl mencionado por

Dukler etva156. Ellos usan un total de L4475 puntos y producen una



correlacion compleja quéArequiere un conjunto de doce figuras en
diez sistemas de coordenadas diferentes. Eilos no intentaron de
finir 1fneas de separacidn entre patrones de flujo diferentes, =
sino que, trataron de encerrar todos los datos pertenecientes a

un patrdn particular en una region cerrada, Debe reconocerse, =
que esto supone que efectivamente todas las observaciones de pa=-
trén de flujo son completamente confiables. Se requiere un pro-
cedimiento secuencial para predgcif el patrén de flujo. Como las
fronteras de sus regiones son altamente irregulares, este método

no se adapta facilmente para un estudio orientado por computadora,

Govier y Aziz]5 han presentado una version revisada de el mapa de
patrones de flhjo de Govier yvOmerIZ; La revision estd basada en
los datos de Govier y Omer, a los cuales se les afiade los datos =
‘de Baker, Hoogendoorn y algunos otros mas. El sistema de coorde=
‘nadas para este diagrama revisado también es diferente de el usa~-
do originalmente por Govier y Omer en'ei que se utilizan las velg,

cidades superficiales de gas y Ifquido, VsL y Vsg, como lo sugiri6

Alves originalmente,

Govier y Aziz también sugieren que con una modificacidn apropiada
a las coordgnadas, el mapa revisado de Govier y Omer, se pueder =

usar con otros sistemas aparte de el sistema aire=-agua.

Especificamente, estos autores recomiendan.que los parametros de

propiedades de flufdos, definidos como:

ool e ]
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Se usen para multiplicar las velocidades superficiales reales de

los fluidos como sigue:

VSG

XVSG
Vs = Yvg

Asf, las cantidades'V%L y'vgg representan velocidades superficia=
les "efectivas' para todos los sistemas excepto aire-agua ya que
para el sistema aife-agua, son las velocidades_superficiales rea=

les.

Knowlesle, usando los datos de Eaton, utilizd varias de las corre
laciones existentes incluyendo la de Baker en un intento de encon
trar una correlacion apropiada para un rango amplio de condiciones
de flujo. Knoqles encontro qqé ninguno de Ios_mapaé de patrones de
flujo existenteg son adecuados para la prediccion de los patrones
de flujo que ocurrierén durante los experimentos de Eaton. Knowles
preseth una nueva corre]a;iGn de pétrén de flujo, en 1a que defi
nié dos grupos adimensionales por medio de an3lisis dimensional.
Estos grupos son: (1) una funcidn del Re a dos fases y (2) una ~
funcion del We a do; fases, representandose de manera ig&al que =

como lo hizo Eaton,

A continuacidn, se desglosan los criterios de seleccion que utili
zaron Mandhane et all7 para eliminar algunos mapas al disefiar el

suyo:



""Como el mapa de Eaton et a1l3 requiere conocimiento de el holdup
in situ y como ademas, las definiciones que estos autores usan para
patrones de flujo no son consistentes con las encontradas normal=
mente en la literatura, su correlacion no fue incluida en la pre=-

sente comparacion,

El diagrama presentado por White y Huntington5 esta limitado a ve,
locidades bajas de 1fquido y no es prometedor utilizarlo como un
método de prediccion total, Por lo tanto, no se incluye en este

estudio.

E1 mapa de Johnson y Abou=Sabe se basa enrdatos cubriendo un rango

muy 1imitado, por 1o cual no fue incluido en este estudio.

Finalmente, debido a su naturaleza (difici]l de manejar) el proce-

dimiento de_correlacién de Al=Sheikh et al, tambien se excluye.

Mandhane et all/ recientemente han efectuado un exdmen cuidadoso

de los datos de regimenes de flujo., Mostraron que se podfan coor,
dinar mas de 1000puntos para el sistema aire-agua, en tuberfas ho
rizontales (de 1.3 a 15 cm de didmetro) en un mapa en el cual los
parametros fueran Vsp y Vsg. Dicho mapa se presenta en la Fig. =~

4.8,

En seguida se presentan sus criterios para incluir mapas de otros

autores en su estudio y compararlos con el propio.

incluyeron la correlacion de Baker debido a que es ampliamente =

utilizada en la industria petrolera, los mapas de Hoogendoorn y =
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Govier y Aziz, ya que fueron producidos a partir de una gran can~
tidad de datos y por lo tanto, representan un rango razonablemente am

plio de valores de los distintos.parametros involucrados.

En resumen, el mapa de Mandhane et al, se puede ;ltilizar como re-~
presentativo de varios otros mapas anteriores a €1, debido a que

se obtuvo una mejora substancial en la representacion de los datos
aire~agua, en comparacion con cualquier otro mapa, observandose -~
ademds, que en la presentacidn grafica de todos ellos, el de Mand

hane et-al se ve como un promedio de todos ellos.

Taitel y Dukler, recientemente han presentado no un mapa, sino un
pétodo para calcular el ~patréq de flujo, lo cual representa un en
foque totalmente revolucionario en este campo, ya que no se depepn
de mésr de un mapa estatico, creado en base a un solo conjunto de
_variables fijas, sino que las fronteras entre regimenes van varian
do al cambiar las condiciones de operacion, teniendo asf, u;n mapa
por cada punto en la Ifnea, 1o t_:ual nos da una mayor conféabili-

dad en las predicciones.

Este trabajo representa un medio para Ta prediccion analftica sin
ambigledad de la transicidn entre regimenes de flujo basados en =

mecanismos f{sicos reales entre estas transiciones.

Los regimenes considerados son intermitente (slug y plug), estra=
tificado suave, estratificado con oleaje, disperso con burbuj;as Y.
anular-anular disperso. La teorfa predice el efecto del tamaiio de

Ta tuberfa, propiedades de los flufdos y angulo de inclinacidn en
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las fronteras de transicion.

Taitel y Dukler inician el proceso de analizar las transiciones -
entre fegimenes de flujo a partir de la condicién de flujo estra-
tificado. El enfoque consiste en visualizar un flujo a dos fases
en régimen estratificado y teniéndolo como régimen base determinar
el mecanismo por el cual puede esperar que ocurra un cambio a par-
tir de flujo estratificado, asf como el pat}én de flujo que se -
puede esperar como resultado del cambio. En muchos'casos, se ha
observado que el flujo estratificado existe realmente en la zona
inicial de 1a tuberfa. En este punto, los autores aclaran que el
hecho de que el flujo estratificado pueda no existir no es impor-
tante {lo cual es cierto, ya que solo es una suposicién usada como
base para calcular el patrén de flujo real) justificdndolo; sin em
’ bargo, de una manera equivocada, ya que sefiala que esta bien esta-
blecido que la existencia de un patr6n de flujo especifico a flu-
jos de gas y liquido especificados es independiente de la trayecto
ria usada para llegar a ese estado, tai afirmacion esta ignorando el
efecto dehisterésis de los patrones, del cual se hablard en otro

capftulo.
Desarrollo teo6rico del modelo:

Considere flujo estratificado suave, en equilibrio como se muestra

en la Fig. 4.9,

Mediante un balance de momentum se llega a la siguiente expresién:



~

PN

FIGURA 4.9 FLIO ESTRATIACADO EN EQUILIBRIC

— 54 —



dp =
-AL(d—;)L ~Ts v s +9L AL}semx- o (1)
- éP) “Yess =Y s, +Qs A, semes= 0 (2
G (éﬂ( e G G i Vi gG G
Igualando ta caida de presion en las dos fases y suponiendo que a

condiciones de transicion el gradiente hidraulico en el 1fquido es

despreciable, da los siguientes resultados:

o

Te Is\_z -TL %I-l:- + T, Si(,xll_"F ,]TG) *(?L' ?G)} SERe =

(3)

Los esfuerzos cortantes se evallan de una manera convencional
U2 U2 U, 2
Y. - f ?L_Z__L_ To-ge Lol 7 - f Lo o 4y

evaluando los factores de friccion del 1{quido y gas a partir de

fooals de ()"

donde D1 y Dg son los diametros hidraulicos evaluados de la manera

sugerida por Agrawal et a18]
p, = UL b, = A&
SL G Sg + §j

Esto implica que la resistencia del 1f{quido a la pared es similar a
la resistencia para flujo en canal abierto y la del gas a la de flujo
en ducto cerrado. Ha sido establecido que para flujo estratificado

suave, 'f'i = fg (GazleyB2, 1949). Adn cuando varias de las transji_
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ciones consideradas aquf ocurren en flujo estratificado con una in
terfase ondulante, el error en el que se incurre al hacer esta su=
posicion es muy pequeiio. A condiciones de flujo normal, en las que
se observa que ocurren estas transiciones, u(;»ui . Asf el es~-

fuerzo cortante interfacial del lado del gas se evalla con la mis=

ma ecuacion que el esfuerzo en la pared del gas.

Los autores utilizaron los siguientes coeficientes en su trabajo:
Cg = CL f 0.046, n =m = 0,2 para flujo turbulento y Cg = (Cy = 16)
n=m=1,0 para flujo laminar.

.
Es util transformar estas ecuaciones a una forma adimensional,

Los valores de referencia son: D para longitud, D2 para area, las
velocidades superficiales Vsl y Vsg para las velocidades de 1{quido

Y gas, respectivamente,

Designando las cantidades adimensionales con un signo mas (+), la

ecuacion (3) con (4) y {5) toma la siguiente forma:
+ 4+ =n + 2 L -m 2 +
2 [(“LL L) (W) e %]-[(u’é be)  (UF) (;S\% *

AL

0 (6)

P K0
+
S
V
| W
'
e
<
1]

donde :
ey (“s:. D) ( g)

X S (dP7dX) s|_|
X% = “Ite (WseTm !G(ESGS 2 @PAX) g

Yo | 2




= L_=3\& Safod
- ) (éP/dX) gg

| (dr/dX)s B designa la cafda de presion de una fase fluyendo sola

en la tuberfa.

X se identifica inmediatamente como el parametro introducido por Lock
hart y Martinelli en 1949 y se puede calcular directamente con el =
conocimiento de los flujos, propiedades de los flufdos y didmetro de
tuberia. Y es cero para tuberfas horizontales y representa las fuer
zas relativas actuando en el 1{quido en la direccidn del flujo debida

a la gravedad y a la cafda de presion,

Los autores demuestran que todas las variables adimensionales con =
super{ndice + dependen solo de ht = '\L/D. As{ cada par X = Y corres.
ponde a un valor dnico de hp/D (siendo hi el nivel del 1fquido en la
tuberia) para todas las condiciones posibles de tamafio de la tuberfa,
propiedades de Tos -flufdos, flujos e inclinaciohes de 1a tuberfa para

las cuales existe flujo estratificado.

Debe notarse que la decision acerca de si cada fase esta en régimen
laminar o turbulento debe estar basada en un nimero de Reynolds cal=
culado usando la velocidad real y el didmetro hidraulico de esta fase

y no la velocidad superficial y el diametro.

Para dilucidar los mecanismos de transicién los autores consideran =
cinco regimenes basicos, Cuando se resuelve la teor{a en forma adi=

mensional surgen los siguientes grupos adimensionales:
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Las transiciones particulares estdn controladas por los sigulentes

grupos : .
Estratificado a anular X, F, Y
Estratificado a intermitente X, F, ¥
Intermitente a burbuja dispersa X, T, ¥

Estra tificado suave a estratificado
ondulante X, K, Y
Anular disperso a intermitente y

disperso con burbujas X, Y

Por supuesto, no es necesario usar un mapa de patrones de flujo des,

pues de todo.

Dado un conjunto de condiciones de flujo (flujo, presidn, tamafio de
la tuberfa e inclinacion), el patron de flujo que existe para esa =
condicidn, se puede determinar simplemente calculando manualmente -~
Tas condiciones de transicion después de resolver la Ec. (3), mediap

te un procedimiento de iteracion o con ayuda de la Fig. 4.10,
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FIG. 4.10 NIVEL DE EQUILIBRIO DEL LIQUIDO PARA FLUJO
ESTRATIFICADO {LiGUIDO TURBULENTO, GAS TURBULENTO
O LAMINAR ).
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PATRON DE FLUJO VERTICAL,

Hasta la fecha, parece no haber un medio para predecir en una base
tedrica el tipo de patrdn de flujo vertical que ocurrird bajo con=
juntos distintos de condiciones de operacidn. Ha habido varios ig

tentos de correlacionar empiricamente estos patrones.

E1 describirlos y nombrarlos ha variado considerablemente desde los

19, 20;

primeros investigadores sin embargo, el esquema reportado

! es utilizado hoy dfa como una base, sien=

34

por Nickiin y Davidson?
do usado en el andlisis de resultados de la investigacion base

seleccionada paja este tema.
.

En 1949, Kosterin/ y en 1954 Kozlov22 propusieron mapas de patrones
de flujo. Sus resultados, basados en observaciones visuales y -
en pelfculas de mezclas aire-agua fluyendo hacia arriba en una tubg
rfa de 1 pulgada de diametro fueron bastante limitados y sus corre-
laciones no tomaron en cuenta el efecto de las variaciones enAlaS‘-

propiedades de los flufdos.

Galegar et a123 investigaron patrones de flujo en flujo vertical as,
cendente de mezclas aire=agua y aire-kerosén e.n 1956, Se usaron dos
tubos, uno de 1/2 pulgada y 19 pies de largo y el otro de 2 pulga-
das de diametro y 72 piesde largo. Ellos presentaron sus. resul ta=-
dos en la forma de una correlacion grafica empirica en términos de

masas velocidad., Su correlacion no incluye la regidn burbuja-slug.

Durante el per{odo-de 1957 a 1960, un grupo orientado por Govier2ts

25, 26, 27

publico una serie de investigaciones bien documentadas,
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acerca del flujo a dos fases vertical. Ellos presentaron correla=
- ciones empfficas para el sistema aire=agua en términos de la velo=
cidad superficial del agua y un producto dimensional que contenfa

una relacidn de volumen aire=-agua, la densidad del aire y el didme,

tro.

Estas correlaciones surgieron después de que observaron una rela-
cidn persistente entre el patron de flujo y las infiexiones en ias cur.
vas de cafda de presion total y holdup. Esto los 1levd a sugerir -
que los patrones de flujo podfan ser correlacionados en términos de
10s maximos y mfnimos en las lecturas de cafda de presion. En con-
secuencia se definieron y correlacionaron cuatro regimenes de cafda
de ‘presidn con los resultados de gbservaciones visuales (independien
tes) de el cambio en los patrones de flujo. Esta correléciGn empf{=
rica no puede utilizarse como correlacion general ya que le faltd -
Ta incorporacién de la influencia de la viscosidad del 1{quido, 1a
densidad del 1fquido y 1a tensidn superficial. Las predicciones =
usando este método no son muy exactas en la region espuma=anular, =

debido a que los maximos y minimos son relativamente planos,

Siguiendo el enfoque de Kozlov, en 1961, Griffith y Wallis?8 presen
taron una correlacién grafica basada en sus propios datos, los de =
Kozlovzzs,Govier et a126 y otros 83,84 para el flujo en dos fases =
vertical ascendente. Ellos graficaron solo aquellos datos para los
cuales se observd flujo slug con el resultado de que todos los patrg
nes de flujo posibles fueron agrupados en tres regimenes 1lamados =

burbuja, slug y anular disperso. La correlacién grifica as{ obtenida

— 62 —



también adoleci6 del defecto de no considerar las propiedades de

los Flui'dos.?'l‘L

En el mismo afio que Griffith y Wallis, Ros29 simuld las condiciones
a dos fases encontradas en pozos petroleros en operacién 1levando
a cabo experimentos con aire y crudos en una tuber{a de 3 pulgadas
de didmetro, El presentd un mapa de patrones de flujo mostrando -
las transiciones entre los diversos regimenes de flujo como una fup
cidn de las velocidades adimensionales de gas y 1fquido. Su mapa =
de patrones de flujo no pudo reflejar la fnfluencia del diametro de

la tuberfa y tampoco incluyd el patrén de flujo anular.

8

Otros investigaaores 4,85 han adoptado un enfoque anal{tico al pro-

blema de predecir las transiciones particulares de un régimen de =~

86

flujo al otro. Radovich y Moissis“° investigaron la transicidon de
flujo de burbuja a slug. Moissis85 investigd 1a transicidn de flu-

Jjo slug a espuma,

La literatura es muy deficiente en investigaciones acerca de los pa -

trones de flujo que tiene posibilidad de presentarse en un flujo a
dos fases vertical descendente, Hasta 1974 no hay una correlacion

disponible para predecir los regimenes de Flujo exis