
UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO 

FACULTAD DE (JUIMICA 

DISEÑO DE UNA LINEA DE TRANSFERENCIA _DE 
HORNOS DE VAPORIZACION A COLUMNAS AL YACIO 

T E S S 
QUE PARA OBTENER EL TITULO DE 

INGENIERO QUIMICO 

PRESENTA 

JOSE JORGE · NUNEZ ALBA 

MEXICO, D. F. 1980 

M-23735 



 

UNAM – Dirección General de Bibliotecas 

Tesis Digitales 

Restricciones de uso 
  

DERECHOS RESERVADOS © 

PROHIBIDA SU REPRODUCCIÓN TOTAL O PARCIAL 
  

Todo el material contenido en esta tesis esta protegido por la Ley Federal 
del Derecho de Autor (LFDA) de los Estados Unidos Mexicanos (México). 

El uso de imágenes, fragmentos de videos, y demás material que sea 
objeto de protección de los derechos de autor, será exclusivamente para 
fines educativos e informativos y deberá citar la fuente donde la obtuvo 
mencionando el autor o autores. Cualquier uso distinto como el lucro, 
reproducción, edición o modificación, será perseguido y sancionado por el 
respectivo titular de los Derechos de Autor. 

 

  

 



': 

.~.. .... TéS tS /f~tJ _ _........._._._.,.,~ 

.. s • .&·.'l'. ~- ~- Aso 
ft•ot~A. ______ --v""~ 

~ft·~-----------
~·------

.. 
' 



Jurado asignado originalmente segÚn el tema: 

Presidente: PROF. CARLOS DOORMANN MONTERO 

Vocal: PROF. ROBERTO ANDRADE CRUZ 

Secretario: PROF. JOSE ANTONIO ORTIZ RAMIREZ 

Primer Suplente: PROF. GUILLERMO DE JESUS ALCAYDE LACORTE 

Segundo Suplente: PROF; RAFAEL GARCIA NAVA 

Sitio donde se desarrollÓ el tema: 

CENTRO DE SERVICIOS DE COMPUTO DE LA UNAM · 

El Sustentante Asesor 

~ 
JOSE JORGE NUÑEZ ALBA ING.• JOSE ANTONIO ORTIZ RAMIREZ 



UN VIAJE DE MIL MILLAS 

COMIENZA CON UN PASO 

Antiguo proverbio chino 



A MIS PADRES 

JOSE LUIS NUÑEZ MARTINEZ 

AURORA DE ALBA DE NUÑEZ 

POR SU CARIÑO INFINITO 

A MI HERMANO 

LUIS 

POR SU DEDICACION Y EMPEÑO 



A ALI CJA 



AL ING. JOSE ANTONIO ORTIZ RAMIREZ 

MAESTRO Y AMIGO, POR SU ORIENTACION Y ESTIMULO 



CON AGRADECIMIENTO A LOS SEÑORES: 

ING. ENRIQUE VAZQUEZ DOMINGUEZ 

GERENTE DE REFINACION DE PETROLEOS MEXICANOS 

ING. FERMIN ZAVALA NUÑEZ 

SUPERINTENDENTE GENERAL REFINERIA "LAZARO CMDENAS" 

i NG. BENJAMI N GUILLEN REYES 

SUPER 1 NTENDENTE DE PROCESO REF 1 NER 1 A 11 LAZARO CARDE NAS" 

POR SU AMPLIA COLABORACION PARA LA REALIZACION DE ESTE TRABAJO 



CON AGRADECIMIENTO A: 

ING. CONCEPCION ESCALANTE ARREDONDO 

ING. CARLOS GONZALEZ AYLLON 

ING. JOSE LUIS PRADO VERTIZ 

ING.-EDUARDO VAZQUEZ ZAMORA 

POR LA INAPRECIABLE AYUDA BRINDADA 

DURANTE EL DESARROLLO DE ESTE TRABAJO 



A MIS FAMILIARES 

A MIS MAESTROS Y AMIGOS 

A LA UNIVERSIDAD AUTONOMA DE MEXICO 

FACULTAD DE QUIMICA 



N D e E 

CAPITULO 1 INTRODUCCION 

CAPITULO 11 GENERAL! DADES 

CAPITULO 111 DESCRIPCION DE LAS INTERACCIONES EN 

EL SISTEMA HORNO-LINEA-TORRE 

a} Introducción 

b} Comportamiento del Sistema en Función de las 

Diversas Variables de OperaciÓn. 

e} Optimizacion de la Alimentación 

d} Análisis de las posibilidades de Optimización 

de 1 Sistema. 

CAPITULO IV REVISION Y SELECCÍON DE LOS METODOS 

DE CALCULO DE LINEAS A DOS FASES. 

a} Una IntroducciÓn al Flujo a Dos Fases 

b} Filosoffa de BÚsqueda y SelecciÓn de InformaciÓn 

e) Patrón de Flujo Horizontal 

d) Patrón de Flujo Vertical 

d .• l} Holdup 

d.2) Factor de FricciÓn 

e) Cafda de Presión Horizontal 

Página 

2 

5 

10 

11 

17 

20 

26 

27 

33 

61 

83 

111 

128 



f) 

g} 

h) 

CaTda de PresiÓn Vertical 

Secuencias Generales de Cálculo 

Métodos Seleccionados 

CAPITULO V EQUILIBRIO Y PROPIEDADES. 

Página 

147 

154 

163 

215 

a) Generalidades (Cálculo de un Perfi 1 de Temperatura} 216 

b) Flashes de Mezclas Multicomponentes y Suposiciones 

para este Caso. 218 

e} Métodos de CaracterizaciÓn de FracciÓn de PetrÓleo 225 

d) 

e) 

a) Métodos Normales 

b) Métodos de Edmister-Taylor 

Propiedades Frsicas 

d. 1) K y p de Vapor 

d.2) H 

d .3) PM 

d.4) Te y re 

d. 5) w 

Preparación de Datos 

Curvas Mezc.J as de Crudo~ a Refi ner r a 

RelaciÓn de Curvas en Campo con ASTM, TBP y TBPm 

f) Diferentes Opciones del Simulador y ExplicaciÓn 

g) 

h) 

de Cada Una. 

Propiedades Obtenidas a Partir del PerfrJ P-T 

ComparaciÓn de Res u! tadqs de Campo con Resultados 

del Simulador y PredicciÓn de Presiones Experlme!J. 

tales por Medios Termodinámicos. 

226 

231 

234 

234 

245 

248 

249 

250 

250 

254 

269 

275 

ii 



CAPITULO VI BARRERAS FISICAS EN EL DISEÑO Y CRITE

RIOS PARA CONTROLARLAS, 

a) Patrones de Flujo Indeseables 

b) Subdiseño y Sobrediseño 

e) Flujo Critico 

d) Equilibrio Vapor-Lfquido Inestable 

e) Variables Adicionales que Requieren Control. 

f) Análisis de Esfuerzos 

CAPITULO VIl PREQICCION DE LA CAlDA DE PRESIONA 

DOS FASES EN ACCESO~IOS, 

a) Genera 1 ida des 

b) Cafd" de PresiÓn en Codos 

e) Cafda de PresiÓn en Tes 

d) Cafda de PresiÓn por ExpansiÓn SÚbita 

e) Cafda de PresiÓn por Sal ic;la de Tuberfa 

f) Consideraciones· Finales 

CAPITULO VI 11 METODOLOGIA DE CALCULO PROPUESTA Y PRO

GRAMACION E INTEGRACION DE LOS DISTINTOS 

MODULOS. 

a) Alternativas de Diseño 

b) Diagrama de Flujo de las Diferentes Opciones 

Página 

300 

304 

310 

363 

367 

375 

382 

383 

401 

402 

415 

415 

423 

426 

i ¡¡ 



CAPITULO VI 11.1 COMENTARIOS A LA PROGRAMACION DE LOS 

DISTINTOS MODULOS E INTEGRACION. 

a) MÓdulo de Equilibrio y Propiedades 

b) MÓdulos del Patrón de Flujo 

e) Flujo Crftico 

d) Accesorios 

e) 1 ntegraciÓn 

f) Programa Final 

CAPITULO 1 X INTERACCION ENTRE PROPIEDADES, SECUEN

CIAS DE CALCULO DE CAlDA DE PRESION Y 

CONFIGURACIONES. 

a) IntroducciÓn 

b) Procedimiento Utilizado 

e) Análisis de los Resultados 

CAPITULO X PREDICCION DE DATOS EXPERIMENTALES POR 

MEDIO DE LOS METODOS SELECCIONADOS. 

a) 

b) 

IntroducciÓn 

Consideraciones Respecto a -los Métodos de PredicciÓn 

e) Presentación de los Sistemas Horno-Lfnea-Torre 

analizados. 

d) Detalles del Simulador Utilizado 

e) Análisis de los Resultados 

Página 

430 

431 

432 

434 

434 

434 

438 

438 

457 

485 

485 

491 

498 

500 

iv 



CAPITULO XI. PREPARADORA No. 3 HISTORIA DE UNA 

MODIFICACION. 

a) 1 ntroducciÓn 

b) · Aspectos del Problema 

e) Alternativas Presentadas 

d) Consideraciones Finales 

CAPITULO XII CONCLUSIONES. 

Página 

519 

521 

521 

525 

528 

V 



eAPI lULO 

1 N T R O D U e e 1 O N 



La destilaciÓn del petrÓleo crudo, el cual es uno de los prin• 

cipales energéticos hoy en d(a, se lleva a cabo generalmente, 

en dos etapas, la primera es la destilaciÓn primaria o at-

mosférica en la cual se separan las fracciones ligeras del cr~ 

do como son la Nafta ligera, Nafta pesada, Diesel, Gasoleo li

gero, Gasoleo pesado y el Residuo primario. 

En la segunda etapa, llamada destilaciÓn al vac(o, se procesa 

el residuo primario con el objeto de aprovechar productos que 

se utilizarán como alimentaciÓn a las plantas de desintegraciÓn 

cata] ftica, produciendo además, resi.duo de vacfo que se puede 

utilizar para producir asfaltos, coque o combustÓleo. 

En la Fig. 1.1 se presenta un diagrama de flujo tfpico de una 

unidad de destilaciÓn combinada atmosférica-vacfo en el que se 

observan los diferentes productos extraídos. 

En la secciÓn de destilación al vacfo se encuentra la lfnea de 

transferencia, cuyo objeto es transportar el residuo atmosféri 

co precalentado desde el horno hasta la torre de d~stilaciÓn

al vacfo ~n general, Jfneas de transferencia se les llama a 

las que comunican al horno con la torre de destilaciÓn). El dl 

seño de dicha Jfnea presenta varios problemas debido a las cara~ 

terfsticas de el flujo que se presenta en su interior, llamado 

flujo a dos fases y las implicaciones de el diseño de la lfnea 

en la operaciÓn del sistema global de destilaciÓn al vado son 

lo suficientemente importantes como para requerir un estudio -

especffico, que es el objetivo de este trabajo. 

2-



A.E. 

CftlllO liii!IU:I DO 

·••a A 
·IYI!CI"'OII!S 

FIGURA 1.1 DIAGRAMA tE FWJO REPRESENTAN)() UN~DADES A"!MlSFEfUCAS Y DE YACIO TIPICAS 

PARA DESTILACION DE CFIJDO 



CAPilULO 11 

G E N E R A L 1 D A D E S 



En la situaciÓn mundial actual, el incremento del consumo de los 

productos derivados del petrÓleo, ocasiona una merma creciente 

en las reservas de esta materia prima, fuente Única de productos 

que solo del petrÓleo se pueden obtener a un costo razonable, 

como son el gas licuado, gasolina, destilados intermedios y pro

ductos petroqu (micos, por 1 o que cada vez se hace más necesario . 

un aprovechamiento integral lo más eficiente posible de todas las 

posibilidades de procesamiento del crudo. 

Los avances tecnolÓgicos recientes hacen economicamente atractivo 

el uso del residuo de vacfo como materia prima para productos P!a. 

troqu(micos. 

Aún cuando el uso de el gasoleo de vac(o como materia prima. para 

la producciÓn de etileno no es una novedad, la tecnologfa más r!a_ 

ciente tiene un impacto significativo en la econom(a de la pro

ducciÓn de etileno a partir del gasoleo1• 

También existen otros procesos para convertir el residuo de va

cfo en productos apropiados para la producciÓn de etileno; tales 

como la desulfurizaciÓn o el p_roceso LC•Fining. 

Observando las proyecciones del consumo de productos petroqu(mi-

cos en México, para la prÓxima década (entre los que se encuentra 

el etileno, propileno, butadieno y aromaticos) se pudo estimar -

un incremento en general de 300"/o en los requerimientos de dichos 

productos, 1 o que nos 11 e va a recomendar 1 a e va 1 uaci Ón de todas 

las alternativas posibles de reducciÓn en el costo de elaboraciÓn 
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de dichos productos tomando en cuenta el aprovechamiento de los 

productos de la destilación al vacío. 

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

se refleja en la necesidad de que la operación del sistema horno

linea-torre sea lo mas eficiente posible para obtener un rendimie~ 

to máximo cuantificado en la cantidad y calidad de los productos de 

la destilación, para lo cual se requiere un estudio profundo de las 

variables que lo afectan. 

En términos generales, se puede decir 46 -V que los petróleos cru

dos son mezclas de parafinas, isoparafinas, naftenos e hidrocarbu

·ros aromatices por lo que cada fracción del petróleo, esta formada 

por mezclas de hidrocarburos y las propiedades físicas de cada una 

serán una función de los hidrocarbur9s que contienen. 

El efecto de la temperatura y la presión, sobre las propiedades fí

sicas y qufmicas de cada fracción del petróleo, es un factor muy i~ 

portante en los procesos de refinación. En el caso especifico del -

residuo primario, el efecto de la temperatura y la presión es bas-

tante importante, ya que esta fracción del petróleo, tiene la ca-

racterística de estar constituida por hidrocarburos cuyos pesos mo

leculare~ son elevados así como también sus temperaturas de ebulli

ción, las cuales a la presión atmosférica son mayores que su tempe

ratura de descomposición, siendo esta la razón fundamental por lo 

que la destilación al vacfo del residuo primario se lleva a cabo a 

presiones subatmosféricas, impidiendo de esa manera su descomposi

ción térmica. 
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A las condiciones de presión de vacio existentes el residuo atmosf! 

rico se empieza a vaporizar desde antes de salir del horno, formán

dose una mezcla a dos fases que es la que fluirá por la línea de

transferencia hasta la torre de vacio. 

la aplicación de correlaciones para flujo a dos fases vapor-liquido 

a tuberia de proceso es arbitraria. 

Los exper.imentos, generalmente se hacen con piezas de diámetro pe 

queño, 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 tuberias de proceso, probable

mente tienen patrones de flujo cambiantes en diversos segmentos de 

la linea debido a las configuraciones tridimensionales de tuberia 

en las cuales uno encuentra tramos horizontales y verticales, cam

bios de elevación, conexiones en ramales, cabezales de distribu-

ción, accesorios, reducciones y otras restricciones por lo que se 

pueden esperar desviaciones medibles en la predicción de la pérdida 

por fricción, comparada con los valores medidos realmente 

De esta manera, en este trabajo se deberán analizar los principales 

esquemas de predicción de los diferentes parámetros relacionados con 

el flujo a dos fases y _particularmente con la linea de transferencia, 

debiendo obtener conclusiones prácticas respecto a la secuencia de -

cálculo más apropiada para el diseño de dicha linea. Y, en lo posible 

tratar de justificar su elección •.• 
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en base a datos reales de operación. 
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CAPITULO 111. DESCRIPCION DE LAS INTERACCIONES EN EL SISTEMA 

HORNO-LINEA-TORRE. 
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a) 1 NTRODUCC 1 ON. 

En este capitulo, se analizan las interrelaciones entre los tres 

componentes más importantes de la planta de destilación al vacío 

desde diversos puntos de vista con el objeto de esclarecer los -

efectos de diversas variables de operación en·el sistema total. 

En general, el diseño de la linea de transferencia debe conside-

rarse como un sistema global que incluye al calentador y a la t~ 

rre de destilación, 

El objetivo de la planta de vacío es la separación de los diver-

sos componentes de los residuos primarios para producir una car-

ga que se procesará por desintegración catalítica o térmica. De~ 

pués de precalentar la carga por intercambio de calor con las 

corrientes de producto, se calienta en el horno. De ahf, se en-

vía por medio de una linea de transferencia a la torre de desti-

lación.al vacío. El vacio en la torre se mantiene por medio de 

un sistema de eyectores (ver figura 1.1). 

Dentro de las 1 imitaciones de este diagrama de flujo, los produs 

tos deseados se pueden obtene·r por diversas combinaciones de pr~ 

sienes y temperaturas de proceso y diversos tipos de hornos y t~ 

rres ·l -V 1 . 

Por ejemplo, dos casos similares en flujo total, pueden requerir 

presiones de sa 1.i da de 1 horno enteramente diferentes para e 1 di-

seño óptimo de la planta. 
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El uso de una secuencia estandard de presiones y temperaturas o un 

diseño estandarizado del horno no es seguro económicamente y puede 

llevar a problemas de separación insolubles. 

b) Comportamiento del sistema en función de las diversas variables de 

operación. 

Para las operaciones de vacfo parece obvio el tener que prever la 

abosorclón de una carda de presión considerable entre el punto de 

alimentación liquida y la torre de destilación. 

El 1 fmite más bajo de presión que se puede obtener en la torre de 

destilación, depende del método usado para mantener el vacfo, la -

presión de vapor de l.os gasóleos por condensar y la cantidad de g!!_ 

ses incondensables desprendidos del lfquido o producidos por degr!!_ 

dación en el proceso. 

Para suministrar las altas temperaturas deseadas, se requiere una 

adición de calor considerable. Las velocidades y el tamaño de Jos 

tubos en el horno deben ser tales que produzcan el aumento de tem

peratura deseado en un volumen total tan pequeño como sea posible. 

Al mismo tiempo, gradientes altos de temperatura entre la pared

del tubo y el flufdo pueden ocasionar temperaturas excesivas en -

partes del flufdo cerca de las paredes del tubo; por Jo 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 máxima y un flux 
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máximo para un diseño dado; tomando en cuenta las velocidades o 

el tiempo de residencia. Esto puede conducir algunas veces, a -

una selección que no sea económica entre dos alternativas de dis~ 

ño dadas, aunque la complejidad del problema completo puede requ~ 

rir que algunas variables esten fijas. 

Al sal ir del horno, el proceso es esencialmente adiabático. Una 

cafda de presión corriente abajo del horno, a condición de ental

pía constante, ocasionará un enfriamiento considerable como resul 

tado de 1 ca.lor 1 atente requerido para que se produzca una vapor i

zación adicional. 

Otra caracterfstica de las relaciones de la variación de temperat.!:!. 

ra por unidad de tiempo, puede ser elefecto de la producción degas 

absorbido. Si se incrementa la temperatura para aumentar el grado 

de flasheo puede ocasionarse el desprend imient.o de una cantidad muy 

grande de gas. Como resultado, el ,sistema de eyectores se puede s~ 

brecargar, incrementando la presión en la torre y· reduciendo final

mente la cantidad de flasheo. 

Las 1 imitaciones ftsicas del equipo frecuentemente son de gran im

portancia en la destilación al vacfo. Aunque hay un lfmite infe• 

rior para la presión de flasheo dictado por el diseño de l~s eyect~ 

res, el tamaño de equipo requerido para impedir la dispersión exce

s·rva del lfquido en el vapor puede originar en realidad que la ope

ración se lleve a cabo a una presión de flasheo considerablemente 

más alta. Se puede obtener una idea de este efecto estudiando las 

ltneas de volumen espectfico en la carta termodinámica. 
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Para un flujo másico dado, el flujo volumétrico es proporcional al 

volumen especffico, de manera' que una duplicación del volumen esp~ 

cffico probablemente requerirfa una duplicaciÓn del área de flujo, 

AÚn cuando este incremento en el tamaño del equipo pueda estar ju~ 

tificado por el alto grado de flasheo, cada caso requiere una eva

luaciÓn econÓmica: 

Un aumento en la temperatura o una disminuciÓn de la presiÓn prod~ 

ce una volatilizaciÓn ~xtra, Esta, en consecuencia, incrementa la 

concentraciÓn de equilibrio de los componentes en el vapor, Gene

ralmente, se desea obtene-r la máxima cantidad de vapor a una presiÓn 

y temperatura dadas, Para obtener esto, se debe suministrar un 

buen contacto entre el J(quido restante y -e-1- vapor desprendido en 

las etapas iniciales de la vaporizaciÓn de manera q~~. algo del m~ 

terial pesado se puede agotar de el Jfquido por medio del vapor. -

Por lo tanto, una dispersiÓn fina inn~diatamente corriente arriba de 

la torre tiene ventajas en el rendimiento total, a pesar de las -

dificultades resultantes con la separaciÓn del Jfquido arrastrado. 

La falta de una transferencia de masa eficiente en el horno puede 

ocasionar una concentración anormal de componentes pesados en el -

Jfquido en contacto con la pared. Como esta es también la región 

de la temperatura más alta, estos componentes pesados, que son fr~ 

cuentemente 1 os mas suscepti bies de degradaciÓn están sujetos a 

las condiciones más extremas. Además, la concentraciÓn de compo

nentes pesados probablemente produzca viscosidades altas, increme~ 

tando asf su tiempo de residencia. 
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En resumen, se puede establecer que las altas velocidades en el 

horno y las Jfneas de transferencia son deseables por las siguieu 

tes razones: se requieren menores tamaños de equipo, permiten 

gradientes de temperatura más favorables en el horno, minimizan• 

do asf el daño a los materiales sensibles al calor y, finalmen

te, crean gotas de Jfquido finamente divididas en el gas, promo

viendo el contacto entre el vapor y el Jfquido. 

Sin embargo, existen algunos inconvenientes, ya que estas velocL 

dades altas pueden incrementar la erosiÓn y la corrosión y lo 

más importante es que pueden producir gotas tan pequeñas que no 

se puedan separar fáci !mente sin un gran costo en equipo y una -

posible reducciÓn en la producción. 

El problema al diseñar un sistema de destilaciÓn al vacfo es 11!<_ 

gar a la combinaciÓn Óptima de todos los factores precedentes. 

Las condiciones de flujo en los tubos del horno y las Jfneas de 

transferencia-tienen un efecto decisivo en la facilidad de la S!<_ 

paraciÓn del Jfquido 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 fraccion~ 

miento del lfquido y su subsecuente coalescencia y redispersiÓn. 

Como una introducciÓn a este problema, se pueden considerar los 

tipos de flujo a dos fases que han sido descritos por diversos i!J.. 

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

Utilizando un mapa de patrones de flujo se puede obtener una indi 

caciÓn de los tipos de flujo que se pueden esperar en diversas PQ 

siciones en los tubos del horno y en las Jfneas de transferencia. 
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A la entrada del horno, el J(quido fluye como una sola fase. De~ 

pués, al comenzar la vaporizaciÓn, las velocidades generalmente 

son bajas y ocu~re flujo estratificado. Esto ha sido demostrado 

por diversos modelos de prueba y también por estudios de patrones 

de corrosiÓn en tubos de hornosi-VI. Puede ser aconsejable cono

cer en que longitud persiste el flujo estratificado de manera que 

se puedan evaluar apropiadamente sus efectos en el incremento de 

corrosiÓn, distribución desigual del J(quido en tuberfas parale

las y en un mayor tiempo de residencia del J(quido. 

Cerca de la salida del horno, las velocidades son más altas, debi

do a que se ha gasificado más material. Como resultado de esta v~ 

Jocidad alta, ~1 gradiente de presiÓn es alto y consecuentemente la 

vaporizaciÓn se acelera. Generalmente, se hacen intentos para maa 

tener esta velocidad baja incrementando el área de flujo cerca de 

la sal ida del horno, pero es impráctico operar a menos de 1.00 a -

400 pies/seg. As(, generalmente se establece flujo disperso a 

cierta distancia de la sal ida. Las 1 fneas de transferencfa pueden 

operar a una velocidad más baja cuidando de evitar un arrastre y 

distribuciÓn del J(quido en el vapor excesivos por las altas vel~ 

cidades encontradas en flujo disperso, que tiene la ventaja de r~ 

ducir el tiempo de residencia del J(quido en los tubos del horno. 

La dispersiÓn fina resultante de tener una alta velocidad en la -

salida del horno se puede tolerar si se utiliza una longitud sufi 

ciente de 1 fnea de transferencia con velocidad baja para Ia coa lea. 

cencia de las gotas pequeftas y su redispersiÓn a un tamaño mayor 

de equilibrio de la gota. Para tener idea de la longitud de equi 
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1 ibrio usada para alcanzar un nuevo estado de equilibrio, Alexander 
1 

y Coldren encontraron que se requieren de.50 a 100 diámetros de tu 

berta para que se deposite en las paredes de la tuberta del 90 al 

98% del liquido disperso; tomando este valor con las reservas del 

caso. 

Por todo lo anter.iormente expuesto, serta recomendable real izar al-

gunos experimentos con el objeto de encontrar un diseño que absorba 

una calda de presión grande y que al mismo tiempo impidiese la ato-

mización excesiva. Esto permitirla el uso de tubos pequeños en el 

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

Dependiendo del diámetro anal izado, existe una velocidad limite en 

el flujo por las lineas de transferencia llamada velocidad critica 

(la cual se anal izará en el inciso 6.C). 

Al aproximarse a esta velocidad critica, se produce un desequilibrio 

ya que la velocidad de cambio de la caida de presión se vuelve ex-

tremadamente alta. Por analogla con flujo compresible a una fase, 

los intentos para exceder esta velocidad critica producen pseudoex-

pansión y ondas de choque a la salida del" tubo. Esto requerirla-

una velocidad de transferencia de masa infinjta para mantener el 

equilibrio, lo cual obviamente es imposible. Para promover el equi-

librio dé transferencia de masa, es deseable diseñar lineas de--

transferenc-ia de manera que las velocidades de flujo no excedan a 

la critica. 

Al tener deslizamiento entre las fases y desequi 1 ibr io, la velocidad 
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acústica aunrenta, aún cuando eventualmente decrece si ocurre s~ 

ficiente deslizamiento (diferencia de velocidades entre el gas 

y el 1 fquido). El valor máximo ocurre s&n, existir flasheo, se

gÚn Hughes et al I-VI, cuando a velocidad crftica para el gas Úni 

canrente es la velocidad acústica normal del gas. 

Debe notarse que la velocidad acústica en vapores de hidrocarb~ 

ros pesados, aún 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 ·]a velo

cidad acústica incrementando la presiÓn de la bomba que alimenta 

al horno incrementa la presiÓn y la densi,dad en. el sistema arrl 

ba de la se_cciÓn crftica. 

La cafda de presiÓn en exceso se disipa en expansiÓn y ondas de 

choque corriente abajo de la seccjÓn crftica. La atomizaciÓn ia 

tensa sufrida por las gotas al pasar a través de ondas de choque 

sugiere que es deseable evitar este tipo de perturbaciones. Como 

un conrentario adicional, los operadores recomiendan mantener la 

alimentaciÓn a la torre debajo de la velocidad crftica para evl 

tar un arrastre de residuo por los gasoleos que servirán como -

carga a FCC (cracking catalftico}'. Además,de la cafda de pre

siÓn ocasionada por la fricciÓn en la pared, se deben evaluar -

los efectos de laaceleraciÓn y las cafdas de presiÓn en acceso-

r i os y en expansiones y con trace iones. 

e) OptimizaciÓn de la Alimentación. 

La alimentaciÓn a una columna. de destilaciÓn puede va.riar de 1,[ 
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quido subenfriado a vapor sobrecalentado. La condiciÓn térmica 

de la alimentaciÓn es un parámetro importante en el diseño de una 

columna de destilaciÓn debido a que los cambios en su condición -

pueden afectar a los costos de inversiÓn y de operaciÓn para un -

sistema dado2• 

En seguida se discute como los costos de operaciÓn pue_den cambiar 

significativamente con cambios en la condiciÓn de la alimentaciÓn 

indicando que; en la optimizaciÓn del diseño de un sistema de de.l!,. 

tilación, no se puede ignorar la condiciÓn de la alimentación. 

La alimentaciÓn a una columna de destilación puede proceder de va 

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

destilaciÓn, un intercambiador de ~alor o un reactor. Un ejemplo 

de como se puede modificar fácilmente la condiciÓn de la alimenta 

ción ocurre cuando la corriente de alimentaciÓn viene de el condeu 

sador del domo de una columna de destilación precedente. Puede-. 
ser Únicamente vapor {si se puede presionar dentro de la siguien• 

te columna) o Únicamente 1 fquido." En otros casos, se puede requ!:L 

rir un intercambiador de calor adidonal ya sea para calentar o 

enfriar la corriente de alimentación. Estas limitaciones no pue-

den ser ignoradas en el diseño de un sistema de destilaciÓn. 

Se puede usar agua de enfriamiento, vapor y otras fuentes de ca

lor diversas para modificar la condiciÓn de la alimentación. Si 

se usa vapor, debe estar a una presiÓn menor y por lo tanto, a -

menor costo que el usado en el rehervidor de la columna. 
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La fuente ideal de calentamiento o enfriamiento es el intercambio 

directo o Indirecto con otra corriente de proceso. 

Considerese una columna de destilaciÓn tfpica que produce el 80% 

de la alimentaciÓn como el producto del domo. Se anal izaron2 ros 

cambios en las cargas térmicas del condensador y rehervidor al ir 

variando la vap.orizaciÓn de la alimentaciÓn. La carga térmica da 

condensador cambia moderadamente. mientras que la car~a térmica -

del rehervidor disminuye a menos de la mitad al cambiar la alime!J. 

taciÓn de Jfquido saturado a vapor saturado. Para una torre con-

densada con agua de enfriamiento y rehervida con vapor de 50 psig. 

los costos. de servicios son 37% más bajos que para !a alimentaciÓn 

consistente en vapor. Por lo tanto, si la alimentación a la co-

lumna proviene del domo de una torre precedente, definltlvan~nte 

debe ser enviada como puró vapor, si es posible. 

Bajo otras circunstancias, como cuando se dispone de la alimenta

ciÓn como un J(quido,se debe llevar a cabo e•l anal(sis econÓmico 

apropiado para justificar gastos adicionales de capital. Cuando 

se dispone de una fuente de calor tal como una corriente de proc~ 

so que debe ser enfriada generalmente es econÓmicamente justific~ 

ble vaporizar, al menos parcialmente, una alimentaciÓn lfquida en 

sistemas tales como los considerados. 

Si la columna·de fraccionamiento separa solamente el 2~/o de la ali 

mentaciÓn en el producto del domo, entonces se tiene una situaciÓ~ 

totalmente diferente. Ahora, la carga térmica del rehervidor es -

casi constante, mientras que la carga térmica del condensador se -
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duplica al cambiar la alimentaciÓn de Jfquido a vapor. Para una 

torre condensada con agua de enfriamiento, el costo anual neto se 

minimiza cuando la alimentaciÓn es casi vapor. Si se dispone de 

la corriente como un 1 (quido, el costo de calentamiento no se juá_ 

tifica. El ahorro entre O y 40% de vaporizaciÓn no es suficiente 

para justificar el costo de el calentador de la alimentación. Si 

se dispone de la corriente como vapor y se puede condensar con 

agua de·enfriamiento, no debe considerarse ei caientamiento. 

El costo de la superficie de intercambio, asf 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 refrigeraciÓn, relativo al agua de enfriamiento, -

afecta grandemente la comparaciÓn económica. Aumentar la carga -

térmica por condensar, afecta significativamente el costo de ope-

raciÓn a una extensiÓn tal que se justifica condensar la aliment~ 

ciÓn en un intercambiador adicional con agua de enfriamiento, si 

todo esto es posible. 

Se puedenconsiderar muchas variantes, por lo que es_ diffcil hacer 

cualquier generalizaciÓn respecto a la optimizaci6n de la condi-

ciÓn de la alimentaciÓn. Cualquier caso debe analizarse parti-

cul armen te. 

d) Análisis de las posibilidades de optimizaciÓ_n del sistema • 

• ~ , 2-V 
En 1976, aparec1o un articulo en el cual se proponfa la optimL 

zación del sistema horno•! fnea-torre en base a la presiÓn de salL 

da del horno, parámetro que, segun Jos autores, era el más conve-
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nlente tanto económica como termodinámicamente, basándose en el 

hecho de que la relaciÓn Óptima entre el flux del calentador y

la vaporizaciÓn requerida fijarfan dicha presión de salida, El 

desarrollo presentado llega a la conclusiÓn de que una gráfica -

de costos contra presión de salida del horno (siendo los costos 

involucrados el de la Jfnea de transfer y el del horno de vacfo), 

nos permltirfa obtener la presión de descarga Óptima del horno, 

La gráfica 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 disminuciÓn 

del costo de la 1 (nea de transfer al aumentar la presión de sal.L 

da debido a la.dismlnuciÓn en diámetro obtenida al tener una ma

yor presión disponible. Sin embargo, al observar la curva de co~ 

to del horno de vacfo se pudo apreciar una inclinación muy elev~ 

da, la cual nos indicarfa una dependencia muy fuerte de este co~ 

to respecto a la presiÓn de salida del horno, lo cual tiene alg~ 

nas objeciones por las siguientes razones: 

i) Se InvestigÓ con especialistas en diseño de hornos cual po

drfa ser el efecto cualitativo de la presiÓn de descarga en 

el costo del horno sacando en conclusión que la curva prob~ 

ble de ·funcionalidad tendrfa una pendiente muy pequeña en el 

mejor de los casos, siendo probablemente constante o decre

ciente, ya que si aumentamos la presión, disminuiremos la -

vaporización y serfa menor el área requerida para transmitir 

la misma carga térmica, reduciendo el costo del horno." La 
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FERENCIA EN LA SECCION DE VACIO DE 
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curva probable real se presenta en la Flg. 3.1. 

En realidad, es muy diffcll fijar la presión de sal ida del 

horno en base a la cafda de presión en la Jfnea de trans

fer, debido a la "incertidumbre en la exactitud de Jos mét2 

dos de cálculo de la cafda de presión en dos fases, por Jo 

que generalmente,,se fija como limitaciÓn una temperatura 

(én equilibrio con la presiÓn de salida) que no ocasione

una degradaciÓn térmica de la carga dependiendo de sus pr2 

piedades de equilibrio particulares. 

ii) El método normal de dimensionamiento del sistema es como

sigue: .S#l especifican las temperaturas de entrada y de ss. 

lida del horno, el flujo, la carga térmica y la presiÓn de 

entrada y salida del horno, siendo el% de vaporizaciÓn 

una consecuencia de las condiciones de salida. La Jfnea 

de transferencia se dimensiona independientemente del horno 

cuando se tienen éondiciones iniciales y finales del recorrido y la 

torre se dimensiona para condiciones fijas de la alimenta-

ción. 

Como se pue_de observar, en ningÚn momento se rea Ji za un anáfi si s 

global del efecto de las diversas variables en el sistema. Sin 

embargo, el punto importante es que el % de vaporizaciÓn de nin

guna manera fija la presiÓn de salida del horno para efectos de 

diseño, Jo cual nos limita la funcionalidad de la relaciÓn desa• 

rrollada en (2-V) para la presiÓn de sal ida en relaciÓn con el 

flux de calor. En realidad la variable que más influye en el 

área del horno y por Jo tanto, ~n su costo es la carga térmica. 
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Si combinamos la discusiÓn anterior con los conceptos presentados 

en él inciso i, concluiremos que no es aceptable la optimizaciÓn 

del sistema en base a la presiÓn de salida del horno ya que el 

rango tan pequeño de presiÓn pos i b 1 e ( 140-250 rnrnHg) ·no influye 

apreciablemente en el costo global del horno. Sin embargo, aún -

cuando no es la práctica común, serfa deseable incluir la simula

ciÓn de la lfnea de transferencia en el diseño del horno, ya que 

estan .fntimarnente relacionados desde el punto de vista de operaciÓn; 

además, cualquier cambio en esta relaciÓn influye en el funciona

miento de la torre, por lo que será necesario un análisis más pr~ 

fundo de las variables que realmente pesan en los costos totales. 

del sistema para aumentar su eficiencia e~onÓmica y operacional. 
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CAPITULO IV. REVISION Y SELECCION DE LOS METODOS DE CALCULO 

DE LINEAS A DOS FASES. 

a) UNA INTRODUCCION AL FLUJO A DOS FASES. 

b) FILOSOFIA DE BUSQUEDA Y SELECCION DE INFORMACION. 

e) PATRON DE FLUJO HORIZONTAL 

d) PATRON DE FLUJO VERTICAL 

d.l) HOLDUP 

d.2) FACTOR DE FRICCION 

e) CAlDA DE PRESION HORIZONTAL 

f) CAlDA DE PRESION VERTICAL 

g) SECUENCIAS GENERALES DE CALCULO 

h) METODOS SELECCIONADOS 



a. Una IntroducciÓn al Flujo a Dos Fases.Lfquido- Vapor 

E 1 fenÓmeno de flujo a dos fases, se presenta cuando por un mismo 

conducto fluyen simultáneamente una fase lfquida y una gaseosa. 

Existe una interfase Jfquido-gas, asociada con .el flujo simultáneo 

de las dos fases. Interfase que requiere energfa para su formaciÓn; 

as( como para su crecimiento en términos del área total de superfi

cie y para su movimiento. La determinaciÓn del régimen de flujo es, 

de hecho, un estudio del comportamiento de la interfase. 

Asf, la base de todos los problemas de flujo a dos fases, es el en

tendimiento de los fenÓmenos en la interfase: pérdida de presiÓn, -

regímenes de flujo, .transferencia de calor y masa. 

No debe esperarse en un futuro inmediato un entendimiento total de 

este fenÓmeno tal, que se puedan realizar predicciones del comport~ 

miento de la interfase bajo todas las condiciones posibles. 

Por otro 1 a do, un fenÓmeno muy interesante asocia do con e 1 fJ uj o a 

dos fases, es que todas las propiedades de transporte (velocidad, -

transferencia de calor, transferencia de masa), se aceleran y son -

mayores de) O que Ser ( an en un Si S tema semejante a una fase J • 

Uno de los primeros intentos para explicar las altas velocidades en. 

centradas, fue la llamada 11 teorfa de los volumenes competitivos", -

que compara la velocidad que.tendrfa una fase si Únicamente ella 

ocupara el conducto, con la velocidad experimentada en flujo a dos 

fases. As f, se dijo que 1 as dos fases "compe t ( an11 por e 1 área sec 
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cional disponible. 

Sin embargo, esta teorla simplista de ninguna manera explicaba las 

caldas de presión substancialmente mayores (de 10 a 100 veces), o~ 

tenidas en f 1 uj o a dos fases. La razón es que existen fenómenos a.-

diclonales que causan pérdidas de energla, además de la aceleración 

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

Mientras que para la mayorla de las ecuaciones de diseño, el flu-

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

tipo de flujo es inherentemente inestable2• 

Una tuberla larga, aún con condiciones de operación constantes y 

sin fluctuaciones en las composiciones de alimentación o en el 

1 
flujo, puede tomarse semanas para alcanzar un estado estable. Sin 

embargo, la suposición de estado estacionario, puede ser muy útil, 

no olvidando que es una suposición. 

Por último, es conveniente enunciar cuales son algunos de los si~ 

temas más comunes en flujo a dos fases: 

Agua-aire, agua-vapor de agua, crudo-gas (hidrocarburos ligeros 

procedentes de torres de perforación), gas -condensado (pr.oduc ido 

por condensa~ión retrógrada en gasoductos) y diversas fracciones 

de crudo en equilibrio con su vapor (crudos, residuos, reformados, 

etc.). 

'b. Filosofla de búsqueda y Selección de Información 

En este inciso, se describirán los patrones de búsqueda de inform~ 

ción y la selección de los métodos més confiables, tomando como base 
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criterios generalizados en la investigación que normalmente se

rea 1 iza en e 1 campo de 1 flujo a dos fases. 

Actualmente existen mas de 35 correlaciones publicadas para cal

cular la carda de presión en dos fases y, con pocas excepciones, 

adolecen de falta de generalidad. Cada una reproduce muy bien -

1 os datos usados para su desarrollo pero, frecuentemente no tie

nen significado los resultados que genera cuando se aplica a si

tuaciones frsicas fuera del rango de experimentación. La imposl 

bilidad para extrapolar, puede ser bastante frustfante si no se

encuentra ninguna correlación que cubra el rango de diseño. 

Extender una correlaciÓn de flujo a diámetros_ de tuberra mayores 

o menores y 1 ongi tudes de tuberr a di fe rentes, no es más que un -

problema de escalamiento3. 

El objetivo prinCipal de la bÚsqueda bi-bliográfica, consistiÓ en 

concentrar la mayor cantidad posible de información respecto a -

métodos de cálculo de patrón de flujo y carda de presiÓn en dos 

fases, tanto horizontales como verticales, asr como métodos de -

cálculo de holdup, factor de fricciÓn y flujo crrtico. También 

se buscaron secuencias generales de cálculo, o sea, métodos que 

conjuntan diversas opciones de patrón, carda de presiÓn, holdup, 

factor de fricciÓn y flujo crrtico. 

La base de selecciÓn inicial entre todos los métodos localizados 

consistió en: 

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

e) Criterios generales de estudios con cierto prestigio en este 

campo. 

d) DiscriminaciÓn y evaluaciÓn personal. 

A continuación, se presenta una lista de todos los métodos locai.L 

zados para las diversas opciones en la secuencia de cálculo; as( 

como, los principales trabajos de comparaciÓn que sirvieron como 

gu(a en la selección. 

A) Patrón de flujo horizontal: 

a) Mapa de Alves4 

b) Mapa de Huntington5 et al 

e) Mapa de Bergelin y Gazley6 

d) Mapa de Kosterin7 

e) Mapa de J.ohnson y Abou-Sabe8 

f) Mapa de Krasiakova9 

g) Mapa de Baker1° 

h) Mapa de Hoogendoom11 . 

l) Mapa de Govier y Omer1 2 

j) Mapa de Eaton et a1 13 

k) Mapa de AI-Sheikh et a114 

1) Mapa de Govier y Aziz15 

m) Mapa de Know)es 16 

n) Mapa de Mandhane et a117 

o) Método de Taitel y Dukler18 
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A.l) Estudios usados para comparaciÓn: 

a) Ri chardson38 

b) Mandhane et a 117 

e) Taitel y Duklerl8 

B) Patrón de Flujo Vertical: 

a) Shaw1 ~ 

b)· Carter y Huntington 20 

e) Nicklin y Davidson 21 

d) Kos ter i n7 

e) Koz l.ov22 

f) Galegar, Stoval y Huntington23 

g} Brown, Sullivan y Govier24 

h) Govier25 

i) Govier, Radford y Dunn26 
1 

j} Govier y Short27 

k) Griffith y Wallis28 

1) Ros29 

m) Nichols30 

n) Bryant 31 

o) Chien e lbele32 

p) 0rkiszewski33 

q) Osh i nowo 34 

r) Golan y Stenning35 

s) Aziz, Fogarasi y Govier36 

t) Gould, Tek y Katz37 
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B.1) Estudios usados para comparación: 

a) Oshinowo34 

b) Go1an y Stenning35 

C) Ho1 dup: 

a) Lockhart y Martine11i39 

b) Hoogendoorn40 

e) Eatoneta113 

d) Hughmark41 

e) Guzhov e t a 142 

f) Chaw1a43 

g) Beggs y Bri 11 44 

h) Duk1er45 

i) Scott46 

j) Agrawa1 et a1 47 

k) Hughmark48 

1) Levy49 

m) - Nguyen y Spedd i ng5° 

n) Bonnecaze et a15 1 

o) Hagedorn y Brown52 

C.1) Estudios usados para comparaciÓn: 

a) Mandhane et a153 

b) Duk1er et a154 

e) DeGance y Atherton98 

D) Factor de fricción a dos fases: 
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al Huey y Bryant55 

b) Dukler et aJ56 

e) Beattié7 

d) Kopalinsky y Bryant58 

e) Bea tt i e59 

E) Cafda de presión horizontal: 

a} Lockhart y Martinelli39 

b) Bankoff60 

e) Baker61 

d) Chenoweth y Martin62 

e) Yagi 63 

f) Dukler et al56 

g) Eaton et al 13 

h) Gregory et" a1 64 

E.l} Estudios 4.1Sados para comparación: 

a) Dukler et al54 

b) Mandhane et al65 

e) DeGance y Atherton2,66 

F) Cafda de presiÓn vertical: 

a) Orkiszewski 33 

b) Poettmann y Carpenter67 

e) Baxende 11 y Thomas68 

d) Fancher y Brown69 
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e) Duns y Ros7° 

f) Hagedorn y Brown52 

g) Aziz, Fogarasi y Govier36 

h) .Chierici, Ciucci y Sclocchi7l 

i) Gould, Tek y Katz37 

F.l) Estudios usados para comparaciÓn: 

a) 

b) 

e) 

d) 

Lawson y Bri1172 

Gould, Tek y Katz37 

66 DeGance y Atherton 

Aziz, Fogarasi y Govier36 

Siendo el desarrollo de los métodos de predicción de flujo crftico 

tradicionalmente ajeno a los métodos de cálculo de cafda de presiÓn, 

su análisis será presen~ado en otro capftulo relacionado con las

barreras ffsicas en e.l diseño (Cap. VI). 

G) Secuencias generales de cálculo: 

a) Kern73 

b) wi11/4 

e) Sarma et aJ75 

d) 
64 

Gregory et al 

e) DeGance y Atherton2 

f) Meador y Shah76 

g) Paige77 

c. Patrón de Flujo Horiz-ontal. 
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El patrón de flujo en un canal horizontal, depende de la intera~ 

ciÓn compleja de las fuerzas gravitacionales e hidrodinámica-s, -

tanto interfase como intrafase, además de la geometrfa del canal. 

El estudio de estos patrones, ha sido llevado a cabo por diver-

sos investigadores. 

Predecir el régimen de flujo para flujo gas lfquido a co•corrien. 

te en tuberfas,. ha sido un problema central sin soluciÓn en flu-

jo a dos fases. El procedimiento normal es acumular datos de 

flujos y propiedades de los flufdos y observar visualmente el Pa 

trón de flujo a· través de una ventana de una secciÓn de prueba 

transparente. En seguida se busca una manera de mapear los da-

tos en una gráfica bi-dimensional localizando las fronteras de -

transiciÓn entre los regímenes. Esto requiere tomar una decisión 

acerca de las coordenadas que van a utilizarse. Debido a que nun. 

ca ha existido-una base teÓrica para la selecciÓn de coordenadas, 

esta aproximaciÓn representa una coordinaciÓn de los datos más -

que una correlaciÓn en sf y tiene una fuerte dependencia de los 

datos particulares que se usan para preparar el mapa. Por esta 

razón, 1 a extensiÓn a otras cond i ci"ones de tamaño de tuber r a o de 

inclinaci~n, propiedades de los flufdos y flujos es de una confia_

bi 1 idad incierta. 18 

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

ti gadores: 

Alves
4 

dividiÓ el patrón de flujo en tuberfas horizontales en las 

siguientes siete categorfas (las cuales se conservan'hasta hoy sin 
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cambios) basado en sus observaciones de sistemas aire-agua y aire

aceite y en e 1 trabajo de otros. 

Con una tuberfa horizontal llena de l(quido fluyendo los tipos de 

patrones de flujo que resultarfan de acuerdo a Alves, al ir incr~· 

mentando el flujo de gas o vapor son: 

l. Flujo burbuja.- Flujo en el cual las burbujas de gas se mue

ven a lo largo de la parte superior de lá tuberfa a aproxima

damente la misma velocidad que el 1 (quido. 

2. Flujo plug.- Se forman grandes burbujas en forma de cuña a -

part.ir de la coalescencia de muchas burbujas. Pueden ser baa_ 

tante largas y llenar una gran porciÓn del canal. 

3·. Flujo estratificado.- El lfquido fluye a lo largo de el fon

do de la tuberfa y el gas se mueve a lo largo de la parte su

perior. 

4. Flujo con oleaje.- Es un flujo estratificado en el cual la ill 

terfase esta perturbada por olas. 

5. Flujo "slug". - Las crestas de las olas sellan el tubo y "slugs" 

espumosos periÓdicos pasan bajo-el tubo. 

6. Flujo anular.- El l(quido se mueve en una pelfcula a lo largo 

de la pared rodeando a un nÚcleo de gas con una velocidad rels. 

tivamente alta que tiene al_go de lfquido arrastrado en su masFt 

fluyente. 

7. Flujo spray (disperso).- La fase vapor es transportada dispersa 
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en el gas. 

Un análisis mecanfstico de la transición gradual entre regímenes, 

podr(a ser el siguiente: 120 

Cuando el flujo volumétrico de gas .es pequeño, el 1 (quido fluye -

como una fase contfnua con el gas disperso como una suspensiÓn de 

burbujas (flujo burbuja). Cuando el tubo es muy grande comparado 

con la burbuja más grande y la concentraciÓn de burbujas es baja, 

las burbujas se mueven independientemente con velocidades que de

penden de su diámetro y de la distancia a la pared del tubo. 

Sin embargo, si el conducto no es largo, o ia concentración de buL 

bujas se vuelve grande, predomina la influencia de la pared y las· 

burbujas se moveran en grupos con velocidades dependientes del diÍ 

metro del tubo. En ningún caso están distribuidas ·uniformemente 

1 as burbujas, pero como un resultado de 1 gradiente dé momentum y 

de las fuerzas .boyantes, tienden a concentrarse en el centro del 

conducto. Cuando las concentradones de burbujas se vuelven altas, 

la ·coalescencia llega a ser importante y eventualmente se producen 

slugs de gas cil(ndricos larg·os (el flujo plug es intermedio) que 

casi 11 enan 1 a secciÓn de 1 tubo ( flujo s 1 ug) • En tubos pe.queños, 

este flujo slug es estable, pero en tubos mayores al aumentar el 

flujo volumétrico relativo de gas, los slugs crecen en longitud 

hasta que se tocan produciendo flujo anular. 

Basado en estudios en una tuberfa de 1.042 pulgadas de diámetro i~ 

terno y 16 pies de largo con inserciones de tubo de vidrio de 18 -

-36-



pulgadas en cada extremo, Alves dividiÓ las regiones de patrón de 

flujo de acuerdo con la velocidad superficial de cada fase. Esta 

divisiÓn se muestra en la Fig. 4.1. 

Huntington5 et al añadieron flujos semi-anular y de crestas a Jos 

notados por Alves, Estos patrones se notan, en la transiciÓn a -

flujo anular a flujos de 1 (quido bajos y al tos 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 correlación de patrones de flujo cou 

tra flujos másicos de Jfquido y gas, se muestra en la Fig, 4,2, 

Bergelin y Gazley6 reportaron los resultados de sus observaciones 

aparte de los de otros, para sistemas aire-agua en tubos de una -

pulgada. 

Kosterin7 estudi.Ó los flujos estratificados, plug y spray en tub!l., 

rfas de 1, 2, 3 y 4 pulgadas. Johnson y Abou-Sabe8 reportaron que 

sus técnicas fotográficas y estroboscÓpicas tuvieron relativamente 

poco éxito. 

Las áreas de Jos patrones de flujo¡ graficadas con respecto al 

flujo de cada fase a partir de los datos de Gazley y Abou-Sabe se 

muestran en las Figs. 4.3 y 4.4. Johnson y Abou-Sabe usaron nomeu 

clatura algo diferente para los patrones de flujo que notaron. Esto 

incluye flujos que fueron descritos cbmo burbuja pulsante, anular ':' 

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

Este estudio se llevó a cabo en una tuberfa de 0.87" de diámetro -

-37-



-t .. 
!!;1 

1 
!1 ... 

1 
~·~------4-------~-------4 O.f 10 100 

VEI.DCIDN) DEL 1M ( Ft ( .. ) 

'*'RA 4.t ftEel(WE8 lilE M11QI DE IWJO 

PRCJilU1U POFt ~ 

-38-



1 
~ 4 • , 

Oir---~~--~----~-.--~--~~~--~~--o*----~~ 

"j I0-4it ... /K'•Pt., 

Jll'lllllt. 4.2 I&ION!S DE Mtli)N DE FI.WO lliCaERIMI 
POR tMnlNmlH ET AL. 

-39-



-;: 
:1: ..... 
~ .... 
w 
e 
1!! 
Q 

i 

~ 10().-------------, .... 
:r ..... 
.Q _. 
lll 
a: 
;¡'f 

.... 
o 

o 

$ 
" 

FWJO AMULAR 

FW.JO 8W8 

.zL__L__~~~~~~~ 
~ 8000 

GASTO DE AGUA (Lb/H'rl 

FIG. 4.3 LIMITES DE LOS· DIVERSOS TIPOS DE FWJO 
SEGUN GAZELY 

400~-----------------,~------~ 

lOO 

10 

-

f-

ANULAR 

/ 
/QJ) 

/_~/, 
~~/ </ 

/ ' 
' ESTRATIFICADO " 

CON SLIJe -.... -..-
ESTRATICAOO 

ONOUI.ANTE 

1 BURBUJA _.. 
PULSANTE ' 

1 // 
1 / 

/ 

......... 
BURBUJA 

1 ......... 
........ 

1 ......... ...... 
1 BURBUJA 

1 
ESTIWlFICAOD 

l 1 
1()3 104 l~L,~.----------~----------~r------1 

GASTO DE· AGUA ( Lb/HrJ 

FIG. 4. 4 AREAS DE LOS PATRONES DE FWJO PARA 
f'WJO EN DOS fASES DE UNA MEZCLA 
AIRE· AGUA EN UN TUBO HORIZONTAL DE ~. 

0.170 SECR.IN ABOU - SABE 
-40-



interno con 15.7 pies de longitud. 

Krasiakova
9 

investigÓ el problema del patrón de flujo para siste

mas aire-agua en una tuberra de 30 mm de diámetro. Los resultados 

de sus observaciones se muestran en la Fig. 4.5, donde los regime-

nes de patrÓn de "flujo son definidos en términos de la velocidad 

superficial de cada fase. Sus descripciones Ele los patrones de 

flujo son algo diferentes de las de otros investigadores. 

Baker 10 obtuvo una correlaciÓn de los datos de Gazley
6

, J.enkins78 , 

Al 4 . K . 7 h . d d • ves y oster1n ac1en o uso e parametros para tomar en cuenta 

la variación de las propiedades de los flufdos para sistemas dife-

rentes. Los di versos regímenes de patrÓn de flujo se graf i can en 

términos de G/~ yU.,/6. donde G es el flu{o másico de gas, Les -

el flujo de 1 fquido, A= f(0 ~¿; 5)" ( 6~~~Yz y '}J =[MJlt.(62.3/fL~\13 

La densidad de el gas y lfquido están en libras por pie cÚbico, y 

es la tensiÓn superficial de el lfquido endinas por centfmetro y 

la viscosidad del lfquido,)l , está en centipoises. Esta corre

lación se reproduce en la Fig. 4.6. 

De las correlaciones publicadas hasta la fecha, solo la de Baker s~ 

para sistemáticamente el flujo a dos fases en regímenes de flujo, 

desarrollando a la vez, un mapa y ecuaciones de cafda de presiÓn -

para los diferentes tipos de flujo. 

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

ber sido una innovaciÓn (actualmente varias compañfas de ingenierfa 
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la continúan 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• SO, 16 han reportado problemas respecto a 

su .exactitud. Como la correlación de Baker fue desarrollada 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 dudoso1. 

El argumento más podaroso contra la correlación de Baker es que sus 

coordenadas Bx y By son 1 inealmente dependientes: 

Bx = WL "Y /By 

Esta dependencia lineal de las coordenadas lleva a un resultado ex-

traño. 

Un fluido no solo exhibe simplemente un régimen de flujo, sino una s~ 

cesión de regímenes cuyas transiciones y presencia deberian ser predl 

chos por Bx y By. Si P, T y todas las propiedades ffsicas son conocl 

.das, se pueden ·calcular las coordenadas de un ·mapa de regímenes de ... 

flujo para cada situación ffsica en el conducto. Estos puntos., deter. 

minados por las coordenadas calculadas, se pueden ·graficar en el mapa 

de regímenes de flujo de Baker (o en cualquier otro) para formar una 

lfnea de operación (curva) que muestra las transiciones de régimen de 

flujo al ~verse el fluido a través del conducto. 

La linea de operación se visualiza más facilmente para un sistema is~ 

t~rmico, Un punto en el mapa de regímenes de flujo se establece sim

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

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

se pueden calcular. 
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Para una temperatura constante, la caída de presión es función sola

mente de el gasto y la geometría de la tubería; se ve que la caída -

de presión y la longitud de la tubería guardan una relación simple. 

Para una presión corriente arriba dada, se pueden reducir secuencial 

mente los valores de presión, pudiéndose tabular los valores sucesi

vos de Bx y By. 

Cuando la temperatura no está fija, Bx y By no se pueden calcular tan 

fácilmente como en el caso isotérmico. Como en este caso, tanto la -

temperatura como la presión son funciones de la longitud de la línea, 

por esta· razón, para evaluar Bx y By, no es suficiente con disminuir 

sistemáticamente la presión sin un conocimiento de la temperatura. -

Así, la .línea de operación no se puede establecer sin un conocimiento 

previo de la relación de temperatura, presión y longitud de la linea. 

La conclusión que resulta de este análisis, es que todas las lineas 

de operación dibujadas en el mapa de flujos de Baker tienen una· pen

diente que se aproxima a -1. La demostración matem<Hica de este hecho 

se encuentra en el Apéndice al final de este capitulo. Cuando se ana

l izan los cambios en el régimen de flujo de un fluido a dos fases en 

una tubería, todos los regímenes de flujo posibles caen a lo largo de 

una 1 ínea con una pendiente que se aproxima a -1 . Esto es bastante 

restrictivo y fisicamente imposible debido a que excluye ciertas tra~ 

siciones de régimen de flujo que ocurren naturalmente1 . 

Predecir una pendiente de -1 es exacto so 1 amente para f 1 u jo i sotérmi

co. La experienci¡;l ha mostrado que un cambio de 20°F en 'la tempera'tura 

de operación de la linea produce cambios pequeños en Bx y By. 
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En la Fig. 4.7 (Pag. 46) se presentan esquematizados los diferentes 

regimenes de flujo posibles en un tramo horizontal. 

Hoogendoorn11 usó la velocidad media de la mezcla, VM y la fracción 

de volumen del gas a la entrada como coordenadas al igual qu~ Kos-

terin7 (que fue el primero en proponerlas) en un mapa de patrón de 

flujo que está basado en varios sistemas aire-aceite y aire-agua. 

Hoogendoorn observó efectos modestos debidos al diámetro de la tub~ 

rfa y las propiedades del liquido a viscosidades del liquido 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 -

á re a muy pequeña de 1 mapa. 
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Govier y Omerl2 presentan un mapa basado en sus datos para un sia.. 

tema aire-agua en una tuberfa de 1.026 pulgadas. Como coordenadas 

se usan las masasvelocidad del 1 fquido 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 tub~ 

rfas de 2 y 4 pulgadas •. Ellos correlacionaron las observaciones 

de patrÓn de flujo en un mapa usando como coordenadas, un No. de -

Reynolds a dos fases, 

y un numero de Weber 
a dos fases[, ~ 1 . '"z.j Wrt '!:.. D ~L. VsL -te,.~ (e -·e~,.) 

Tf' vEt' v 
donde: 

EL = FracciÓn de volumen del 1 fquido in si tu 

S =Velocidad de deslizamiento 

.f\"" ~JA'-EL. +_tb (1-EL.) 

s-~- v.s~. 
- l-t:¡, E.L 

Nótese que se debe conocer EL para poder utilizar el mapa de Eaton 

et al. Además, sus ·definiciones de patrones de flujo son algo dif~ 

rentes de las comunmente encontradas en la 1 iteratura, lo que oca-

siona subdivisiones aparentes de las regiones definidas norínalmente, 

Al-Sheikh et a1 14 atacaron el problema de predecir el patrón de fl!.!, 

jo de una manera totalmente diferente. Su correlaciÓn está basada 

en el Banco de Datos de Flujo a dos fases de AGA-API mencionado por 

Dukler et a1 56 • Ellos usan un total de 4475 puntos y producen una 
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correlaciÓn compleja que_ requiere un conjunto de doce figuras en 

diez sistemas de coordenadas diferentes. Ellos no intentaron d~ 

finir Jfneas de separaciÓn entre patrones de flujo diferentes, -

sino que, trataron de encerrar todos Jos datos pertenecientes a 

un patrón particular en una regiÓn cerrada. Debe reconocerse, -

que esto supone que efectivamente todas las observaciones de pa-

trón de flujo son completamente confiables. Se requiere un pro

cedimien_to secuencial para predecir el patrón de flujo. Como las 

fronteras de sus reg 1 ones son a·J tamente irregulares, este método 

no se adapta fácilmente para un estudio orientado por computadora. 

Govier y Aziz15 han presentado una versión rev'fsada de el mapa de 

patrones de flujo de Govier y 0mer1 2• La revisiÓn está basada en 

Jos datos de Govier y Omer, a Jos cuales se les añade Jos datos -

de Baker, Hoogendoorn y algunos otros más. El sistema de coorde

"nadas para este diagrama revisado también es diferente de el usa-

do originalmente por Govier y Omer en el que se utilizan las vel~ 

cldades superficiales de gas y 1 (quido, VSL y VsG. como Jo sugiriÓ 

Alves originalmente. 

Govier y Aziz también sugieren que con una modificación apropiada 

a las coordenadas, el_ mapa revisado de Govier y Omer, se puede~-

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

Especfficamente, estos autores recomiendan que los parámetros de 

propiedades de flu(dos, definidos como: 
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y =[(-J:j (~] 1/4 

Se usen para multiplicar las velocidades superficiales reales de 

los flufdos como sigue: 

l'sG XVsG 

"VsL = YVsL 

Asf, las cantidades ~SL y"VsG representan velocidades superficia-

les ''efectivas" para todos los sistemas excepto aire-agua ya que 

para el sistema aire-agua, son las velocidades_superficiales rea-

les. 

16 Knowles , usando los datos de Eaton, utilizÓ varias de las corr~ 

laciones existentes incluyendo la-de Baker en un intento de encou 

trar una correlaciÓn apropiada para un rango amplio de condiciones 

de flujo. Knowles encontró q~ ninguno de los mapa~ de patrones de . - -

flujo existentes son adecuados para la predicciÓn de los patrones 

de flujo que ocurrieron durante los experimentos de Eaton. Knowles 

prese~tó una nueva correlación de p~trón de flujo, en la que defL 

nió dos g~upos adimensionales por medio de análisis dimensional. 

Estos grupos son: (1)-una función del Re a dos fases y (2) una-

funciÓn del We a dos fases, representándose de manera igual que -

como lo hizo Eaton. 

A continuaciÓn, se desglosan los criterios de selección que utliL 

zaron Handhane et al17 para eliminar algunos mapas al diseñar el 

suyo: 
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"Como el mapa de Eaton et al 13 requiere conocimiento de el holdup 

in situ y como además, las definiciones que estos autores usan para 

patrones de flujo no son consistentes con las encontradas normal

mente en la literatura, su correlaciÓn no fue incluida en la pre

sente comparación. 

El diagrama presentado por White y Huntington5 esta limitado a V!il_ 

locidades bajas de lfquido y no es prometedor utilizarlo como un 

método de predicciÓn total. Por lo tanto, no se incluye en este 

estudio-. 

El mapa de Johnson y Abou-Sabe se basa en datos cubriendo un rango 

muy limitado, por lo cual no fue incluido en este estudio. 

Finalmente, debido a su naturaleza (diffcil de manejar) el proce

dimiento de correlaciÓn de Al-Sheikh et al, tambien se excluye. 

Mandhane et al 17 recientemente han efectuado un exámen cuidadoso 

de los datos de regimenes de flujo. Mostraron que se podfan cooL 

dinar más de lOOOpuntos para el sistema aire-agua, en tuberfas hQ. 

rizontales (de 1.3 a 15 cm de diámetro) en un mapa en el cual los 

parámetros fueran VsL 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 correlaciÓn 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-

tldad de datos y por lo tanto. representan un rango razonabl~nte a~ 

plio de valores de los distintos.parámetros involucrados. 

En resumen. el mapa de Handhane et al. se puede utilizar como re-

presentativo de varios otros mapas anteriores a él. debido a que 

se obtuvo una mejora substancial en la representaciÓn de los datos 

aire-agua. en comparaciÓn con cualquier otro mapa. observándose -

además. que en la presentación gráfica de todos ellos. el de Han~ 

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

Taitel y Dukler. recientemente han presentado no un mapa. sino un 

método para caicular el ·patrón de flujo. lo cual representa un ea 

foque totalmente revolucionario en este campo. ya que no se depen 

de más de un mapa estático. creado en base a un solo conjunto de 

variables ffjas, sino que las fronteras entre regimenes van varian 

do al cambiar las condiciones .de operación. teniendo asr. un mapa 

por cada punto en la lfnea, lo cual nos dá una mayor confiabili-

dad en las predicciones. 

Este trabajo representa un medio para la predicciÓn anal ftica sin 

ambigüedad de la transiciÓn entre regimenes de flujo basados en -

mecanismos ffsicos reales entre estas transiciones. 

los regimenes considerados son intermitente {slug y plug), estra-
. . 

tific~do suave. estratificado con oleaje. disperso con burbujas Y. 

anular-anular disperso. La teorfa predice elefecto del tamaño de 

la _tuberfa. propiedades de los flufdos y ángulo de inclinaciÓn en 
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las fronteras de transición. 

Taitel y Dukler inician el p·roceso de anal izar las transiciones -

entre regímenes de flujo a partir de la condición 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 patrón 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 la tuberia. En este púnto, los autores aclaran que el 

hecho de que el flujo estratificado pueda no existi·r no es impor

tante (lo cual es cierto, ya que solo es una suposición usada como 

base para calcular el patrón de flujo real} justificándolo; sin em 

bargo, de una manera equivocada, ya que señala que esta bien esta

blecido que la existencia de un patrón de flujo especifico a flu

jos de gas y liquido especificados es independiente de la trayect~ 

rla usada para 'llegar a ese estado, tal afirmación esta ignorando el 

efecto dehirterésis de los patrones, del cual se hablará en otro 

capitulo. 

Desarrollo teórico 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 expresión: 
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FleURA 4.1 Fw.ll DTRATtfiCADO IN EQUlUBRIO 
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-AL(~:)L -~ SL +':(¡S¡ +~L AL'58RO(.= O (1) 

-AG (it)G- 'jG SG - 1 i S¡ + j G AG 581'1 o<.= O (2) 

Igualando la cafda de presiÓn en las dos fases y suponiendo que a 

condiciones de transiciÓn el gradiente hidráulico en el J(quido es 

despreciable, da los siguientes resultados: 

+7'¡ s¡(A~ + !G) ÍfL- fJ¡s8fto(= O 

(3) 

Los esfuerzos cortantes se evalÚan de una manera convencional 

evaluando los factores de friccíÓn del 1 (quido y gas a partir de 

donde DI y Dg son los diámetros hidráulicos evaluados de la manera 

sugerida por Agrawal et ai8J 

4AG 
SG + S¡ 

Esto implica que la resistencia del Jfquldo a la pared es similar a 

la resistencia para flujo en canal abierto y la del gas a la de flujo 

en dueto cerrado. Ha sido establecido que para flujo estratificado 

suave, f¡ ~ f g ( Gaz 1 ey82, 1949) • Aún cuando varias de 1 as transL 
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cion·es consideradas aqu( ocurren en flujo estratificado con una in 

terfase ondulante, el error en el que se incurre al hacer esta su-

posiciÓn es muy pequeño.· A condiciones de flujo normal, en las que 

se observa que ocurren estas transiciones, UG»U.i • As( el es-

fuerzo cortante interfacial del lado del gas se evalÚa con la mis-

ma ecuaciÓn que el esfuerzo en la pared del gas. 

Los autores utilizaron los siguientes coeficientes en su trabajo: 

CG = CL = 0,046, n =m = 0.2 para flujo turbulento y CG = (C~ = 16) 

n =m 1.0 para flujo laminar • 

. 
Es útil transformar estas ecuaciones a una forma adimenslonal. 

Los valores de referencia son: D para longitud, o2 para área, las 

velocidades superficiales Vsl y Vsg para las velocidades de J(quido 

y gas, respectivamente. 

Designando las cantidades adimensionales con un signo más {+), la 

ecuaciÓn (3) con (4) y (5) toma la siguiente fonna: 

~ + ~)]•4Y o {6) 

donde: 
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y 

1 (•P/dX)s 1 designa la cafda de presiÓn de una fase fluyendo sola 

en la tuberfa. 

X se identifica inmediatamente como el parámetro introducido por Loe~ 

hart y Martinelli en 1949 y se puede calcular directamente con el -

conocimiento de los flujos, propiedades de los flufdos y diámetro de 

tuberfa. Y es cero para tuberfas horizontales y representa las fueL 

zas relativas actuando en el Jfquido en la direcciÓn del flujo debida 

a la gravedad y a la cafda de presión. 

Los autores demuestran que todas las variables adimensionales con 

superfndice +dependen solo de ~t"' h LID. Asf cada par X -Y corre~ 

ponde a un valor Único de hL/D (siendo hL el nivel del Jfquido en la 

tuberfa} para todas las condiciones pos1bles de tamaño de la tuberfa, 

propiedades de los-flufdos, flujos e inclinaciones de la tuberfa.para 

las cuales existe flujo estratificado. 

Debe notarse que la decisión acerca de si cada fase esta en régimen 

laminar o turbulento debe estar basada en un nÚmero de Reynolds cal

culado usando la velocidad ~y el diámetro hidráulico de esta fase 

y no la velocidad superficial y el diámetro. 

Para dilucidar Jos mecanismos de transiciÓn los autores consideran-

cinco regímenes básicos. Cuando se resüelve la teorfa en forma adl-

mensional surgeh los siguientes grupos adimensi6nales: 
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X 
= [' 

( dPLt!X}) SL l T/2 
( tlP/aX) 1 SG l 

T = [ l ( tiPLiX}) SL j ~~ 12 

( f L- f G) g e os· 

y ( f L - ~ G} q St!n g, 
l (dP/dX) rsG ( 

IJ.SG 

K [ 
DU.sL ]"'" [ ]•1/2 

F ~L = F RlsL 

Las transiciones particulares están controladas por los siguientes 

grupos: 

Estratificado a anular X, F, y 

Estratificado. a intermitente X, F, y 

Intermitente a burbuja dispersa X, T, y 

Estre 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 de~ 

pués de todo. 

Dado un conjunto de condiciones de flujo (flujo, presiÓn, tamaño de 

la tuberfa e inclinaciÓn), el patrón de flujo que existe para esa~ 

condiciÓn, se puede determinar simplemente calculando manualmente -

las condiciones de transiciÓn después de resolver la Ec. (3), median 

te un procedimiento de iteraciÓn o con ayuda de la Fig. 4.10. 
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-103 

(PL- POI QIIIR G • 
y=. ::;-10 

1 (dP/ü)il 

-5 

FIG. 4.10 NIVEL DE EQUILIBRIO DEl LIQUIDO PARA FLUJO 

ESTRATIFICADO (LIQUIDO TURBULENTO, GAS TURBULENTO 
O LAMINAR). 
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D. PATRON DE FLUJO VERTICAL. 

Hasta la fecha, parece no haber un medio para predecir en una base 

teórica el tipo de patrón de flujo vertical que ocurrirá bajo con• 

juntos distintos de condiciones de operaciÓn. Ha habido varios ill 

tentos de correlacionar empfricamente estos patrones. 

El describirlos y nombrarlos ha variado considerablemente desde los 

primeros investigadores l9, 20 ; sin embargo, el esquema reportado 

por Nicklin y Davidson21 es utilizado hoy dfa como una base, sien

do usado en el análisis de resultados de la investigaciÓn base 34 

seleccionada para e~te tema. 

En 1949, Kosterin7 y en 1954 Kozlov22 propusieron mapas de patrones 

de flujo. Sus resuftados, basados en observaciones visuales y 

en pelfculas de mezclas aire-agua fluyendo hacia arriba en una tub~ 

rfa de 1 pulgada de diámetro fueron bastante limitados y sus corre• 

Jaciones no tomaron en cuenta el efecto de las variaciones en las -

propiedades de Jos flÚfdos.· 

Galegar et aJ 23 investigaron patrones de flujo en flujo vertical a~ 

cendente de mezclas aire-agua y aire•kerosén en 1956. Se usaron dos 

tubos, uno de 1/2 pulgada y 19 pies de largo y el otro de 2 pulga

das de diámetro y 72 pies•de largo.· Ellos presentaron sus. resulta

dos en la forma de una correlaciÓn gráfica empfrica en términos de 

masas velocidad. Su correlaciÓn no incluye Ja.regiÓn burbuja-slug: 

Durante el perfodo·de 1957 a 1960, un grupo orientado P9r Govier24, 

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 empfricas para el sistema aire-agua en términos de la velo

cidad superficial del agua y un producto dimensional que contenfa 

una relaciÓn de volumen aire-agua, la densidad del aire y el diá~ 

tro. 

Estas correlaciones surgieron después de que observaron una reJa-

ciÓn persistente entre el patrón de flujo y las inflexiones en ias CUL 

vas de cafda de presiÓn total y holdup. Esto los llevó a sugerir

que los patrones de flujo podfan ser correlacionados en términos de 

los máximos y mfnimos en las lecturas de cafda de presión. En con

secuencia se definieron y correlacionaron cuatro regimenes de cafda 

de-presiÓn con los resultados de Qbservaciones visuales (independieu 

tes) de el cambio en los patrones de flujo. Esta correlaciÓn empf

rica no puede utilizarse como correlaciÓn general ya que le faltÓ

la incorporaciÓn de la influencia de la .viscosidad del 1 (quido, !á 

densidad del lfquido y la tensiÓn superficial. Las predicciones 

usando este método no son muy exactas en la regiÓn espuma-anular; -

debido a que los máximos y mfnimos son relativamente planos." 

Siguiendo el enfoque de Kozlov, en 1961, Griffith y Wallis28 preseu 

taran una correlaciÓn gráfica basada en sus propios datos, los de -

Kozlov22, Govier et a1 26 y otros 83,84 para el flujo en dos fases -

vertical ascendente. Ellos graficaron solo aquellos datos para los 

cuales se observó flujo slug con el resultado de que todos los patr~ 

nes de flujo posibles fueron agrupados en tres regimenes ll~mados -

burbuja, slug y anular disperso. La correlaciÓn gráfica asf obtenida 
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también adoleciÓ del defecto de no considerar las propiedades de 

1 os fl uf dos. 34 

En el mismo año que Grlfflth y Wallis, Ros29 simulÓ las condiciones 

a dos fases encontradas en pozos petroleros en operación llevando 

a cabo experimentos con aire y crudos en una tuber(a de 3 pulgadas 

de diámetro. El presentÓ un mapa de patrones de flujo mostrando -

las transiciones entre los diversos regimenes de flujo como una fu~ 

ciÓn de las velocidades adimensionales de gas y J(quido. Su mapa

de patrones de flujo no pudo reflejar la Influencia del diámetro de 

la tuber(a y tampoco incluyó el patrón de flujo anular. 

Otros investlgadores84 ,S5 han adoptado un enfoque analftico al pro

blema de predecir las transiciones particulares de un régimen de 

flujo al otro. Radovich y Moissis86 investigaron la transiciÓn de 

flujo de burbuja a slug. Moissls85 investigÓ la transiciÓn de flu

jo slug a espuma. 

La literatura es muy deficiente en investigaciones acerca de los PS!. 

trones de flujo que tiene posibilldaa de presentarse en un flujo a 

dos fases vertical descendente, Hasta 1974 no hay una correlaciÓn 

disponible para predecir los reglmenes de flujo existentes en flujo 

descendente34, Sin embargo, Nlchols3° reportó algunas observaciones 

visuales cualitativas de el flujo descendente de aire•agua en una -

tuberfa _de 2 pulgadas de diámetro, El observó que a flujos bajos, 

el agua parecfa·caer y ocupar la porciÓn central en la parte supe

rior y moverse como una pelfcula en la pared del fondo de la sección 

de prueba. Esta situaciÓn de cafda libre desapareciÓ al aumentar el 
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flujo de aire y/o disminuir el flujo de agua. El tambien notó que 

los regímenes de flujo susceptibles de ser descritos como flujo bur. 

buja, flujo burbuja"slug y flujo slug eran observado~ a flujos altos 

de agua. 

Bryant31 clasificÓ sus observaciones visuales de flujo vertical de~ 

cendente en patrones de flujo burbuja, formador de slugs, anular y 

niebla. Sin embargo, estas observaciones también fuero.n cualitati-

vas.34 

Chien e lbele32 propusieron una correlaciÓn emp(rica para la transl 

ciÓn entre los patrones de flujo anular y anular disperso para el -

sistema aire-agua en flujo descendente." Sus parámetros de correla

ciÓn fueron los nÚmeros de Reynolds superficiales de gas y J(quido. 

' • • 33 J.• Orkiszewski presento un metodo bastante exacto para calcular el 

gradiente de presiÓn para flujo vertical ascendente puro en tuberfas 

de diámetro pequeño haciendo uso del conocimiento de los regímenes " 

de flujo y proponiendo ecuaciones de transiciÓn entre ellos." 

Orkiszewski combinÓ los resultados de Griffith y \~allis, Duns y Ros7° 

y Nicklin87 et al, comparó los resultados de cada n~todo con su ban• 

co de datos de producciÓn petrolera y escogiÓ el mejor n~todo para " 

incluirlos en su correlaciÓn; si ·ninguno era lo suficientemente exa~ 

to, él. desarrollaba relaciones propias, como en el caso del flujo 

slug. 

Golan y Stenning35 presentan en 1969 dos mapas de patrón de flujo 

para los casos ascendente y descendente impulsados por el criterio 
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de que Jos mapas de patrones disponibles h~sta ese año estaban IL 

mltados a mapas Incompletos para flujo ver~ical ascendente y no -

habfa mapas para flujo vertical descendente. Analizan a fondo los 

mapas con más aceptación hasta entonces (con excepción de -las ecua_ 

clones de Orkiszewski) y mediante trabajo experimental con flujo -

alre•agua en un tubo transparente de 1 1/2 pulgs. D.~. construyen 

sus mapas en coordenadas de velocidades superficiales de Jfquldo y 

gas respectivamente. 

En.l971 ,·Oshinowo34 presenta una tesis doctoral cuya finalidad es 

analizar el flujo a dos fases en tubos verticales obteniendo como 

resultados más resonantes 2 mapas de patrones de flujo vertical a~ 

candente que reúnen muy buenas ·cualidades para ser utilizados como 

herramientas de diseño. Cabe mencionar el hecho por demás extraño 

consistente en la hasta ahora nula difusión que han recibido estos 

mapas en Jos estudios realizados hasta ahora en este campo, ya sea 

para criticarlos o para analizar sus ventajas o desventajas en re

laciÓn a Jos demás métodos de predicciÓn de patrones de flujo; es, 

_pués uno de Jos propÓsitos de·esta tesis, su difusión y análisis 

con el objeto de contribuir al incremento del acervo bibliográfico 

en este campo, 

Oshinowo investigÓ el flujo vertical a dos-fases gas-Jfquido en un 

tubo vertical de·¡ pulgada. o;l. conteniendo dos subientes y un -

-baj ante conectados entre s( por codos en "U". Obtuvo datos de pa-. 

trón de flujo en Jos tres tubos verticales, cada uno de i7.3 pies 

de longitud, para cinco sistemas aire Jfquido diferentes (sois.- de 
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glycerol a concentraciones de 16, 35, 56 y 60.~/o) a una presiÓn -

aproximada de 25 psia y 50"F - 80" F sobre rangos de flujo de 

0-700 lbm air/min ft2 y 140-25300 lbm lfquido/min-ft2• Las visc.Q. 

sidades en fase lfquida variaron entre 1 y 12 cp. 

Para la clasificaciÓn de patrones de flujo ascendentes se utilizÓ 

la propuesta por Kosterin7 y se estableciÓ una clasificaciÓn de Pa 

trenes de flujo descendentes con seis regímenes incluyendo burbuja 

nucleada, slug burbujeante, pelfcula descendente, pelfcula burbu-

jeante descendente, espuma y anular. También clasificÓ los patro-

nes en los codos. 

Los datos de su investigaciÓn fueron utilizados para formular una 

correlaciÓn gráfica empfrica de patrón de flujo para tramos ascen

dentes y descendentes que esta basada en las coordenadas (Rv) l/2 y 

Frtp /,/\ donde Rv es la relaciÓn de volumen de gas oesprendido -

a 1 fquido, Frtp es el nÚmero de Fraude de la mezcla y./\ =,)'-s 1 

(SL Vs3) l/4 ·, en la cual )As• SL y "V S son la viscosidad esp~ 

cffica, densidad especffica y tensiÓn superficial especffica con 

referencia al agua. 

Patrones de flujo en flujo vertical ascendente. 

Se adoptÓ la clasificaciÓn de Nicklin y Davidson21 con la modifica 

ciÓn de Kosterin7 para el régimen de flujo sl.ug. En seguida se 

describen Jos diversos patrones de flujo que se muestran en la Fig. 

4.11 en el orden en que se puede esperar que se presenten para un 

flujo de lfquido constante y un aumento gradual en el flujo de aire: 
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1. Flujo burbuja: El 1 (quido que fluye hacia arriba forma la 

fase cont(nua en la cual el gas esta disperso en forma de bur. 

bujas individuales. 

Estas burbujas se distribuyen a través del área secciona) de 

la tuberfa ~ aumentan .en tamaño, número y velocidad al aumeu 

tar el flujo de gas. 

La velocidad de una burbuja puede diferir substancialmente -

de la velocidad de la fase 1 (quida. 

2. Flujo slug-tranquilo: Aqu(, el gas fluye como burbujas en -

forma de bala con una s~perficie envolvente 9istinta y sin -

formaciÓn de espuma o burbujas en el slug J(quido. 

3; Flujo slug di.sperso: Este patrón de flujo, obtenido con fi.Y., 

jos de gas más elevados, es similar al flujo slug tranquilo, 

excepto en que hay formaciÓn de espuma en la parte trasera de 

la burbuja. Tamb téri ocurre un incremento en 1 a 1 ongi tud y t:n 

la velocidad de ascenso de las burbujas relativa a la pared. 

4. Flujo slug-espumoso: Este patrón de flujo representa la transl. 

ciÓn a flujo espuma. Hay formaciÓn de espuma .sobre toda la -

superficie de las burbujas de gas de mayor tamaño. Cada bur

buja, moviéndose muy rápidamente, esta rodeada por una pelfc.Y., 

la 1 (qulda que es atrapada por el slug 1 (quido posterior que 

esta moviéndose más rápido. (empieza a formarse una cierta cou 

ti nu i dad entre 1 o.s s 1 ugs) • 

5 •. Flujo espuma: En este patrón de flujo, las burbujas degeneran 
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y se combinan con el Jfquido para formar una mezcla altameu 

te turbulenta. 

6. Flujo anular: El gas fluye hacia arriba por el centro del 

tubo con el Jfquido moviéndose hacia arriba también; pero

más lentamente, como una pelfcula anular en las paredes del 

canal. El gas lleva-con el en forma de gotas parte de el -

lfquido arrastrado. 

Cuando la velocidad del gas es mucho más alta que la de la 

pel fcula anular de 1 fquido, poco a poco va arrastrando ·más 

gotas hasta que casi todo el J(quido esta disperso en el n~ 

e 1 e o gaseoso. 

Se observó que a ciertos valores del flujo de agua era posL 

ble que uno o más de los patrones de flujo o no existieran 

o cubrieran un rango tan pequeño que pasaban desapercibidos. 

Por ejempJ.o, _a una velocidad promedfo del agua tan alta como 

6.24 ft/seg, se observó que la transiciÓn completa de flujo 

burbuja a flujo slug espumoso ocurrfa entre una velocidad -

del aire de 0.334 ft/seg y 0.394 ft/seg. 

Patrones de flujo en flujo vertical descendente. 

Para el flujo descendente, se tenfa que establecer una forma de 

clasificaciÓn similar pero diferente34• LÓs patrones de flujo

observados se muestran en la Fig. 4.12. En seguida se describen 

estos patrones de flujo también en orden de flujo creciente de -

gas. De 1 a misma manera que se hizo notar en flujo ascendente, 
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esta secuencia no siempre fue exacta ya que la existencia de un 

patrón de flujo par ti cul ar también dependf a de 1 flujo de 1 f qu ido. 

l. Flujo de burbuja nucleada: De nuevo la fase gas esta disper_ 

sa en forma de burbujas individuales en el lfquido que fluye 

hacia abajo. 

Sin embargo, estas burbujas migran hacia el eje de el tubo 

para formar un nÚcleo de burbujas. dispersas. Las burbujas -

son de formas y tamaños diversos. El radio de el nÚcleo desa 

rrollado en su totalidad y el tamaño de las burbujas aumenta 

al aumentar el flujo de aire y dependen también de las .pro

piedades ffsicas de .lfquido. 

2. Flujo slug-burbujeante: Este patrón de flujo se caracteriza 

por la presencia de burbujas grandes de aire del tipo de 

Taylor. El extremo superior de la burbuja o slug es basta~ 

te redondo debido a su flotabilidad {fuerza ascencional} r~ 

lativa al lfquido y generalmente esta libre de burbujitas -

de gas dispersas. En este extremo no se ve formaciÓn de e~ 

tela. Por otra parte, el extremo opuesto forma una estela 

causada por el drene del lfquido de Jos slugs de gas. Como 

resultado de esto, el tapÓn (plug} de lfquido entre dos slugs 

de gas generalmente tiene muchas burbujas con la concentra

ción de burbuja disminuyendo hasta cero cerca del extremo -

superior del slug de gas que viene en seguida. Al aumentar 

el flujo de gas, aumenta la distorsión de los slugs. Ahora, 

el movimiento de los slugs toma una trayectoria espiral hacia 
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abajo del tubo que esta preferencialmente cerca de la pared 

del tubo. 

El patrón de flujo slug-burbujeante no es tan yiolento como 

el flujo slug-ascendente. 

3. Flujo de pelfcula descendente: El J(quido esta fluyendo en 

la forma de una pelfcula delgada, que en general no contiene 

burbujas de gas. La superficie de la pelfcula es ondulante 

y en el nÚcleo de gas contiene muy pocas o ningunas gotas ·de 

lfquido. Generalmente Jos flujos de gas y lfquido son bajos 

para este patrón de flujo. Hay una fuerte tendencia hacia -

el desarrollo de puntos secos en la pared del tubo. 

4; Flujo de pe! fcula burbujeante descendente: Este patrón de -

flujo es similar al flujo de pe! fcula descendente excepto en 

el hecho de que la pelfcula de l(quido es más ancha y conti~ 

ne pequeñas burbujas de aire dispersas. La pelfcula se está 

moviendo más aprisa y la acciÓn de arrastre del nÚcleo gaseQ 

so se vuelve ahora más importante. Existe un proceso conti

nuo de eliminaciÓn de burbujas de la pelfcula mientras la me~ 

tla fl~ye hacia abajo. Se pueden formar bloques ocasionales 

de 1 r qui do a través de 1 tubo. 

La tendencia a la formación de puntos secos es mucho menor. 

5. Flujo espuma: Este patrón de flujo es similar al flujo esp.Y. 

ma en vertical ascendente. Ahora Jos slugs de gas son muy -

inestables y se confunden con el Jfquido. La mezcla es tur-
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bulenta pero con mucha menor agitación que en el flujo esp~ 

ma ascendente. 

6. Flujo anular: La descripciÓn de el patrón de flujo anular 

en .una mezcla a dos fases descendente es la misma que para 

el flujo vertical ascendente. El lfquido fluye hacia abajo 

c~10 una pelfcula anular alrededor de un nÚcleo gaseoso ra

pido que contiene algunas gotas de Jfquido. 

En su estudio, Oshinowo realizÓ una observaciÓn intrigante· 

consistente en el fenÓmeno de nucleaciÓn en flujo burbuja -

descendente, el cual fue clasificado c~10 el patrón de bur

buja nucleada, en el cual un anulo bien definido de lfquido 

claro rodeaba un nÚcleo interno de Jfquido y burbujas de gas. 

En contraste con este fenÓmeno, se observó que las burbujas 

de gas en flujo burbuja ascendente estaban más espaciadas -

(distribuidas) sobre la sección de la tuberfa. 

CorrelaciÓn de los regímenes de flujo. 

A continuación se describen los pasos llevados a cabo por Oshinowo34 

para crear sus mapas de patrones d~ flujo. 

Durante la bÚsq~eda de una correlaciÓn general para patrón de flu-

jo en flujo a dos fases ver ti ca 1 uno de 1 os conjuntos de coordena

das que se investigÓ fue el de la fracciÓn volumetrica de gas des

prendida ~CP y el nÚmero de Froude superfi.cial de la mezcla34. 

Kozlov fue el primero en sugerir este conjunto de coordenadas y 
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Griffith y Wallis lo aplicaron en su estudio. Hay una justifica

ción .lÓgica para el uso de estas· coordenadas. 

En primer lugar, el nÚmero de Froude representa la relaciÓn de las 

fuerzas inerciales a las gravitacionales, teniendo la misma impor-

tanela las dos en la mayorfa de los patrones de flujo encontrados 

en flujo a dos fases vertical. Segundo, haciendo uso de la expre

sión general propuesta por Staub y Zuber88 para holdup promedio del 

gas, se obtiene la relaciÓn de ja frac_ciÓn de volumen de gas des-

prendido a la fracciÓn de volumen de gas en situ ~ :tl.a cual se o.!:!_ 

t lene experimenta-lA 
. t"'e¡, 

mente}por medio - = 
de: D(~ 

eo + Voo 
Vrp 

donde eo es el parámetro de distribuciÓn y V00 es la velocidad del 

gas con respecto a la mezcla. Co _y V00 son funciones del patrón -

de flujo. Esta expresión,. basada en el modelo del 11flux seco11 , 

que hace énfasis en el movimiento relativo de las fases, en vez de 

hacerlo en el movimiento de las fases individualmente, ha sido uss.. 

do con éxito por diversos autores para correlacionar el holdup en 
1 

el régi~en de flujo slug ascendente. En este régimen V00 =e (gd0)2 

y es la velocidad de ascenso de un solo slug de gas en lfquido es

tacionario en una tuberfa de diámetro do y e es una constante89. 

Asf, la ecuación anterior se puede arreglar: fG = eo + e 
IX G "l':( F:::-r.:<.T~P )-r2-

Como el holdup y el patrón de flujo están fuertemente relacionados, 

la ecuación se puede expresar como: 

(PATRON DE FLUJO, FrTp) 
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Esta expresión sugiere que una gráfica de '~contra FrTP• debe 

permitir mostrar el patrón de flujo como un parámetro, 

Cuando se graficaron todos Jos datos de patrones de flujo expe

rimentales de esta investigación en base a·~, contra Frrp, se -

encontró que tanto para flujo ascendente como descendente: 

a. las zonas slug-espuma-anular· no podfan definirse bien debido a la 

falta de sensibilidad de~¡,a gastos altos de gas y 

b. la transiciÓn entre regimenes de flujo dependfa de las pr~ 

piedades ffsicas del 1 fquido. 

Para incrementar la sensi"bilidad de el mapa a Jos gastos altos 

de gas se reemplazÓ la ordenada ~(,por la relaciÓn de volumen 

de gas desprendido a J(quido Rv donde: 

Rv 

Rv es bastante sensible a la variación en ~G cuando fG esta muy 

cercano a la unidad, 

En .consecuencia, se graficaron todos Jos datos de patrohes de fl!:!. 

jo vertical ascendente en base a Rv vs, FrTP, empezando con el 

sistema aire-agua, El mapa resultante fue bastante prometedor, 

Era simple de interpretar y Jos datos de.flujo slug, espuma y an!:!. 

lar ya no estaban comprimidos en un rango angosto, Sin embargo, 

esta gráfica tenfa la desventaja de que se requerfa'papel Jogarf~ 

mico.de 6 x 5 ciclos. 
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En consecuencia, se condensó la escala de las ordenadas sin per-

dida de carácter en el mapa, régraficando los datos en base a 
1 

(Rv)2 contra FrTP. 

Se construyeron gráficas similares con datos para sistemas aire-

glicerol. De las cinco gráficas obtenidas para flujo ascendente 

y descendente fue posible resumir el efecto de cambiar las pro• 

piedades ffslcas del Jfquido en la transiciÓn de un patrón de-

flujo a otro. 

Un incremento en la concentraciÓn de la solución de glicerol de 

0"/o (agua) a 60.~/o fue equivalente a la siguiente variaciÓn de prQ 

piedades del Úquido a 70"F; 

Incremento en viscosidad: 1.15 a 11.4 cp 

DisminuciÓn en la tensión·superficial: 72.7 a 67.6 dinas 1 cm 

Incremento en la densidad relativa: 1.0 a 1.55 

Fue muy dlffcil determinar inmediatamente la magnitud de la con

tribuciÓn de la variaciÓn de cada propiedad. Se puede demostrar 

analfticamente que aumentandó el número a dos fases de Weber We¡p, 

al disminuir la tensión .superficial, se acelera la transiciÓn de 

flujo slug a espumaB5. Los mecanismos que gobiernan las transi

ciones de patrón de flujo a dos fases estan fuertemente relacio-

nades a la inestabilidad de las estructuras de olas en la inter

fase gas-lfquida. Ostrach y Koestel ,9° con los datos publicados 

·de otros investigadores, han mostrado analfticamente que un in

cremento en la viscosidad o densidad del 1 fquido tiene un efecto 

de retraso en la ruptura de la pelfcula de tfquido mientras que 
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una disminuciÓn en la tensión superficial promueve la formaci"ón 

de dicha pelfcula en un sistema a dos fases. 

Rosenberg91 midiÓ formas de burbujas y concluyó que al aumentar 

el nÚmero de Reynolds las formas de las burbujas de gas variaron 

de esferas, pasando por esferoides oblatos, hasta adquirir forma 

de hongo con una capa esférica como en las burbujas de Taylor. 

Esto sostiene ei argumento de que un Incremento en las fuerzas -

viscosas retarda la transiciÓn de flujo burbuja a flujo slug. 

1 

Un estudio de las gráficas de (Rv)2 contra Frtp revelÓ que las -

fronteras entre regímenes· de flujo se alejaron del origen en foL 

ma paralela abscisa al aumentar la concentraciÓn del glicerol. 

Por lo tanto, era aparente que, para obtener una representaciÓn 

general de regímenes de flujo, se necesitaba un "grupo de propi~ 

dades" para modificar el nÚmero de Froude. A partir del análi

sis dimensional, se obtuvo el grupo NL =~L (gi(L~C ~3) 1/4, 

el cual contieRe las propiedades del Jfquido. Con esto, se de

finiÓ un grupo de modificaciÓn de propiedades .1\ de la siguie!J. 

te manera: 

l.\= 174 

dondeJI's. SL y V s son la viscosidad especffica, densidad re

lativa y tensión superficial especffica de el lfquido respecti-

vamente, con referencia al agua. 

Es importante notar que el grupo de p.ropiedades NL es realmente 

una combinaciÓn de los_grupos de los números de Reynolds, Weber 

y Froude, o sea: 

-76-



-- --------------------------------------

w 3 _e __ 

R 4 Fr e 

La influencia de las fuerzas viscosas e interfaciales se manifie~ 

ta en esta ecuación por medio de _los nÚmeros de Reynolds y Weber. 

Los valores de alejamiento de las fronteras mostraron una cerca

nfa notable al valor de ~.l\, especialmente aquellos para flujo

ascendente-. Como resultado de lo anterior, todos los datos de PS. 
.!.. 

trón de flujo para flujo ascendente se grafi ca ron en base a {Rv) 2 

vs. Frtp 14]; 

El mapa resultante de regímenes de flujo para flujo vertical as-

cendente, preparado a partir de más de 1000 datos experimentales 

obtenidos_ en esta investigaciÓn34 , se presenta en la Fig. 4.13. 

Debe hacerse notar que las bandas anchas usadas en el mapa de-fl~ 

jos son representaciones aproximadas de las zonas en las cuales 

ocurren transiciones graduales de un patrón de flujo a otro como 

la evidencfan los datos sobrepuestos. 

Para probar la aplicabilidad general de la correlación, se grafl 

cardn en el mapa datos publicados por varios investigadores con 

el fin de probar el efecto de las variaciones en las propiedades 

del fluido y en el diámetro del conducto. Seobservó una sobrep2, 

sición a través de la frontera espuma-anular de datos obtenidos 

con aire-heptano y datos obtenidos con vapor-agua, lo cual podr(a. 

explicarse con el hecho de que esta transiciÓn es muy gradu~l y

su determináción depende en mucho de la opinión subjetiva del ex-

perimentador. 
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De hecho, ha habido algunos investigadores que prefirieron no r~ 

conocer al flujo espuma como un patrón de flujo estable. El fi.Y. 

jo espuma consiste en una mezcla pseudo-homogenea altamente tur-

bulenta de las dos fases fluidas. 

Se observó que el mapa predecfa con bastante exactitud Jos datos 

de varios experimentadores con distintos sistemas. El éxito ob-

tenido al predecir los patrones de flujo de otros investigadores, 

y un conjunto amplio de datos experimentales producto de esta in 

vestig~ciÓn utilizados como base para clasificar Jos regimenes 
1 

de flujo, justifican J_avalidez del uso de (Rv)2 y Frrp/ff., 

éomo coordenadas general:es de correlacLÓn para flujo en dos fases 

ver ti cal ascendente. La no-incl u~ i Ón de 1 a vi seos i dad de 1 gas -

en la correlaciÓn se basó en la premisa de que solo pod(a influen 

ciar el mecanismo del flujo-a dos fases en casos de altos gradien 

tes de ve 1 oci dad en e 1 gas. Sin embargo, cuando se llegan a te

ner velocidades altas en el gas,- el patrón de dlujo probable es 

el disperso donde la fase gaseosa es extremadamente turbulenta y 

en consecuencia, 1 a i nfl uenc i a de. 1 a vi seos i dad de 1 gas es muy ~ 

queña. 

Es dificil determinar el efecto de la rugosidad de la tubería en 

las fronteras de flujo de la Fig. 4.13. Sin embargo, puesto que 

la fricci0n en la pared esta afectada directamente por la rugosi-

dad de la tuberfa, se puede argÜir que la transiciÓn estar(a afe~ 

tada directamente por la rugosidad de la tubería. Esto sería es

peCÍalr--:ente cierto cuando la relaciÓn de la rugosidad de la tubería 
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al diámetro es del mismo orden que la relación de el espesor de -

la pelfcula anular Jfquida al diámetro de la tuberfa. 

Para el caso de el mapa de flujo descendente, se_graficaron todos 

34 l. ¡~-rT" los datos obtenidos en base a (Rv) 2 vs. Fqp ~l\ Hasta ahQ. 

ra (1971), no hay datos pub! icados contra los cuales se pueda prQ. 

bar la generalidad de ~ste mapa. Sin embargo, se su~iere que de-

bido a que estan en juego las mismas fuerzas tanto en flujo asee~ 

dente como descendente, el grupo de propiedades deberfa ser un Pa 

ráme tro vál ido en 1 os dos casos. En consecuencia, como 1 a corre• 

!aciÓn ha mostrado ser razonablemente general para flujo ascende~ 

te, se sugiere que el mapa de regímenes de flujo de ]a Fig. 4.14, 

también pasará la prueba de generalidad para flujo descendente. 

36 ~ • Aziz et al presentaron un sistema de calculo de cafda.de presion 

en pozos petroleros en base a una modificaciÓn del mapa original 

de Govi er, Radford y Dunn26 presentado por Govier y Az i_z. · SegÚn 

ellos, este mapa es el más apropiado sin compararlo cuantitativa

mente con el método de predicciÓn de Orkiszewski. En este mapa -

ya fueron incluidos parámetros que tratan de reflejar el efecto 

de las propiedades de los fluidos, cuya ausencia era una falla de 

el mapa inicial de Govier et al. El mapa modificado se presenta 

en la Fig. 4.15. 

En 1974, Gould,et a137 presentan un mapa desarrollado a partir de 

los datos de~Wallis en flujo slug y burbuja (lo cual discutiremos 

después) y·de el trabajo de Ros en el área del flujo slug y anular 

disperso. El cuadrante de regímenes de flujo esta basado en los 
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parámetros adimensionales sugeridos por Ros70 -numeres de influeu 

cia de la velocidad superficial del gas y de la velocidad superfi

cial del lÍquido. La frontera entre flujo plug y slug varfa con

el diámetro cuando se calcula a partir del trabajo original de 

Wallis. 

El problema de si estas fronteras entre regímenes deberían variar 

con el diámetro no ha sido suficientemente investigade hasta ahora. 

Usando algunas de estas ideas y datos cuantitativos para casos en 

los que se tiene seguridad de que se aplica la condiciÓn de flujo 

disperso, Gould y Tek93 propusieron una extensión de el mapa de r~ 

gimenes. Con base en sus resultados recientes, observaciones de-

datos de la 1 i teratura y experimentos _di rectos de laboratorio, Gould 

et al, desarrollaron un mapa para regímenes en flujo vertical (Fig. 

4.16). 

Este mapa es muy similar al desarrollado a partir de Griffith y 

Ros e!<cepto po_r una nueva regiÓn designada "heading". La regiÓn -

también se puede clasificar en base al hecho de que las dos fases 

son continuas. En esta regiÓn, el gas se esta separando del IÍqul 

do permitiéndole retroceder. AÚn cuando el flujo neto de la mez• 

cla es ascendente, segmentos individuales de· la tuberfa contienen 

1 fquido descendente a contracorriente¿ por perÍodos cortos de tie!!l. 

po. El fenÓmeno de retroceso del 1 Íquido fue llamado "heading" 

por Ros7° .' 

d!l} Holdup. 

El "holdup de lÍquido" se define como aquella porci.Ón de una unidad 
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de volumen de tubería que esta ocupada por el lfquido fluyendo. 

En realidad, siempre existe deslizamiento entre las fases, siendo 

la fase gaseosa la que viaja más rápidamente que el 1 fquido lo 

que ocasiona un 11poldup de Jfquido" que podrfa interpretarse como 

"retenciÓn de Jfquido por el gas" {pero un término más explfcito 

podrfa ser el de "configuraciÓn" ya que el holdup varfa con el PSl.. 

trón de flujo existente}. 

Al complemento del holdup 1 fquido se le conoce a veces como la 

"fracciÓn de vacíos". Este término es errÓr.teo-ya que designa a

aquella porciÓn de una unidad de volumen de- tubería ocupada por -

gas fluyendo. Sin embargo, es un término común en la literatura 

de flujo a dos fases. la fracciÓn de vacfos puede ser llamada más 

apropiadamente "holdup del gas" y se relaciona con el holdup de -

Jfquido por medio de la siguiente ecuaciÓn: Rg "' 1 - R¡ 

Uno podrfa preguntarse porque es importante medir el holdup y a -

primera vista· parece que uno puede calcular esta cantidad cuando 

se conocen los .flujos, presiÓn, temperatura y las propiedades de 

Jos flufdos. Esto es posible cuando no se tiene velocidad de de~ 

1 izamiento entre las dos fases. Esta condiciÓn de "no desliza

miento" no existe bajo condiciones reales de flujo, pero se tienen 

aproximaciones a ella en algunos casos." la evidencia de que exl~ 

te una velocidad relativa entre las fases gas y Jfquido se muestra 

en la Fig. 4.17. los valores de holdup lqiuldo calculados supo

niendo que no existe velocidad de deslizamiento se obtuvieron a

partir de esta ecuación: 
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1 
HL (sin des! izamiento) 

donde las Qs son flujos volumétricos considerados a las presiones 

y temperaturas a las cuales se midieron los valores reales'del 

holdup de Jfquido, 

Los valores "no deslizamiento" y los valores experimentales reales 

del holdup de lfquido se comparan79 en la Fig. 4.17. NÓtese que 

en cada caso el RLes mayor que el RL calculado (sin deslizamiento). 

Los va 1 ores rea 1 es de HL son mayores que 1 os va 1 ores "no des 1 iza-

miento", debido al hecho de que el gas se desliza a mayor veloci-

dad que el Jfquido. En realidad este deslizamientó ocasiona que 

la fase lfquida se acelere. 

La medición experimental de este parámetro es necesaria debido a 

que los valores reales de HL no se pueden obtener por medio de 

cálculos direct~s. Los valores de RL se utilizan para calcular 

las velocidades· lineales reales promedio de cada fase. Con vel~ 

cidades lineales se puede calcular la energfa cinética, numeros 

de Reynolds y otras cantidades Útiles relacionadas con el trans-

porte de masa. 

El conocer el holdup del Jfquido también nos permite predecir la 

densidad de la mezcla a dos fases cuando esta fluyendo: 

De una manera similar, la viscosidad de una mezcla gas-lfquido se 

puede definir por: 
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SegÚn ,Eaton79, el conocer el holdup del 1 fquido no arroja ninguna 

luz acerca de la distribuciÓn real del flufdo en la tuberfa. Dos 

regí menes de flujo de georne trf a muy distinta pueden tener e 1 mis

mo valor de holdup del Jfquido. La significaciÓn real de un co

nocimiento del holdup es que nos permite calcular el área a través 

de la cual cada- fase esta fluyendo en cualquier punto en una tub!t 

rra. El holdup del Jfquido y e1 area seccionad] de cada fase ca~ 

bian a lo largo de toda la Jfnea para cualquier conjunto de condl 

clones. 

Se han desarrollado varias correlaciones·empfricas para el holdup_ 

(o las otras cantidades relacionadas directamente con él, por eje~ 

plo, la fracéión de volumen in situ de la fase gaseosa o fase li

gera y la velocidad de deslizamiento) por un gran número de inve~ 

tlgadores. Galegar et al (1954) presentó una de las primeras co

rrelaciones, aunque restringida, ya que cubrfa Únicamente sus da

tos para aire-kerosén y aire-agua en una tuberfa de 2 pulgadas. 

Solo se discutirán las correlaciones mas recientes y aquellas pr~ 

puestas como aplicables sobre el rango completo de patrones de 

flujo. 

Lockhart y Martlnelli ,39 utilizando datos de varios investigadores 

para mezclas de aire y lfquido tales como kerosén, agua, benceno y 

diversos crudos presentaron una correlaciÓn que es váJ ida desde un 

valar del holdup de ~5 hasta aproximadamente 0.84. Los diámetros 
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de tuberfa tenfan un rango de 0.0586 hasta 1.017 pulgs. A pesar 

de este rango tan pequeño del diámetro, esta correlaciÓn se ha 

usado con gran profusiÓn en la industria para una variedad muy-a~ 

pi ia de sistemas. 

Hoogendoorn40 basó su correlaciÓn en datos de aire-crudo y aire-

agua en tuberfas con diámetros entre 0.79 y 4.6 pulgs. Se correla 

clonaron un total de 444 puntos con una desviaciÓn standard de 

0.04 (en unidades de RL). 

Hoogendoorn no· observó efectos significativos de el diámetro de -

la tuber!a _o de la viscosidad del lfquido sobre el rango de velQ 

cidades incluido en sus datos. Al igual que en la correlación de 

Lockhart y Martinelli, no se pudo estimar ningÚn efecto de las 

propiedade$ ffsicas de la fase gaseosa ya que solo se utilizÓ aire. 

En la correlaciÓn de Hoogendoorn la cantidad 

1 - RL 

siempre debe ser menor que la unidad. No se incluyeron efectos del 

diámetro de la tuberfa o de las pto~iedades de los flufdos. 

Eaton et aJ13 obtuvieron datos para mezclas de agua-gas natural,-

crudo-gas y destilado del crudo-gas en tuberfas de 2 y 4 pulgs. de 

diámetro. La correlaciÓn toma en cuenta el efecto de propiedades 

ffsicas diversas, flujos, presiÓn del sistema y diámetro de la 

tuberfa en la forma de cinco grupos adimensionales. Como solamen-

te se uso gas natural como la fase gaseosa, no se. tiene certeza que 
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tanto ss tomó en cuenta el efecto de las propiedades del gas, sin 

embargo, probablemente la densidad del gas es considerada a través 

de 1 a dependencia de 1 a presiÓn de 1 sistema, en una forma adecuada. 

41 Hughmark y Pressburg desarrollaron en 1961 la que es probableme~ 

te la mejor corrélación general de holdup para mezclas gas-lfquido 

cubriendo el rango más a~plio de propiedades ffsicas y diámetros. 

Su correlaciÓn se basó en sus propios datos de flujo vertical (en 

una tuberfa de 1'? de aire y agua, soluciÓn saturada acuosa de car.. 

bonato de sodio, kerosén, tricloroetileno y dos crudos de viscosi-

dades 5.8 y 28 centipoises, datos seleccionados cuidadosamente de 

Govier y Short~7 y Yagi 63. Los datos fueron obtenidos para diáme

tros de tuberfa entre 0.63 y 2.5 pulgs. La forma final de la co

rrelaciÓn se comparó con datos de holdup en flujo horizontal para 

diversos sistemas y diámetros de tuberfa obteniendo una buena con-

cordancia y con. base en ella, Hughmark concluyó que la correlación 

también era aplicable a flujo horizontal, lo cual ha sido comprob¡a, 

do por Dukler et a154• La correlaciÓn de Hughmark incluye la may~ 

rfa de las propiedades importantes del lfquido y gas, flujos y dii 

metro de tuberfa. 

Mamayev y Odishariya propusieron la forma original de esta correl¡a, 

ciÓn, la cual ha sido modificada por Guzhov et a142. La correla

ción se basa aparentemente en datos de flujo aire-agua obtenidos 

en tuberfas de 1 a 211 de diámetro. La mayorfa de los puntos son 

para nÚmero de Froude de mezcla mayor que 4,0 y han sido amontona-

dos todos en una sola lfnea. En esta área puede encontrarse una-

de las debilidades qe la correlación. No se incluye en esta corr~ 

lación dependencia del holdup en la viscosidad o densidad del flufdo. 
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Chawla20 uso los datos contenidos en el banco de datos AGA/API -

de Dukler et al para diseñar su correlaciÓn. Se basa en una gran 

cantidad de datos e intento tomar en cuenta el "efecto de la rugo-

sidad de la tuber(a. Sin embargo, dos gráficas del art(culo ori-

ginal muestran una dependencia aparentemente contradictoria de.la 

rugosidad de la tuber(a, lo.que ocasiona qte esta variable sea 

despreciada para estudiar la correlación. 

44 
La correlaciÓn de Beggs y Brill se basa en los datos de Beggs para 

flujo aire-agua en tuber(as de diámetro de 1 y 1t pulgs. La corr~ 

!aciÓn utiliza como base 58 datos para flujo horizontal, junto con 

un gran numero de puntos para flujo inclinado. Los Últimos han si 

do reducidos a datos de flujo horizontal "efectivos" a través del 

uso de un factor de correcciÓn para tomar en cuenta el efecto de -

la incl inaci.Ón de la tuber(a. El efecto de los puntos de flujo i!l 

clinado en la estructura de la correlaciÓn horizontal no es conoci 

do. 

45 
Dukler utilizÓ el análisis de similaridad y datos seleccionados 

de holdup contenidos. en el banco de datos AGA/API para desarrollar 

su correlación. Los rangos de propiedades f(sicas, diámetro y los 

rangos de flujos se emplean para calcular densidades de mezcla, 

pero solo se utiliza la fracción de volumen de l(quido inicial para 

calcular 1 a vi seos i dad de 1 a mezcla. Para va 1 ores muy al tos de J. -

número de Reynolds a dos fases de Dukler, el holdup del J(quido al 

canza como Jfmite el valor de la fracciÓn de volumen del J(quido de 

entrada, lo cual parece razonable. 

Scott46 usó los datos de disperso-bubruja, burbuja alargada y slug 

de Govier y Omer12 y Hoogendoornll para producir una correlación-
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simple que según el se aplica en Jos regímenes de flujo menciona 

dos. Se predice un holdup del J(quido mfnimo de 0.17. Agrawal 

et aJ47 sugirieron un enfoque mecanfstico para calcular el hold

up y el gradiente de presiÓn para flujo gas-lfquido estratifica

do en tuberfas. El holdup del 1 (quido y el gradiente de presión 

se calculan simurtáneamente por un procedimiento iterativo de 

cálculo. El modelo se comparó con datos para flujo aire-crudo 

en una tuberfa de 1 pulg. de diámetro encontrándose una concor• 

dancia razonable. Hughmark48 u~Ó datos de flujo slug de diver-

sas fuentes para producir esta correlación. Se usaron datos 

aire-agua, aire-aceite, aire-glicol y gas•crudo con diámetros de 

tuberfa de 1.0~9 a 7.75 pulgadas. En el J(mite de velocidades

altas del gas, la correlación de Hughmark es esencialmente idéntL 

ca a la de Scott. 

Levy49 derivó rela,iones para flujo anular a dos fases en tuberfas 

usando informaciÓn tal como perfil de velocidades, espesor de p~ 

Jfcula y otras cantidades relacionadas. El método es aplicable e§.; 

trictamente a flujo anular y no incluye una previsiÓn del efecto 

de gotas de Jfquido arrastradas en el nÚcleo gaseoso. 

50 
Nguyen y Speddlng desarrollaron una teorfa para la predicciÓn -

del holdup en flujo a dos fases basada en la aplicación de la con. 

servaciÓn de masa a un concepto teórico de campo de flujo hetero

géneo, o sea, el concepto de campo de un fluido heterogéneo .fluyen. 

do dentro de fronteras restringidas y al cual se le Incorpora con 

la naturaleza fluctuante de el mecanismo de flujo, el cual es aps_ 

rente en· un-sistema a dos fases. 

-91 



Ellos consideraron, después de una revisión de la literatura, que 

son contados los métodos confiables y teorfas convincentes para -

la predicciÓn del holdup estando además muy limitados a rangos de 

aplicaciÓn relativamente angostos. La expresiÓn resultante del -

análisis presentado en su estudio, en algunos casos especiales t~ 

ma una forma similar al t.rabajo realizado por Zuber y Findlay95 •. 

Su .interpretaciÓn particular50 del mecanismo del flujo a dos fases 

es como sigue : 

Un punto en. un campo de flujo de fluidos a dos fases solamente 

puede ser ocupado por una fase en un momento. Por lo tanto,, por 

definiciÓn "el holdup" de una fase en este punto puede ser solame!l 

te uno o cero. 

Si la interfase gas-lfquido se toma como una superficie sin espe

sor, la variaciÓn de cero a la unidad y viceversa de "los holdups 

de fase", será instantánea y toma la forma de una onda cuadrada

con respecto al tiempo. Estrictamente hablando el uso del termino 

"holdup" en este contexto, no da la descripciÓn ffsica correcta de 

una cantidad puntual simplemente debido a que el término mismo i~ 

plica una regiÓn de tamaño finito (la regiÓn puede ser un volumen 

de tamaño ~v o una superficie de tamaño ~A). Además, no descrL 

be de una manera significativa la naturaleza ffsica de ese punto 

en e 1 campo de flujo. 

Es más Útil introducir una propiedad nueva del campo de flujo liS!., 

mada el parámetro estructural rk que se define formalmente como

sigue: 
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Sea Atki el perfodo iésimo de tiempo durante el cual el punto 

q, digamos, en un campo de flujo de flufdos a .dos fases esta oc~ 

pado por la fase k, 

Ahora, exa~inemos est~ punto sobre un perfodo de tiempo estadfs-

ticamente largo ~t· El tiempo total en el cual q esta ocupado -

por la fase k es ATk 

El parámetro estructural, que desCribe el campo de flujo en el -

punto q en términos de la fase k, rk se define por 

donde i = 1, 2, ••••• , n y n es el numero de perfodos durante el 

cual esta ocupado por k. Asf para un campo de flujo gas-1 fquido, 

es obvio que 

El parámetro estructural se define por lo tanto como· la fracciÓn 

promedio de tiempo durante la cual una fase se encuentra ocupando 

un punto en el campo de flujo. 

Para mostrar la relaciÓn entre el parámetro estructural y el hold-

up de fase, considere tres estructuras aiferentes de un flujo horl 

zontal gas-lfquido como se ve a la Izquierda de la Fig. 4.18. Hi

potéticamente, hay dos tipos de holdup del Jfquido que se pueden. 

medir, que son la fracción de área Jfquida RL en la secciÓn 3 y la 

fracción de volumen de Jfquido(RL) entre las secciones 1 y 2 que 
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están los lados deJa 'sección.3. El valor de RL varfa con el 

tiempo como se muestra a la derecha de la Fig. 4.18. Como RL es 

una funciÓn contfnua del tiempo de T a T +A T, se puede definir 

una fracciÓn de area promedio RL • Si la distancia entre las -

secciones 1 y 2 es lo suficientemente larga pero no tan larga que 

se vuelvan· significativos Jos efectos de el cambio en la estruct~ 

ra de 1 flujo entonces· se puede mostrar que (RL) = RL . Esta es 

la razon por la cual se usa el término holdup·para evitar compli

caciones que surgen de las diferencias entre la fracciÓn de volu

men, fracciÓn de área y fracciÓn de área de tiempo promedio. 

Si ahora se determina el valor del parámetro estructural basado en 

la fase lfquida y se integra con respecto a la posición sobre el 

área de la secciÓn pasando a través del punto q. _El valor resul

tante debe ser igual a RL 

De aquf :• 

Es necesario establecer en este pun·t;o que mientras el parámetro e.§_ 

tructural es una propiedad del campo de flujo el holdup es una va

riable dependiente del sistema. 

El parámetro estructural también requiere ciertas consideraciones 

respecto a la densidad. Considere un volumen infini"tesimal dv en 

q, este volumen esta lleno ya sea con lfquido o gas pero nunca con 

los dos. Por lo tanto, no existe tal ·cantidad como la. fracción de 
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vacfos o fracciÓn de volumen de Jfquido y gas en dv. Cuando dv 

esta lleno con 1 fquido, la densidad del flufdo tiene el valor de 

la densidad del Jfquido y cuando dv esta lleno con gas, tiene

el valor de la densidad del gas, La variaciÓn de la densidad del 

fluido con respecto al tiempo se muestra en la Fig. 4.19. 

La densidad del fluido en tiempo promedio por definiciÓn, no es 

más que el.área bajo la curva entre T, y T + AT dividida entre 

A T. 

Si la variaciÓn de la densidad del gas debida a la turbulencia es 

despreciable, que es generalmente el caso debido a que la densi

dad del 1 fquido es mucho más alta que la del gas, la variaciÓn de 

la densidad del flufdo otma lá forma de una onda cuadrada y se pu~ 

de pr.obar que la densidad del fluido en tiempo promedio es "una -

funciÓn del parámetro estructural: 

dondeA9 =fL -JG· El parámetro estructural varfa con la posi

ción, de aquf la densidad del flufdo en tiempo promedio es una -

funciÓn de la posiciÓn, debido a que el flufd.o es heterogéneo. 

Asf la definiciÓn del parámetro estructural proporciona una des

cripciÓn más clara de el mecanismo de flujo que el término "fraso. 

ciÓn de vacfos local", permitiendo además, la formulaciÓn de mu

chas otras cantidades, aparte de la densidad, tales como energfa 

cinética, fluliC de momentum y flux de entalpia. 
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A continuación se presenta la descripciÓn general de un campo de 

flujo gas-! fquido a dos fases: 

~ DENSIDAD AREA FLUJO 
-... 

'G A¡ Q¡ 

2 fL -AfrG A3 Q3 Mezcla 

3 fL A2 ó.2' 

Los autores obtienen la siguiente ecuaciÓn: 

Expresando las cantidades en la regiÓn 3 como: 

~3 = ~- _Q] 

• - {RG - xa¡) A3RG3 AG3 = ARG -A¡ A 

- = ..33_ ~ -vr3 Vr 
A3 Xa3 

y substituyendolas en la ecuadÓn propuesta, finalmente se obtiene 

la siguiente ecuaciÓn general de holdup: 

= C* Vr + B 

Donde C* es el coeficiente de distribuciÓn de un campo a dos fases 
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de las cantidades pronrediadas en tiempo y la divisiÓn del campo 

de f·lujo y Bes la funciÓn inicial que caracteriza la naturaleza 

fluctuante de la regiÓn de la nrezcla. 

C0 Parámetro de distribuciÓn o coeficiente de distribución -

de la mezcla • 

.. 
Vr Velocidad de flujo total pronrediada en tiempo y área. 

xqG FracciÓn de gas en el punto bajo estudio. 

XqJ FracciÓn de gas en la regiÓn l. 

XaJ = FracciÓn del area 1 {gas) 

Esta ecuacidn final muestra que ~1 holdup de gas RG solamente se 

puede calcular conociendo los flujos de las fases si se conoce -

xq
1

, xa
1

; C* y B. Dicha ecuaciÓn es una ecuaciÓn general d!'l hol.l!. 

up que es aplicable a todas las condiciones de flujo independie~ 

temente de la geometrfa de la tuberfa y de la inclinaciÓn y se

puede probar que esta justificada para todos los casos lfmite5°. 

Debe notarse que un punto en el campo de flujo solo puede ser oc~ 

pado ya sea por Jfquido o gas en cualquier momento. Si uno esp~ 

cifica un vector de velocidad para cada fase, entonces en cual-

quier mon1ento los vectores deben.ser diferentes (nótese que este 

problema no esta a la escala microscÓpica de átomos y moléculas -

como en el caso de la difusiÓn). Si solo se esta tomando en cue~ 

ta un punto en el campo, entonces los dos vectores deben aparecer 
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en tiempos diferentes haciendo asf necesario incorporar la natu-

raleza intermitente con respecto al tiempo en cualquier integra

ciÓn de cantidades locales con respecto a la posiciÓn sobre un -

área. 

En la Fig. 4.20, se muestra un esquema de todos los patrones de flujo 

que se pueden presentar en un flujo gas-lfquido ce-corriente. 

Para cada tipo de patrón de flujo, 1 a ecuaciÓn genera 1 obtenida 

toma formasdistintas que se resumen en la Tabla l. 

Cuando la regiÓn de mezcla no existe, el flujo no es mas que una 

combinaciÓn de dos flujos a una fase, Jo cual encaja exactan~nte 

con el modelo desarrollado por Lockhart y Martinelli .39 

Llamemos ahora a las contantes C0 y C'i< "coeficientes de distrib!d. 

ciÓn" y a la constante B "funciÓn inicial"· 

La diferencia entre C0 y C* es que el primero indica la distrib!d. 

ción del flujo.en la regiÓn de mezcla mientras que el Último in

dica la distribuciÓn de todo el flujo. A la costante B se le -

llama función inicial debido a que representa un cambio escalori.i!, 

do (gradual) en el valor de el lado izquierdo de la ecuaciÓn ge

neral cuando Vr es un poco más alta que cero. 

Los autores presentan trabajo experimental50 consistente en datos 

de hol dup, ca (da de presiÓn y patrón de flujo para flujo a dos -

fases aire-agua en una tuberfa de 4.55 cm. D.J. y 6m de largo de 

un plástico especial llamado perspex a ángulos que van desde veL 

tical ascendente a vertical descendente. 
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En la Fig. 4.20, se ve que en muchas situaciones la regiÓn solo 

gas no existe y que la ecuaciÓn de holdup se reduce a la forma 

simple similar a la sugerida por Zuber y Findlay95. 

C* Vr + B 

En la cual todas las variables o son conocidas o se pueden cale~ 

lar a partir de datos experimentales. 

Esto no es la situación en el caso de la ecuaciÓn general, 

C>'< 'Vr + B 

donde Xq1 y Xa 1 permanecen incÓgnitas_. Mientras que la ecuaciÓn 

de Zuber y Findlay se resuelve fácilmente para C* y B si los da-

tos son lo suficientemente n~1erosos el problema prevalece en e~ 

mo determinar las condiciones solo-gas bajo las cuales se aplica 

ya que es imposible observar visualmente cuando la regiÓn solo-

gas A¡ se vuelve cero. 

Aparentemente, no hay manera de resolver esta pregunta actualme~ 

te por lo que el método usado en este trabajo5°, esrearreglar. la 

ecuaciÓn general asf: 

' donde: 
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por lo que las incÓgnitas e+ y s+ se pueden determinar a partir 

de datos experimentales graficando ~sGlftG contra Vr 

Zuber y Findlay sugirieron·después de examinar varias alternati-· 

vas que el mejor método de presentaciÓn de datos era una gráfica 

entre VSG I~G y Vr. Este no es necesariamente el caso como lo 

muestra un examen de la exactitud e.n la predicción del holdup 

cuando se usa la ecuación de Zuber y Findlay para el cálculo del 

holdup del gas. El efecto de un error en el valor predicho del 

gas en el cálculo del holdup del lfquido se puede encontrar como 

sigue: 

El error en el .valor calculado de RL siempre tJene el signo opue§.. 

to al error en RG y aumenta al aumentar los valores de RG· Cuaa 

do RG (0.5 

RG) 0.5 el 

. .. 
el error en el calculo de RL. es aceptable pero cuando 

... 
error en RL aumenta rápidamente y se aproxima al ia 

finito cuando RG tiende a la unidad. 
.. 

Cuando RL se predice primero, 

el error en RG, el cual se calcula a partir de RL, se comporta-

exactamente de la misma manera. Estas afirmaciones estan de acueL 

do con los descubrimientos de Dukler et al56 • 
. . 

Un método de vencer esta dificultad consiste en predecir la reJa-

ciÓn de holdups en vez de los valores individuales de holdup de -

cada fase. Definiendo: 
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entonces los errores son: 

Es evidente que las fracciones de error de RL y RG siempre tie

nen una magnitud menor que la de R>'<. También el error en RL-
-tiene el mismo signo que el de R* mientras que el error en RG 

tiene el signo opuesto. 

Por. lo tanto, Jos datos de holdup se presentaron usando la rel~ 

ciÓn de holdup R* en vez de el holdup. individual de fase con el 

fin de obtener un grado más alto de exactitud. Para facilitar 

esto, la ecuaciÓn general propuesta se rearregla a la forma sug~ 

rida por Govier et a1 26. 

y una gráfica de R* vs. VsL 1 VsG nos dará una base más exacta 

para la presentaciÓn d~ los datos experimentales. En realidad 

un examen detallado de las alternativas de presentaciÓn gráfica 

de datos muestran que el método sugerido por Zuber y Fi ndlay95 

es el ~jor medio de graficar datos (una gráfica de VsG /RG

vs. Vr , teniendo solamente el defecto consistente en que gen~ 

ralmente confina la secciÓn no-lineal de la curva de holdup 

(llamada régimen de holdup 111 en este estudio}, a una región 
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tan pequeña que es ignorada. Este no es el caso con el" método 

de presentaciÓn sugerido por Nguyen y Spedding, o sea una gráfica 

de R* vs VsL 1 VSG, en la cual se presenta adecuadamente la re• 

giÓn no 1 ineal. 

Esta regiÓn de no-linealidad es de importancia particularmente 

para flujos horizontal y de-scendente y en consecuencia no puede 

ser ignorada. 

Los resultados experimentales cayeron en tres diferentes regíme

nes de holdup, designados regímenes 1, 11 y 111 de acuerdo con

el comportamiento de la gráfica R* vs. VsL 1 VsG• La porciÓn li 

neal de la curva a relaciones de holdup altas es llamada régimen 

de -holdup 1, mie-ntras que la porciÓn-lineal de la curva a rela

ciones de holdup y flujos bajas es llamada régimen de holdup 11 y 

lo que es esencialmente la porciÓn no lineal de la curva se llama 

régimen de holdup 111. 

La observaciÓn visual permitiÓ hacer varios comentarios generales 

acerca de los regimenes de holdup en relaciÓn a los patrones de 

flujo que se formaban en la tuberfa. La regiÓn sÓlo-gas no exi§.. 

te en los regimenes de holdup 1 y 11 y algunas ocasi(;mes en el -

111. Cuando esto sucede se aplica fa ecuaciÓn simplificada de -

Zuber y Findlay. Los patrones de flujo en el régimen de holdup 

1 s-iempre tienen a 1 a fase gaseosa en 1 a forma de burbujas dando 

1 ugar a un flujo que puede ser burbuja, p lug, si ug o espuma. Los 

patrones de flujo en el régimen de holdup 11 siempre tienen a la 

fase lfquida en la- forma de gotas con o sin pelfcula Jfquida en 

la páred de la- tuberfa como por ejemplo, disperso, anular o anu-
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lar disperso, 

Los patrones de flujo en el régimen de holdup 111 son en su mayo

rfa del tipo de Jos que tiene estructura separada pero algunas v~ 

ces incluyen también patrones observados en otros regímenes de 

holdup, 

Se utilizó5°_ una técnica de regresiÓn de mfnimos cuadrados para 

calcular valores de C* y B en las regiones donde se aplicaba la -

ecuación simplificada de Zuber y Findlay, para Jos regímenes de 

holdup J-y 11. Los datos indicaron que C* y B exhibfan una corr~ 

!aciÓn con la inclinación de la tuberfa y ·el flujo de J(quido. 

Por esta razón Jos datos fueron corregidos por interdependencia 

que surge del tipo de técnica de regresión de mfnimos cuadrados, 

que se usará y las curvas de predicciÓn resultantes se presentan 

en las Flgs. 4.21 a 4,24. 

A la funciÓn inicial y el flujo. de Jfquido usados en dichas figu

ras se les hi·zo adimensionales usando Jos parámetros sugeridos por 

Dumitrescu96 y otros. 

B' = B.fgD 

A n~nos que se establezcan los Jfmites de su aplicación, las corr~ 

laciones dadas en las Figs. 4.21 a 4.24 no pueden usarse para pr~ · 

decir el holdup. 
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Al principio se usaron R''< y VsL 1 VsG como variables de grafica

ciÓn para mapear los regímenes de holdup pero los resultados no 

fueron satisfactorios. 

La mejor separaciÓn de tales regímenes se obtuvo usando una gráfL 

ca de Vr 1 'f9l> vs. QL IQ.G como se ve en la Fig. 4.25. Usa.!J. 

do este mapa es posible establecer el tipo de régimen de holdup = 

que se encontrará para cualquier conjunto particular de parámetros 

de flujo bajo 1as condiciones de operaciÓn de este trabajo50 : 

Si el régin~n cae en cualquiera de los regímenes 1 o 11, se pueden 

usar los datos de las Figs. 4.21 a 4.24, para calcular el holdup 

por medio de la ec. de Zuber y Findlay. Se encontró que la desvia 

ción medi.a de cualquier valor calculado era-0.15% •. Si el mapa in

dica que se tiene régimen 111 se requieren datos -más extensos (para 

otros ángulos de inclinaciÓn) para obtener el holdup. 

Bonnecaze et a1 51 desarrollaron una correlaciÓn para flujo inclín~ 

do para ángulos de -10 a +Jo·. 

El desarrollo de estos investigadores está basado en la premisa de 

que predomina ~1 régimen de flujo slug y sus expresiones para hol~ 

up y gradiente de presiÓn toman ventaja de ese hecho. En general, 

la correlaciÓn parece estar razonablemente fundamentada y apropia

da para usarla con inclinaciones moderadas.98 

La correlaciÓn de Hagedorn y Brown52 , que representa una cantidad 

muy grande de datos colectados para tuberfas entre 1 y 2 pulgs. de 
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diámetro, no depende del régimen de flujo, pero es exacta sobre 

el rango de condiciones de los datos. Mientras que el procedimie~ 

to de cálculo de Hagedorn y Brown representa años de tra.bajo, la -

correlaciÓn no refleja un análisis detallado del flujo a dos fases. 

Básicamente, su procedimiento de caélulo es una extensión del caso 

# 98 # homogeQeo • La c9ntribucion principal de Hagedorn y Brown es su 

correlaciÓn de holdup para flujo vertical. 

Ellos .!J..Q. midieron el holdup experimentalmente; en. vez de eso, ellos 

midieron el gradiente de presión y calcularon el holdup necesario 

para que el gradiente de presión total diera el valor observado. -

El procedimiento es análogo al siguiente desarrollo. Usando la e~ 

presiÓn para el gradiente de presión total: 

sea ('¡P/~ Z)obs un valor observado. experimentalmente entonces 

RL [<AP/ AZ)obs (1 - ACns) - ~ - ~ G] 1 ( fL -fG) 

Entonces el holdup se calcula a partir de el gradiente de presión 

observado y el comportamiento supuesto de. fricciÓn y aceleraciÓn. 

El holdup calculado no es la fracciÓn de volumen ocupado por el Ji 
quido, sino un término empfrico que toma en cuenta las pérdidas de 

, 
_ener91a. 

Como frecuentemente ocurre el cálculo del holdup a partir de una 

correlaciÓn empfrica es muy laborioso, implicando muchos grupos adl 

mensionales elevados a potencias fraccionarias. La correlaciÓn de 
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Hagedorn y Brown, no es la excepciÓn. Esta correlaciÓn general 

mente es adecuada para holdups mayores de entre aproximadamente 

0.01 a 0.05, pero inválida para rangos menores; por lo tanto, 

puede no ser adecuada para flujo disperso. 

Finalmente, i riel ul remos un análisis cualitativa de 1 hol dup, prese!!. 

tado por Bryant31 en su tesis doctoral. 

En todos los casos por él analizados, el holdup en flujo ascende!!. 

te es mayor que para flujo descendente. 

Esto se explica como sigue: En el régimen de flujo burbuja los -

efectos boyante~ en las burbujas ocasionan que viajen más rápido 

que el lfquido (lo encierran més) en flujo ascendente y más len

tas que. el lfquido en flujo descendente; asf el holdup del lfqui

do serfa más alto en flujo·ascendente. 

En el otro extremo, en flujo disperso donde la fase gaseosa es co!!. 

tfnua, los efectos gravitacional~s en las gotas de lfquido ayudan 

a Impulsarlas fuera de la secciÓn de prueba en flujo descendente ~ 

mientras que en flujo ascendente, la gravedad tiende a retener las 

gotas en la secciÓn de prueba, aumentando asf el holdup.· Sin em

bargo, debe notarse que en regiones donde los efectos gravitacion~ 

les son relativamente menores en comparaciÓn con otros efectos (cQ, 

mo en el caso de flujo burbuja a flujo alto de lfquido y en flujo 

disperso turbulento) el holdup en flujo descendente se aproxima al 

del flujo ascendente, como era de esperarse·. 

d.2) Factor de FricciÓn a Dos Fases. 

El factor de fricciÓn para el flujo a una fase es un grupo adimen 
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diámetro, no depende del régimen de flujo, pero es exacta sobre 

el rango de condiciones de Jos datos. Mientras que el procedimlea 

to de cálculo de Hagedorn y Brown representa años de tra-bajo, la -

correlaciÓn no refleja un análisis detall.ado del flujo a dos fases. 

Básicamente, su procedimiento de caélulo es una extensiÓn del caso 

• 98 homogeQeo • La contribución principal de Hagedorn y Brown es su 

correlaciÓn de holdup para flujo vertical. 

Ellos .!!2. midieron el holdup experimentalmente; en. vez de eso, ellos 

midieron el gradiente de presión y calcularon el holdup necesario 

para que el gradiente de presión total diera el valor observado. -

El procedimiento es análogo al siguiente desarrollo. Usando la e2S, 

presiÓn para el gradiente de presión total: 

sea ()P/~Z)obs un valor observado experimentalmente entonces 

RL [(AP/ A,Z)obs (1 - ACns) - ~- 'G] 1 ( fL _,G) 

Entonces el holdup se calcula a partir de el gradiente de presiÓn 

observado y el comportamiento supuesto de. fricciÓn .y aceleraciÓn. 

El holdup calculado no es la fracción de volumen ocupado por el 1[ 

quido, sino un término empfrlco que toma en cuenta las pérdidas de 
, 

energaa. 

Como frecuentemente ocurre el cálculo del holdup a partir de una 

correlaciÓn empfrica es muy laborioso, implicando muchos grupos adl 

mensionales elevados a potencias fraccionarias. La correlaciÓn de 
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Hagedorn y Brown, no es la excepción. Esta co·rrelación general 

mente es adecuada para holdups mayores de entre aproximadamente 

0.01 a 0.05, pero inválida para rangos menores; por lo tanto, 

puede no ser adecuada para flujo disperso. 

Finalmente, incluiremos un análisis cualitativo del holdup, presen 

ta~~ por Bryant31 en su tesis doctoral. 

En todos Jos casos por él analizados, el holdup en flujo ascenden 

te es mayor que para flujo descendente. 

Esto se explica como sigue: En el régimen de flujo burbuja Jos -

efectos boyante.:; en las burbuJas ocasionan que viajen más rápido 

que el 1 (quido (lo encierran m.is) en flujo ascendente y más len

tas que el lfquido en flujo descendente; asf el holdup del lfqui

do seda más alto en flujo·ascendente. 

En el otro extremo, ,en-flujo disperso donde la fase gaseosa es co~ 

tfnua, los efectos gravitacional~s en las gotas de lfquido ayudan 

a impulsarlas fuera de la secciÓn de prueba en flujo descendente ~ 

mientras que en flujo ascendente, la gravedad tiende a retener las 

gotas en la secciÓn de prueba, aumentando asf el holdup.- Sin em

bargo, debe notarse que en regiones donde 1 os efectos gravi tac i ona. 

les son relativamente menores en comparaciÓn con otros efectos (cQ 

mo en el caso de flujo burbuja a flujo alto de lfquido y en flujo 

disperso turbulento} el holdup en flujo descendente se aproxima al 

del flujo ascendente, como era de esperarse·. 

d.2) Factor de Fricción a Dos Fases. 

El factor de fricciÓn para el flujo a una fase es un grupo adimeo. 

- 111 -



sional definido como (1/2) Eu, el numero de Euler a una fase, des~ 

rrollado a partir del análisis dimensional de las ecuaciones de m~ 

vimiento, El valor de este parámetro no puede ser predicho direc

tamente de la teorfa por Jo que ~xisten correlaciones empfricas para 

calcularlo y consecuentemente obtener la cáfda de presión. La razón 

de este hecho se explica en seguida, 

Todas las correlacion~s de cafda de presiÓn de una manera u otra, 

hacen uso de la ecuaciÓn de factor de fricciÓn de fanning, la que 

para flujo norma 1 a una fase ~se desarrolla como sigue: 

Vamos a considerar el flujo a régimen permanente de un flufdo de f 
constante en un conducto rec.to de secciÓn uniforme. El flufdo ejer. 

-cera una fuerza F en las superficies sÓlidas. 

Esta fuerza se puede dividir por conveniencia en dos partes: 

Fs, la fuerza que ejercerfa el flufdo aun si estuviera estacionario 

y Fk la fuerza adicional asociada con el comportamiento cinético del 

fluido, 

En este tipo de sistema Fk apurita en la misma dire-cciÓn que la vel~ 

ciclad promedio(v)en el conducto. Para el sistema la magnitud de 

. la fuerza Fk se puede expresar abri trari amente como el producto de 

un área caracterfstica A, una energfa ·cinética caracterfstica por :-

unidad de volumen K y una cantidad adimensional f, conocida como el 

factor de fricciÓn: 
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---------------

NÓtese que esta ecuación no es una ley de la mecánica de los fluf

dos sino solamente una definiciÓn para f ; obviamente, para cual-

quier sistema de flujo f no esta definido hasta que A y K se espe

cifican. Esta es una definiciÓn Útil ya que la cantidad adin~nsi~ 

nal f puede ser dada como una funciÓn relativamente simple de el -

nÚmero de_Reynolds y la forma del sistema. 

Generalmente, para el flujo en conductos, A se toma como el área -

mojada y K se toma como 1/2 f.(v) 2• Especfficamente, para tubos 

circulares de radio R y longitud L, definimos f por 

(O, 1) 

Generalmente, la_ cantidad medida no es Fk si-no más bien la cafda 

de presión p0 - PL y la diferencia de elevaciÓn h0 - hL, Un .bala!!. 

ce de fuerza en.el ·flufdo entre O y Len la direcciÓn del flujo -

da para flujo completamente desarrollado. 

Fk =- [ (po - PL) + fg (ho - hu] 'f1" R2 

(P0 - PL) 1f' R2 (0,2) 

La eliminación de FK entre las ecs. 0.1 y 0,2 da.con O= 2_R: 

f _ 1 (o}{ P~-lf) 
- Ti r t f(v)2 

Esta ecuaciÓn muestra explfcitamente como se calcula fa partir de 

datos experimentales. La cantidad f algunas veces es llamada factor 

de fricciÓn de Fanning (El factor de fricciÓn es-en realidad la re-
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!aciÓn de el esfuerzo cortante unitario en la pared de la tuberfa a 

la energfa cinética por unidad de volumen del flufdo). 

La ecuaciÓn no representa una correlación, solamente define un fac-

tor de fricciÓn adimensi~nal. El factor de fricciÓn a dos fases ftp 

es (l/2) Eutp• el cual se deriva de las ecuaciones de movimiento 

para flujo a dos fases. En Eutp se encuentra como variable ) Ptpi~Z 

por lo que, al igual que para flujo a una fase, tampoco se puede pr1t 

decir a partir de la teorfa ha.ciendo necesaria la experimentaciÓn. 

lsbin et a1 94 revisaron las diversas ecuaciones propuestas para fac-

tor de f;; fricciÓn y nÚmero de Reynolds que incluyen la fracción de 

Jfquido y el holdup del vapor. Su estudio, demuestra la naturaleza 

totalmente empfrica de las ecuaciones analizadas. 

Dukler et a1
56 

definieron a través del análisis de similaridad la 

forma que debfan tener el nÚmero de Reynolds y el factor de fricciÓn 

para poder obtene~ la cafda de presiÓn en dos fases. Las ecuaciones 

de estos parámetros son ~omo sigue: 

}trp 

donde: 

CdP~Z,fricclÓn VM = Velocidad media en 
· M TP 

SeD flujo homogéneo 

= f L ~ + f G (l- ~) 2 f TP = Deos i dad a dos fases 

L :RG Jb.p r-1 Viscosidad a dos fases 

=}lL~ + jlG(l-~) ~= FracciÓn de volumen 

de lfquido 
-114-



El desarrollo teÓrico para llegar a estas ecuaciones es parte de un 

enfoque más amplio para predecir la cafda de presiÓn a dos fases, -

por Jo que se presentará en el inciso dedicado a métodos generales 

de estimaciÓn de A P. 

Una vez obtenidas Tas expresiones el siguiente paso es desarrollar 

una correlación, para Jo cual es necesario enfatizar el papel que -

ju~ga ·¡a similaridad45. 

El principio de similaridad nos dice como deben ser Jos agrupamien-

tos de variables, las cuales deben ser las mismas en un modelo y en 

un prototipo si la similaridad existe. 

Asf, con estas bases la similaridad dice que si el número de Reynolds, 

el factor de fricciÓn y las propiedades ffsicas estan definidas como 

en las ecuaciones presentadas, entonces: 

(Re) Mode 1 o • (Re) Prototipo 

( f) Mode 1 o ( f) Prototipo 

Los principios de similaridad no pueden suministrar la relación que 

existe entre el factor de fricciÓn y el número de Reynolds. 

Sin embargo, si hay la posibilidad de establecer la relaciÓn entre 

f y Re en un modelo (en el laboratorio), entonces los principios de 

similaridad dictan que para un sistema prototipo (comercial) con el 

n~ismo número de Reynolds (cuando esta definido por medio de la siml. 

laridad) el factor de fricción también debe ser el mismo45 EJ. pa-

pe) de la teorfa de la similaridad y del experimento se pueden ex-
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presar esquemáticamente de esta manera: 

R 
similaridad D-

.8 ~~ 1 t ~, 

~'!4 . 111 _ similaridad. ~f 
: .-. p 

De esta manera,. se hace necesario determinar la relaciÓn entre f y 

Re a partir del experimento para poder calcular la ~P. Para este 

• . f . 45 . d .t . 1 1 1 propos1 to, ue necesario tener a os que 1nc uyeran no so o a -

ca(da de presión fricciona! medida y las variables de operación, -

sino también valores de holdup determinados experimentalmente. De 

un total de aproximadamente 2400 da.tos se reportó holdup solo en -

800 datos. 

Los datos tomados en J(neas d~· diánwtro pequeño no eran utilizables 

debido a que las ca(das de presión obtenidas inclufan considerables . 
efectos de aceleración. Los datos que reportaron valores de·holdup 

menores a una fracciÓn volumétrica del tubo de 0.1 fueron elimina-

dos por ser de dudosa exactitud. Para construí r la correlaciÓn, se 

utilizaron aproximadamente 400 puntos. 

Para cada uno de estos 400 puntos experimentales, se calcularon el fa~ 

tor de fricción y el nÚmero de Reunolds a partir de las ecuaciones 

mencionadas. 

Los resultados, cuando se graficaron, revelaron una tendencia dis-

tinta cuando se graficaron contra la fracciÓn de volumen del lfquido. 
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Algunos resultados tfpicos se muestran en la Fig. 4.26. Los 400 

puntos se graficaron como se muestra en esta figura y Jos datos se 

agruparon en base a rangos cercanos de número de Reynolds. 

En cada caso, los datos para un rango particular de un número de -

Reynolds, cayeron en una sola curva aún cuando ios datos cubrieran 

un rango de 20 veceS' la viscosidad del J(quido, un rango de 6 veces 

el diámetro y rangos de relaciones J(quido a gas de 0.001 a 1.0. 

Solo se seleccionaron tres rangos de números de Reynolds muy dife

rentes entre s f para graficarse en la Fi g. 4. 26. Como se esperaba, 

los rangos de nÚrnéros de Reynolds muy cercanos entre sf mostraron 

un traslapamiento considerable por dispersión de los datos. 

Sin embargo, las tendencias son bastante claras. 

Cada una de estas curvas se dividiÓ por el valor (uno solo) de el 

factor de fi"_icciÓn a A= 1.0, o sea, el valor de f para flujo a -

una fase con un número de Reynolds igua·l a Rerp • Este procedimie!l. 

to n_ormalizÓ todas las curvas de una manera muy·satisfactoria y t.Q. 

das las curvas convergieron a una sola curva esencialmente y se S.Q. 

brepusieron muy bien dentro del error experimental'. La curva de -

mejor ajuste se muestra en la Fig. 4.27. La ecuaciÓn de esta curva 

norma 1 izada es : 

+ 

~ 1.281 - 0.478 (-In") + 0.444 (-Inl) 2 - 0.094 (-lnA)3 

+ o.oo843 HnA> 4 
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FIGURA 4.26 RESULTADOS . TIPICOS DE LA 

CORRELACION DE DATOS DE FRICCION POR EL 

METODO DE SIMILARIDAD ·DE DUKLER ET AL. 
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Determinando fo por medio de una ecuación para factor de fricciÓn 

a una fase (utilizando el ReTP) se calcula fTP con:fTP=j0 11((A) 

Un comentario de Dukler56 respecto a las demás correlaciones exis-

tentes es que ninguno de los métodos parece reconocer que las mo-

dificaciones a las definiciones de el factor de fricciÓn deben ser 

ac::ompañadas por modificaciones a la definiciÓn de el nÚmero de Re~ 

nolds para cumplir los requerimientos de similaridad. 

Huey y Bryant55 desarrollaron un modelo matemático simple descri-

b i endo mezclas homogéneas isotérmicas a dos fases con flujo burbu-

ja y espuma. Para su aplicaciÓn este modelo depende de la· disponL 

bilidad de coeficientes de fricciÓn promedio determinados experi-

mentalmente. Huey y Bryant concluyeron en base a datos experimen-

tales· restringidos para mezclas aire-agua en tuberfa de 1 pulg. 

que se podfa correlacionar satisfactoriamente a los coeficientes -

de fricciÓn usando Únicamente un número de Reynolds definido apro-

piadamente. Ellos sugirieron (imagino que en base a Dukler) que-

como una primera aproximaciÓn se podfan adoptar coeficientes de 

fricción para flujo a una fase con el mismo nÚmero de Reynolds 

equivalente). 

58 
Kopalinsky y Bryant · presentaron un análisis de datos de cafda de 

presiÓn de mezclas a dos fases en flujo burbuja determinando coefL 

cientes de fricciÓn con el fin de establecer un método para prede

cir la cafda de presión estática en esta clase de flujos. Los da-

tos fueron analizados en el esquema de un modelo homo!}6oeo en el

cu<rl el componente de aceleraciÓn calculado, que en algunos casos 
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resultÓ significativo cerca de la salida de la secciÓn de prueba, -

se restó a la ~p total para aislar el componente fricciona!~ A • 

Jos datos para este componente se les ajustaron curvas, establecie~ 

do una dependencia del factor de fricciÓn en el número de Reynolds, 

calidad {x) del_ vapor; posición axial y diámetro del tubo, Las ex-

presiones para el factor de fricciÓn en conjunciÓn con el compone~ 

te de aceleraciÓn cáJculado representaron bien Jos datos y se sugi-

riÓ que dichas expresiones se podfan aplicar en egeneral para esta 

clase de flujo. 

Beattie57 calculÓ las diferencias axiales en presión estática para 

flujo a dos fases a ·¡o largo de una tuberfa en relaciÓn a la evalus.. 

ciÓn de la fricciÓn a dos fases.· AdaptÓ la ecuaciÓn de Colebrook -

para factor de fricción (a una fase) para un sistema a dos fases d~ 

finiendo apropiadamente f y Re para el tipo particular de régimen 

de flujo. El análisis se IniciÓ como un resultado de un estudio ba~ 

r . - 100 tante extenso de varios datos de ca da de pres1on en dos fases .1 

En este trabajo, Beattle por medio de un método particular de grafi 

cación de datos de fricción a dos fases distribuyÓ estos datos pre

cisamente en grupos con caracterfsticas similares, sugiriendo efec

tos de regimenes de flujo bastante distintos entre s(. Como un pri 

mer paso hacia la explicaciÓn de esto, adaptÓ la teorfa de longitud 

de mezcla de Prandtl al nÚcleo turbulento del flujo a dos fases, o~ 

teniendo expresiones separadas de distribuciÓn de fases y velocida• 

des para fl uj ó burbuja y espuma. La comparaciÓn con datos de es tru¿_ 

tura de flujo mostró que eran razon~blemente correctas. Desde este 
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punto extendiÓ la teorfa de longitud de mezcla de dos fases aplica~ 

do condiciones de frontera en base al flujo en la vecindad de la p~ 

red del dueto. SegÚn el autor, las caracterfsticas diferentes en-

contradas en la ref. (lOO) no se debfan a diferencias en la estruc• 

tura de flujo de el nÚcleo turbulento, sino más bien a aquellas ca-

racterfsticas del flujo cercano a la pared. En este trabajo, Beattie 

presenta algunos resultados de esta investigaciÓn. Se consideran-

cinco modelos separados describiendo el flujo cerca de la pared: 

1) flujo burbuja; 2) interfase gas-lfquido ondulante; 3) flujo con 

burbujas muy pequeñas; 4) burbujas adheridas a la pared y 5) pared 

seca. Para estos modelos, se relacionan el factor de fricciÓn f, la 

relaciÓn de rugosidad ~ y un grupo adimensional R (Reynolds modi

ficado) por medio de la ecuaciÓn de Colebrook, utilizando fÓrmulas 

distintas de f y R en cada caso. Las ecuaciones coincidieron favo-

rablemente aon los datos; sin embargo, se debe considerar la.posibi 

1 i dad de que errores di versos se compensen unos a otros, aunque, i ~ 

dependientemente de este hecho, hay ciertas evidencias de que las -

diversas técnicas usadas son razonables por ejemplo: Se valora 

correctamente al componente gravitacional debido a que la orienta-

ción del flujo no afecta a la gráfica final del factor de fricciÓn • 

• 59 • • 
En 1975, Beattie presento una extension de este trabajo, con mas 

alcances. En este estudio utilizÓ las caracterfsticas fricclonales 

para definir regímenes de flujo, discutiendo una clasificaciÓn de -

regímenes mÚltiple::;, basada principalmente en efectos friccionales~· 

Determina los tipos de régimen y sus fronteras para flujo adiabático 
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y diabático tfpico en tubos redondeados, anulos y bancos de tubos, 

con y sin influencias perturbadoras del flujo, ajustando datos con 

expresiones de factor de fricciÓn seleccionadas basadas en la teo

rfa de longitud de mezcla. Las ecuaciones resultantes y sus rangos 

de aplicabilidad son recomendadas tentativamente para propÓsitos de 

diseño. Todas las fronteras entre regímenes son consistentes cuall 

tativamente con el concepto de continuidad de la velocidad de pro

ducciÓn de la entropfa a través de una frontera entre regímenes. 

Además, Indica que la subjetivfdad asociada con las clasificaciones 

visuales se puede remover mejor asociando las fronteras con cambios 

en aquellas car.acterfsticas cuantitativas de mecánica de flufdos de 

interes para eJ diseñador, por ejemplo: Beattie especifica los regi 

menes de flujo en parte por la naturaleza de las caracterfsticas 

fr i cc.i ona 1 es de cada ~ég 1 men. 

De acuerdo con la teorfa de longitud de mezcla a dos fases desárro-

1 lada por el autor en 1971, el comportamiento fricciona) se puede -

clasificar por medio de un sistema que incluya la definiciÓn de va

rios parámetros: 

1) La naturaleza de la subcapa. Este parámetro determina la forma 

de el grupo adlmensional que es relevante para los ·cálculos de fri.!<, 

ciÓn. Los tipos importantes de subcapa son: 

a) Subcapa de pared seca. 

b) Subcapa conteniendo burbujas rfgldas en la superficie. 

e) Subcapa conteniendo burbujas con una superficie no-rfgida. 

d) Una Interfase ondulante gas-lfquldo.se extiende dentro de la 

·subcapa 1 ami nar. 

e) Subcapa conteniendo vacfos adheridos a la pared. 
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A cada subcapa le corresponde un número adimensional particular y 

el factor de fricción para este tipo de grupos es: 

~ 
.Ztf_~j72 

ns 

excepto para el caso e), donde: 

VsL + VsG 

fns 

i i) La naturaleza del perfi 1 de velocidad adimensional. Este pari 

metro determina la relaciÓn entre el factor de fricciÓn y los grupos 

adimensionales relevantes. Algunas de· fas relaciones de factor de 

fricción relevantes ~ara-este estudio son:.-.. · 

uff 3.48 - 4 log (2 E/D + 9.35 1 Reif) ( I.B) 

1/fi 16 lag Re·ff - 56.7 (2. B) 

~~(.t 16 log Réif :- 72.4 {3.B) 

Beattie presenta varias ~xpresiones empfricas similares además de -

éstas, siendo la diferencia entre los coeficientes una consecuencia 

del hecho de que, empfricamente los coeficientes que aparecen en el 

perfil de velocidad adimensional a dos fases no tienen valores Úni-

cos. El conjunto de ecuaciones no es exhaustivo. La·aplicabilidad 

de las ecuaciones I.B y 2.B a algunos flujos a dos fases ya se ha 

demostrado en (57). 

En. base a diversos análisis de datos de otros autores Beattie obser-

vo que aunque los datos fueran de flujos teniendo una apariencia 
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anular, Jos flujos, contrariamente a la intuición de uno se pueden 

asociar con el mismo régimen fricciona! que algunos flujos burbuja 

ya que el comportamiento de sus datos de cafda de presión 

es descrito por la misma ecuación combinada {subcapa-factor -

de fricción), por otra parte, el comportamiento de Jos datos de v~ 

cfos asociados deJ "flujo anular para Jos mismos tipos de flujos S~ 

parados difiere marcadamente de el comportamiento de Jos vacfos en 

flujo distribuido. De esta manera, la informaciÓn fricciona! es -

insuficiente para especificar todas las caracterfsticas del flujo, 

lo cual me parece una conclusión razonable. 

Para flujo adiabático en tubos de diámetro grande (3 pulgs) Beattie 

propone en base a sus observacione~. y gráfi~as las siguientes ecu~ 

cienes: 

Ecuación 1.8 con 

para flujo burbuja y estratificado. 

ÉcuaclÓn 3.8 con 

para flujo burbuja y estratificado si A) 0.1 (si~(o.J usar 2.8) 

Ecuación 1.8 con Red 

para flujo plug, slug, anular con slugs, anular y espuma; ya que 

según el autor la consistencia de Jos datos con una ecuaciÓn dada 

no implica necesariamente que la estructura de flujo es la que se 

visualizÓ originalmente en la ecuaciÓn desarrollada y los regímenes 

anteriores resultaron consistentes con la combinaciÓn mencionada, 
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que fue desarrollada para flujos tipo "anular" solamente. 

EcuaciÓn 1 .B con Rea = D f g ( j)/ft 

Según Beattie, las fronteras entre regímenes se pueden estimar a 

partir de la intersección entre las diferentes expresiones de fac-

tor de fricciÓn. 

Velocidad de ProducciÓn de Entropfa y Regímenes de Flujo.~ 

Una hipÓtesis que puede ser Útil al estimar fronteras entre regim~ 

nes, es que la velocidad de producciÓn de entropfa promediada sobre 

la secciÓn de la tuberfa es contfnua en la frontera del régimen, 

Cuando no hay cambios qufmicos, Ja velocidad de producción de entr~ 

pfa por unidad de-volumen está dada por: 

donde: 

y 

g=A+B+C 

A= ( ~: vj)/T --= contribuciÓn de la disipaciÓn viscosa 

B = (q .VlnT) /T -
contribuciÓn de la transferencia de calor 

e < Yr. J .. 
. ,.,. 

= contri bucl Ón de 1 a redi str ibuci Ón del flujo 

"";)' = Tensor de esfuerzo -j = Flux volumétrico 

-JI.= Flux de calor -~= Fuerza impulsora (gradiente) de redis-- tribución del flujo 
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Con la teorfa desarrollada hasta ahora, no se pueden promediar es-

tas cantidades sobre una secciÓn de flujo. Sin embargo, para obt~ 

ner una estimaciÓn de los parámetros implicados, es razonable sup~ 

ner que: 

y 

(s) A.l ql nT 1 TwD 

Asf la continuidad de(g') para flujos adiabáticos{$) "'O) sin ob~ 

trucción o efectos de entrada {(e) :: O) impl lea continuidad de 

el esfuerzo cortante en la pared y por lo tanto, de el factor de -

fricción en una frontera de régimen. 

La introducción de la contribuciÓn de la redistribución del flujo a 

la velocidad de producciÓn de entropia,(c) , explica cualitativ~ 

mente los efectos observados en influencias perturbadoras del flujo 

en fronteras de regímenes {por ejemplo: accesorios) tanto en flu

jos adiabáticos como diabáticos. 

Beattie concluye que la asociaciÓn de regímenes de fluJo con e·fectos 

ffslcos más que con la apariencia permite determinar los tipos de 

regímenes y fronteras cuantitativamente más que cualitativamente. 

El análisis empfrico de los tipos de regímenes y fronteras de regl. 

menes definidas por caracterfsticas friccionales y de los efectos 

de diversas influencias en estos tipos de regímenes y fronteras, -

parece -ser consisten te con 1 a hipÓtesis de que 1 os cambios de régl. 

men ocurren de tal modo que no hay un cambio brusco en la veloci-

dad de producción de entropfa. Esta hipÓtesis puede ser de utili-
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dad para predecir las transiciones entre regímenes (incluyendo aqu~t 

Jlas asociadas con la crisis de transferencia de calor) para cual

quier condición de flujo. 

E) Cafda de Presión Horizontal. 

En general, Jacafda de presión recibe contribuciones de tres efec-

tos: fricción, aceleraciÓn y elevación. 

(
Contri bu e i Ón) (Contri bu e i Ón) Ca f da 

= por dZ + por dh + por 
FricciÓn Elevación AceleraciÓn 

llande Z es la Jongi tud a Jo largo del conducto, h es la elevación 

y V es la velocidad del flufdo. Si uno define una densidad de fl~ 

jo a dos fases como f tp y O( como la relaciÓn entr~ dh y dz (in• 

el inaciÓn de la l.fnea): 

dP o 1:!!:1 dZ + ... ': g dz + 

Simplificando la pérdijt por aceleraciÓn: 

dP = (.M.) dz + 
~z 'f 

~frP g _...__........__. dz + (ACC) dP 
gc 

dP- (ACC) dP =frie+ elev. 

En ei segundo término en el numerador de la ecuación ge.neral~.epresenta 

la inclinación de la lfnea. 
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Para 1 fneas horizontales 1:>(= O y el término de elevaciÓn se desva• 

nece, En esta situación, la correlaciÓn para pérdida por fricciÓn 

se vuelve la más importante. Para flujo vertical o altamente incll 

nadoO(se aproxima a 1 y el término de elevaciÓn se vuelve más sig

nificativo. 

Como en muchas áreas de la ciencia, el estudio del flujo a dos fa

ses posee divisiones que tiene más de histÓricas que de significa

tivas, Generalmente el flujo q dos fases se divide en tres áreas: 

flujo horizontal, vertical e inclinado. 

Si las ecuaciones de movimiento fueran resueltas en forma exacta, 

todos los tipO$ de flujo podrfan ser descritos por las mismas rel~ 

clones, siendo los térmi~os de elevaciÓn ·significativos solo para 

flujo vertical. 

Generalmente, Jos experimentadores se han. preocupado mucho por la 

significaciÓn de los regímenes de flujo habiéndose impresionado d~ 

masiado con las diferencias que entre estos ocurren en los conduc

tos horizontales y verticales para el mismo diámetro y condiciones 

de flujo, Por est~ razón, ellos concluyeron que Jos flujos hori• 

zontales y vertical eran fenÓmenos separados y desarrollaron corr~ 

laciones independientes para cada tipo de flujo101 • Sin embargo, 

la divisiÓn es artificial, como lo demostró Dukler54 cuando señalÓ 

que la correlación de holdup de Hughmark para flujo vertical era -

la más exacta para flujo horizontal. Pero una·vez que la divisiÓn 

fue realizada, se hizo más diffcil un tratamiento unificado del 
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flujo a dos fases debido a las malas interpretaciones concernientes 

al factor de fricción. Muchos correlacionadores trabajando en flu-

jo vertical tendieron a amontonar las pérdidas de presión por fric

ciÓn y )as pérdidas debidas al aumento de elevaciÓn en un término -

llamado, a falta de un mejor término, el factor de fricción. De tQ. 

dos modos, era fácil darse cuenta que tal factor no podfa aplicarse 

a 1 flujo horizontal. 

Aunque el factor de fricciÓn a una fase es independiente de la orle~ 

tación de la tuberfa, no se puede decir lo mismo para el flujo a dos 

fases debido a la variedad de factores de fricciÓn usados en las co-

rrelaciones. 

La pregunta importante 101 en transferencia de momentum a· dos fases -

es: ¿Puede aplicarse un factor de fricción general al flujo vertical 

o inclinado, con un término adicional que tome en cuenta a la eleva-

· ción? 

Tomando en cuenta que se puede obtener un factor de fricción a dos -

fases general, este hecho sugiere que la respuesta a esta pregunta es 

.. 
S 1, 

Sin embargo, uno debe tomar en cuenta,_que las diferencias en regi~ 

nes de flujo indican mecanismos diferentes de disipación de energfa. 

A c~ntinuaciÓn se procede a la presentación de las diferentes carac

terfsticas de los métodos. Palma ha realizado un .análisis102 muy 

profundo del método de Lockhart-Martinelli, por lo cual presentamos 

un extracto, 
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--------------

"Uno de los enfoques al estudio del flujo a dos fases consiste en 

1 a de ser i pe i Ón de 1 sistema segÚn cuatro mecanismos de flujo ( 1 amL 

nar-laminar, laminar-turb~lento, turbulento-laminar y turbulento

turbulento) dependiendo de el número de Reynolds de cada fase cua~ 

do fluyen por el mismo conducto (39, 103, 4). 

Un problema común observado en las correlaciones y en los modelos 

empleados para predecir las cafdas de presión y fracciones volumi 

tri cos de 1 as fases 1 ( qu ido y gas_ a 1 _fluir juntas por una conduc

ción circular es la definición del diámetro hidráulico dtJ I04 Y 105 

particularmente por lo que se refiere a los perfmetros mojados de 

las fases, ya que," en la determinación de los factores de fricciÓn 
1 • • 

reales· fg y f¡ de 1 as fases cuando fluyen simultáneamente por una 

tuberfa, generalmente los refieren a condiciones hidráulicas rec~ 

rriendo a expresl.ones de la forma general de Blasius para las fa

ses, f = ~n fluyendo solas por la tuberfa, para lo cual tienen 
Re 

que definir los dián~tros hidráulicos de las fases y con ellos o~ 

tener los números de Reynolds y segÚn sea el mecanismo de flujo de 

·cada fase, definir los valores de las constantes de la ecuación de 

Blasius (C y n). 

Por lo que se refiere a las correlaciones 39, 106 estos definen 

los diámetros hidráulicos de una manera ingeniosa, obteniéndolos 

por un procedimiento analftico a través de datos experimentales. 

Los que parten de modelos, utilizan diversas definiciones para los 

Una de las primeras correlaciones generales aplicable al flujo si• 
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mul táneo de dos fases líquido-gas por tuberías circulares hor i zoo. 

tales, para todos los mecanismos de flujo, es la de Lockhart y 

Mar ti ne 11 i 39 . 

Según esta correlación, la caída de presion (-tt \resuiÚ1nte .TPJ 
de los diversos mecanismos de flujo y las correspondientes frac-

clones volumétricas in situ de las fases RL y RG son correlacion~ 

das por medio del parámetro: 

X 
(AP 1 A Lh 
(AP 1 A L)G 

que consiste en la raíz cuadrada de la relación de las cafdas de 

presión del líquido al gas que tendrían las fases si fluyeran so-

las por la tubería que las conduce a lo que se ha llamado "condi-

clones superficiales". Para todos los mecanismos de flujo, se e21_ 

presó la correlaciÓn entre RL y X por medio de una sola curva. 

En el desarroll.o de la corre·lación, las ecuaciones inclufan el coo. 

cepto de di!imetro hidráulico, dL/d, dG/ d, 01. Y~· 

Para evitar este problema, las expresaron en términos de (!L 

RL y RG 

determinadas experimenta.lmente, postulando que son funciÓn sola·-

mente de X. 

Esta ingeniosa solución a partir de la aproximaciÓn del diámetro 

hidráulico, permitió obtener un procedimiento· generalizado simple 

para predecir (~) , RL y RG sin tener que obtener primero 
AL. tp 
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los diámetros hidráulicos especfficos para los patrones de flujo. 

Sin embargo, permite soluciones particulares por patrón de flujo, 

tan sÓlo con definir apropiadamente los diámetros hidráulicos de 

las fases 1°7 Y 108, lo cua 1 fue deducido acertadamente por Johan-

nessen. 

Pérmite, además, dar aproximaciones tanto por patrón de flujo15 

como por mecanismo103 Y I06. 

Respect~ a los parámetros O( y~ de Lockhart-Martinelli (L-M) que 

también incluyen la aproximación de diámetro hidráulico y geome• 

tricamente representan la relación de las áreas reales de flujo a 

las de un cfrculo con un área tal que su diámetro és el hic:tráuli

co para cada fase ( y no la interpretación del cuadrado de la re-

!ación de los diámetros de una tubería de área de secciÓn trans--

versal AL y'AG a el diámetro hidráulico para cada fase, d~da por 

Chisholm1°3), L -M indican también "que al determinarse de datos 

experimentales, probablemente inclu.irán el efecto del movimiento 

relativo de las fases y la geometrfa de flujo". Cuando calcularon 

estos mÓdulos para cada t.ipo de flujo,. usando las relaciones tab!.!. 

ladas en su ápendice fue sorprendente el hecho de descubrir queO( 

era menor que la unidad para muchos de los datos experimentales, 

cuando de una interpretación geométrica simple de O(, se esperaban 

valores superiores a uno. En este trabajo se demuestra que para 

el flujo estratificado y flujo ondulado dichos valores estan de - · 

acuerdo con las bases de L-M, siendo estos parámetros diferentes 

a los de Chis~103 , para el cual O< y~ representan la r~lación 

entre los diámetros hidráulicos de cada fase durante el flujo si-
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mul táneo y el diámetro de la tubería que las conduce, uti 1 izando 

Jos mismos perfmetros mojados de las fases con la pared del tubo 

que las conduce, de la definiciÓn del diámetro hidráulico, para 

todos Jos mecanismos de flujo, Jo cual es una aproximaciÓn gene• 

ral como se verá después. 

L-M, también incluyen en la definiciÓn del nÚmero de Reynolds al 

diámetro hidráuJ ico y parámetros O( y ~ para cada fase, por Jo 

cual también estan relacionados con Jos valores experimentales -

de ~. RL y RG. Por Jo tanto, el procedimiento de solución del 

método de.L-M c-onsistirá en determinar primeramente a X según una 

suposición que se haga de. Jos mecanismos de flujo de las fases; 

Juego obtener fiG, fiL, RL y RG con estos, obtener dL, dG, !)( y~ 

en seguida, calcular 1 os Reynol ds a condiciones h i dráuJ i cas para 

comprobar las suposiciones de Jos mecanismos de flujo, si no se 

comprueban , empezar nuevamente Jos cal culos para otros mecanis-

mos de flujo de las fases. Para evitar este procedimiento iterl!., 

tivo, propusieron un criterio tentativo de transición de los mecl!., 

nismos de flujo refiriendolos a condiciones superficiales, segun 

el cual, para Reynolds mayores de 1000 el flujo de Ja fase deja -

de ser 1 ami nar y empieza a ser. turbulento. La regiÓn entre JQQ(} 

y 2000correspondería a l.a zona de transición y ~ara Reynolds sup~ 

riores a 2000el flujo es turbulento. La combinaciÓn de los dos -

criterios (hidráulico y superficial) de transiciÓn fue seguida por 
-¡os 

Johannessen para el flujo estratificado y flujo ondulado gas -

lfquido, relacionando las circunferencias adin~nsionales (relación 

de los perfmetros mojados al diámetro de la tubería) para cada fase 
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con X. El criterio en el cual, el Re esté basado en las veloci-

dades reales y· diámetros hidráulicos de las fases es sugerido por-varios 

autores(I07,I09,IB~unque si bién. no indican los Re de transiciÓn 

(valores) solo Jo mencionan como áeseable en vez de referirlo a -

las velocidades· superficiales de las fases y diámetro de la tube-

rfa que las conduce. 

L-M y otros autores (103, 108 Y 110). no prueban que la relación 

~G 1 aL, obtenidos cada uno (gG y aL) en forma independiente sea 

igual a·X obtenida de la relación de las cafdas de presión de las 

fases a condiciones sup~rficiales [f:O L/ (ff) J 
Indicando que gl se obtiene directamente de ~L = ~G 1 X. Sin em-

bargo, en la presentación de sus resultados .omiten las funciones 

X-Vs. al y Xvs., ~· comparando Únicamente las de Xvs., !JG y Xvs, RL"· 

Palma, partiendo de los conceptos del factor de fricciÓn y diáme

tro hidráulico para el caso de una fase, revisa y discute los di

versos criterios para definir el diámetro hidráulico en flujo a -

dos fases 1 fquido-gas por conducciones circulares. Anal iza los -

modelos de (I07 • 15, 108, I09 Y IIO) para el flujo estratificado 

Jfquido-gas a través de la aproximación del diámetro hidráulico. 

Igualmente, revisa las bases teóricas del método de Lockhart-Mar-

ttnelli en general y en particular de los patrones de flujo es-

tratificado, onda y anular sin arrastre. Finalmente, prueba una 

aproximaciÓn general del diámetro -hidráulico a todos los patrones' 

de flujo. 
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Un procedimiento de solución alternativo para el método deL-M, 

consistirfa en suponer RL• calcular DL/Dp en base a las gráficas 

desarrolladas para cada patrón, con ellos calcular D( y~ 

(~) 
2 2 

@= Rg (-*) o<= R¡ 

2 
enseguida se calculan 0 1 

y r¡l con 
g 

5-n 

5-m 

con 

calculándose finalmente ~PG 
tp 

y APL 
tp 

, debiendo ser iguales, 

(m y n especifica das segÚn e 1 tipo de mecanismo) en caso contra-

rio, se repite la suposiciÓn de RL hasta alcan_zar igualdad. 

Es claró, que el patrón de flujo es determinado indirectamente a 

partir de este procedimiento. 

Para probar su corre 1 aciÓn, Lockhar·t y Mart i ne 11 i utilizaron da-

tos de varios investigadores para mezclas de aire y l.fquidos, ta-

les como kerosina, agua, benceno_y diversos crudos en tuberfas con 

diámetros que van de 0.0586 a 1.017 pulgadas. 

Estas condiciones tienen varias implicaciones prácticas, las cua-

les serán discutidas posteriormente. 

60 
Bankoff en 1960, publicó una correlación de pérdida de presiÓn a 

d·os fases y una correlaciÓn de holdup que fue checada extensamente 

por Dukler con el banco de da·tos de la Universidad de Houston, 
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• 
encontrándola Insatisfactoria. Hughmark mejoró la correlación de 

holdup de Bankoff en 1962. 

Una solución al probelma del flujo a dos fases horizontal que ha 

recibido una gran aceptación en la industria petrolera es la que 

. 61 
propuso Bakerlll en 1958 y en 1961 • Baker incorporó las corre-

Jaciones de Lockhart y Martinelli a su método de solución. Su 

contribuciÓn principal fue realizada al postular una ecuación para 

cada patrón de flujo diferente •. Baker propuso además, una carta 

con la cual podfa ser predicho el patrón de flujo, la cual ya fue 

anal izada. 

Pára su método, Baker definiÓ de la siguiente manera Jos parámetros 

de L-M; 

Usando estos parámetros; Baker propuso las siguientes. correlaciones: 

a) Para flujo burbuja o espuma: 

!4.2 X 0.75 
L O. 1 

Para que esta ecuaciÓn sea vá! ida las dos fases· deben estar fluyen

do en forma turbulenta, hecho simbo! izado por Jos subfndices tt •. 
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b) Para flujo plug: 

e) Para flujo estratificado: 

27.315 X •
855 

L 0.17 

~Gtt 15400 X. 1 L o.s 

d) Para flujo onda: 

Dada por una figura en el artfculo de Baker. 

e) Para fl uj o s 1 ug : 

f) Para flujo anular: 

J ]90 (X ) • 5!5 
L 0.5 

~Gtt {4.8 - 0.31250) (x•'343 - · 02 JD) 

Una vez que se ha determinado el patrón de flujo, entonce-s se e!l. 

cuentra a partir de una de las ecuaciones precedentes. Entonces; 

se obtiene la cafda de presión a dos fases: 

El método precedente fue mostrado inadecuado p_or Dukler. La ra

zÓn principal es que el mapa de patrones de flujo de Baker es baa_ 

tante inexacto, llevando a un dilema respecto a que correlaciÓn -

usar para un conjunto dado de condiciones de flujo, introduciendo 
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además, una 1 imitaciÓn en e 1 método de L-M, que origina !mente es 

independiente del patrón de flujo. Chenoweth y Martín efectuaron 

en 1955 una serie de 264 pruebas con aire-agua en tuberfas de 

1.5 a 3 pulgadas y a presiones· medias hasta 100 psia para checar 

la correlaciÓn de Lockhart y Martlnelli bajo estas condiciones. 

Los resultados de este estudio indican que las correlaciones de 

Lockhart y Martinelli se vuelven progresivamente peores al aumeu 

tar la presiÓn media y los diámetros de tuberfa. Chenoweth y 

Martín procedieron a desarrollar algo que llamaron una correla

ciÓn mejorada a lo largo de las mismas lfneas que las de Lockhart 

y Martinell i. Las correlaciones mejoradas están 1 imitadas a fi.Y.. 

jo turbuhmto y la mejora parece estar limitada a sus datos. 

Baker111 usó su correlación en datos de campo y mostró que ·se eu 

cuentran grandes errores al utilizarla. 

V • 63 • • d • d 11 • agt , un tnvesttga or japones, esarro o una correlacion para 

pérdidas de presiÓn en 1954. Dukler aplicÓ la correla.ciÓn de 

Vagi a los datos de campo en su ba.nco de· datos y encontró a la -

correlación comp latamente inadecuada. 

En realidad, faltan de enumer~r todavfa varias correlaciones; 

sin embargo, creo que no tiene objeto su presentaciÓn ya que no 

tuvieron mucho éxito reJ¡¡tivamente .. _ L!ls presentadas hasta ahora 

son las consideradas por Dukler para su análisis siendo selecci~ 

nadas de entre la gran cantidad de correlaciones disponibles ha~ 

ta 1964, 

Dukler et a1 56 , en la parte B de su artfculo, int~oducen y desa-
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rrollan su aproximaciÓn al problema a través de el análisis de si 

mi Jaridad. El enfoque a través de la si mi Jaridad no hab(a apare

cido previamente en la literatura del flujo a dos fases. 

Para un proceso con el gran numero de variables implicadas ·en fly_ 

Jo a dos fases es dudoso que el uso de el análisis dimensional 

Únicamente pueda suministrar una aproximaciÓn fructffera. Fácil

mente se demuestra que para cada fase están implicados cuatro gry_ 

pos adimensionales. Asf, en total se deben considerar ocho grupos 

ad i mens i ona 1 es y en cada uno de e JI os se desconoce 1 a ve 1 oc i dad -

de la fase. Por Jo tanto, el uso de datos experimentales· para 

proveer las constantes de interrelaciÓn se vuelve una tarea casi 

imposible. 

En el artfculo, -los autores desarrollan Jos parámetros pari1 el 

flujo a dos fases correspondientes a Jos nÚmeros de Euler y de Re:t. 

nolds para flujo a una fase. Si dos sistemas de flujo en flujo a 

una fase son dinámicamente s.imilares, se puede demostrar que Jos 

nÚmeros de Reynolds y de Euler para Jos dos sistemas deben ser 

iguales. (NÓtese que el nÚmero de Euler es el doble de el factor 

de fricción). 

Esta condiciÓn en sf misma no nos dá una relaciÓn entre el nÚmero 

de Reynolds y el factor de fricción. Sin 'embargo, una vez que se 

encuentra la relaciÓn a partir de datos experimentales para un sii, 

tema (el modelo), la condición dE;! similaridad dinámica requiere

que se aplique la misma relaciÓn a todos Jos sistemas similares. 
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Los agrupamientos pa·rticulares de variables que son conocidos como 

Jos números de Reynolds y de Euler surgen naturalmente de es~ ani 

lisis de similaridad para flujo a una fase, desarrollándose en es-

te trabajo para dos fase~. 

Considere dos conductos de tamaño diferente (ver Fig. 4.28) conte-

nlendo en el ·caso general dos diferentes sistemas de flufdos. Los 

puntos mA y ms son dos puntos tfpicos localizados en posiciones 

geométricamente similares relativas a las fronteras •. Se supone a 

1 os flujos como s imi 1 ares dinámicamente. Las reglas de s imi 1 ari dad 

dinámica requieren que a todos Jos puntos correspondientes tales -

como·mA y~' la~ fuer~s y las velocidades medidas en sus propias 

escalas sean iguales. 

Los números adimensionales para dos fases que surgen del desarrollo 

teórico son Jos siguientes: 

donde~ . = fL .A..:+fG • p-l)2 
RL . -l'G. C¡ 

~TP =/'LA 
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ls; longitud caracterfstica del sistema 

Velocidades ·locales de lfquido y gas 

Velocidades pranedi"o de 1 fquido y gas 

. . 
Se hacen diversas suposiciones para evaluar las Cs considerando a! 

gunos casos especiales del flujo a dos fases. Para el caso 1: Fl~ 

jo homogéneo o sin deslizamiento (No slip) VL"' VG; 'VL; VG; RL ; 

RL; RG ;RG. Como las velocidades de Jfquido y gas son las mismas, 

se supone que el cambio de estas velocidades es el mismo en las -

direcciones 

Z y n , o 

La substituciÓn de esta relaciones en las ecuaciones de C¡ y c2 da 

el= C2 = 1.0, A= RL y 1-) = RG. Los autores dicen además,

que debido a que éstas ecuaciones_deben producir los agrupamientos 

a una fase al acercarse la cantidad de cada fase a cero, la longi

tud caracterfstica ls para el flujo en tuberfa debe ser el diámetr9 

D. Esto produce los siguientes resultados: 

oVH fNs 
NReNS = j4Ns 
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2fNs {~ P¿ dZ)f 
.. z f - VM _NS 

gcD 

fNs = fL~ + fG (J-.~) 

/'Ns =J"L ').. +/G ( 1-.:\) 

Caso 11: Flujo en la presencia de deslizamiento con relaciones de 

velocidad constantes: 

No se espera que el deslizamiento sea cero, excepto bajo condicio-

nes de velocidad muy alta. Sin embargo, es razonable suponer que, 

mientras la relación local de la velocidad del 1 fquido a la del vs. 

por no es 1.0, es una constante e independiente de la posición. 

Si además, se supone que la relaciones de los gradientes son igua-

les a 1 .o, entonces las ecuaciones para C1 y c2 se reducen a C¡=C2 

1.0. 

Sin embargo, debido a que las velocidades locales de Jfquido y gas 

no son iguales, ya no es posible hacer la simplificación~= RL 

Entonces, las ecuaciones que caracterizan el numero de Reynolds y 

el factor de fricciÓn se vuelven: 

DVM f TP 

..PrP 
(J P 1 dZ):f 

(ij~ frp/gcD) 

Los casos presentados son 1 os mas importantes de entre 1 os que se 

pueden desarrollar, el desarrollo de la relación entre Retp y jftp 

se presentó en el inciso D). 
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Hay que recordar que al usar el flujo no-slip para- estimar la cafda 

de presiÓn a dos fases, no se puede ap 1 i car un factor de correcciÓn 

standard para aproximar la cafda de presión real en dos fases que se 

puede experimentar en una lfnea2 . 

PrecauciÓn: La caída de presiÓn homogénea siempre debe ser menor -

que la caída de presiÓn real en dos fases. 

Asf, el flujo no-slip nos da lacafda de presiÓn mas baja posible en 

una situaciÓn real_ para flujo a dos fases, dándole al ingeniero una 

frontera- 1 imi tante para estimar el diámetro de la tuberfa. 

A una correlaciÓn que de un estimado para la cafda de presiÓn ~1enor 

que el estimado homogéneo para un rango dado de condiciones de ope

raciÓn, no se le debe asignar ninguna confiabil idad. 

Entre las diversas correlaciones aparecidas desde que Dukler llevó 

a cabo su análisis, se encuentra el enfoque completamente empfrico 

de Eaton et·al 13 • 

El llevÓ a cabo su experimentaciÓn en lfneas ~e 2 a 17 pulg~. en -

condiciones reales de planta piloto._ 

Sin embargo, DeGance y Atherto.n2 anal izan a fondo los parámetros -

desarrollados por Eaton encontrando varias discrepancias con la co~ 

diciÓn limitante de flujo homogéneo de Dukler y con la aplicaciÓn 

a varios tipos de flujo. En conclusión ellos recomiendan el uso

de la correlaciÓn de Eaton para calcular el gradiente de presiÓn -

solamente para las situaciones ffsicas que se aproximan a las con-
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diciones bajo las cuales fueron desarrollados·sus datos, lo cual 

le resta generalidad. 

Recientemente, Gregory et a1 64 han presentado una estrategia de dl. 

seño combinada, la cual, según los autores, es la mas apropiada 

para el problema del flujo a dos fases. SegÚn e !los, todos reconQ. 

cen que no se puede esperar que una sola correlación o modelo mee~ 

nfstico pueda producir predicciones exactas para el holdup y la 

cafda de presión sobre el rango entero de posibles flujos de gas y 

1 fquido, 

Debido a, que muchos de los patrones d.e flujo básicos que se obser

van también representan mecanismos de flujo fundamentalmente dife

rentes, Jos patrones de flujo se pueden usar como subdivisiones cou 

venientes dentro de las cuales probar correlaciones especfficas. 

Una estrategia de diseño que es consistente con la arriba mencion~ 

da, es aquella en la cua·J primeramente se predice un patrón de fl!!, 

jo en bas·e a los-parámetros de diseño dados (flufdos, flujos, caras;. 

terfsticas de la tubeda, etc), Una vez que se ha ·identificado un -

patrón de flujo, entonces se puede usar una correlaciÓn o modelo que 

haya sido determinado de alguna manera como el más apropiado para -

el patrón de flujo-para_ predecir el holdup del 1 fquido esperado y -

)a cafda de presión. Este es el ·enfoque principal que los ·autores 

utilizan. El desarrollo de tal estrategia requiere una prueba muy 

extensa de los métodos disponibles contra datos de calidad reconocl. 

da, para determinar el mejor método en cada régimen. Aclemás, las -

comparaciones y.evalu .aciones deben realizarse dentro de los lfmites 
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de cada régimen de flujo, definido por el método particular de pr~ 

dicciÓn de patrones de flujo finalmente seleccionado, 

17 E 1 mapa propuesto por 1 os autores es e 1 de Mandhare e t a 1 

F) Cafda de Presión Vertical. 

Se han publicado varias correlaciones para predecir pérdidas de pr~ 

sión en tuberfa vertical de pazos petroleros para el flujo simultá

neo vertical ascendente de crudo·, agua y gas. Debido a la extrema 

cOiilplej idad del flujo multifásico, las correlaciones propuestas son 

por necesidad altamente empfricas. La validez de las correlaciones 

esta e.ntonces a] go Ji mi tada a 1 a e;¡ Ji dad y a 1 canee o extensiÓn de -

Jos datos usados para desarrollar la correlaciÓn pero fallan para -

otras _ap 1 i caci ones. 

El esfuerzo no ha sido encauzado en forma equilibrada sobre todos

los ángulos posibles dé inclinación (-90 a+ 90"). En realidad, la 

atenciÓn ha sido dedicada casi exclusivamente al flujo vertical asceu 

dente ( 8=90•). 

A Jos ingenieros en producciÓn petrolera, ese enfoque no les paree~ 

rá Impropio debido al flujo vertical ascendente de petrÓleo a través 

de un pozo petrolero. Pero para otro tipo de ingenieros, es desafoL 

tunado que las orientaciones de conductos en general hayan recibido 

poca atención y consecuentemente no existe una correlación confiable 

para el rango entero de flujo inclinado. 

Para flujo en dos fases ver ti ca 1 (8=90") , se han producido grandes -

cantidades de datos experimentales, las cuales han sido correlaciona 
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das. Los ingenieros en producciÓn de petrÓleo, trabajando con -

tales correlaciones en conjunciÓn con datos de pozos p~troleros, 

obtienen una exactitud dentro del 10% para sus sistemas ffsicos. 

Sin embargo, estos métodos estan restringidos a diámetros de t~ 

berfa encontrados en pozos de petrÓleo. Un diámetro "grande" -

para tales correlaciones es 3.5 pulgs. 

J. Orki szewski33 presentÓ e 1 método más famoso para ca 1 cular e 1 

gradiente de presiÓn· para flujo vertical ascendente puro en tu

berfas de diámetro pequeño. El trabajo experimental en el que 

esta basada la correlaciÓn incluye datos hasta 3 pulgs. de diá

metro y a 1 gunos para 8 pul gs.' por 1 o cua 1 su corre 1 aciÓn podr r a 

ser válida para tuberfas mayores de 3.5 pulgs. 

Orkiszewski combinÓ el trabajo de Griffith para flujo burbuja, el 

de Griffith y Wallis para flujo slug, la correlación.de Duns y 

Ros para flujo disperso y correlaciones nuevas de densidad y fri~ 

ciÓn para flujo slug. basadas en un parámetro llamado el "coeficie.!l 

te de distribuciÓn de 1 fquido". Con los datos de Hagedorn, este 

coeficiente fue correlacionado con tan1año de tuberfa, velocidad 

superficial de mezcla y viscosidad del lfquido, 

La correlaciÓn compuesta fue -.probada contra 148 pruebas de po-. 

zos y se reportó que predecfa las pérdidas de presión medidas con 

un error promedio.por ciento de 0.8 y una desviaciÓn standard por 

ciento de 10.8 (en base al error promedio). La correlación pro

puesta fue reportada como superior a las correlaciones de Duns y 
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Ros y de Hagedorn ~uando todos Jos métodos fueron probados contra 

Jos mismos datos de pozos. 

El enfoque de Orkiszewski es tomar la ecuaciÓn básica de balance 

de energfa mecánica 

y hacer uso del tonocil)liento de regimenes de flujo y una gran ca!!.. 

tidad de datos empfricos para establecer sus relaciones para ~ 

ftp yAC. La correlación fina·} de Orkiszewski es básicamente una 

cQmbinaciÓn dé las correlaciones ya mencionadas aplicadas al régi 

men de flujo en el cual produjeron mejores resultados. La prese!!.. 

taclÓn del métpdo.en sf es a]go extensa y no se realizará en este 

trabajo, sin embargo, se recomienda la presentaciÓn de DeGance y 

·A~herton98 , adaptada a la terminologfa de la ingenierfa qufmica. 

Durante 1952, Poe ttmann y Carpenter67 pub! i ca ron 1 os re·sul tados -

de sus estudios en flujo a dos fases vertical en tuberfa de pozos 

de petrÓleo. Este estudio tiene dos caracterfsticas importantes. 

En primer lugar, Poettmann y Carpenter desarrollaron su correla

<;lÓn en base a u_n balance de energfa y una carta de un factor de 

pérdida de energfa en dos fases. Este enfoque ha probado ser 

bastante. profundo, y la correlaciÓn ha sido usado con bastante -

éxito por muchos años. E11· segundo lugar, Hagedorn112 uso un en

faque ~imilar en su estudio de flujo multifásico vertical en tubos 

largos para desarrollar una correlaciÓn bastante aceptable para 

prei:lecir los gradientes de presión verti.cal a dos fases. 

Los autores correlacionaron las pérdidas de energfa irreversibles 

de 49 pruebas en pozos con un término de fricciÓn tipo Fanning. 
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EJ término de fricción fue relacionado con el numerador de el ni 
mero de Reynolds de mezcla para el flufdo en el pozo. No se hizo 

ningún intento para tomar en cuenta el holdup del 1 fquido (frac-

ciÓn de volumen del lfquido en una secciÓn de tuberfa), sino más 

bien se utilizÓ una densidad promedio de los flufdos producidos-

corregida para las condiciones del fondo del pózo. La correlaciÓn 

reproduce lo~ g~dientes de presión- medidos con una desviación 

promedio de 1 .8% y una desviación standard de los promedios 8.3%. 

Más tarde, se descubriÓ que este excelente comportamiento no pre-

valecfa para Jos amplios rangos de va.! ores de las variables de fl!:!. 

jo encontrados en problemas de producciÓn de crudo. Por esta ra-

zÓn, ?tras investigadores intentaron modificar la correlación para 

abarcar rangos más amplios. 

Baxendell y Thomas68 extendieron la,correlación de- Poettmann y 

+ 
Carpenter a flujos más altos y reportaron una exactitud de - 5 a 

! 10% para dichos gastos. 

Fancher y Brown69 aplica ron el enfoque de Poettmann y Carpenter a 

. 94 pruebas de un pozo experimental. 

Se introdujo la relaciÓn gas/Jfquido producida (GLR) como un pari 

. metro adicional en la correlación del factor de fricción. El mé-

todo de Fancher y Br.own predijo las pérdidas de presiÓn medidas en 

un '!: 10%. 

Las correlaciones anteriores no hicieron intento para incluir la 
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configuración de flujo o "régimen de flujo" para caracterizar las 

pérdidas de presión. 

Tampoco se consideró el holdup del lfquido, o la velocidad de de~ 

1 izamiento relacionada con él (diferencia_ de velocidad entre las 

dos fases) para los diversos regímenes de flujo. 

Duns y Ros70 colectaron datos de laboratorio respecto a pérdidas 

de presión para flujo a dos fases en tubos transportes. Ellos o~ 

servaron la dependencia de los -regímenes de flujo en parámetros -

adimens;onales, teni.endo como base un trabajo publicado por Ros 11 3 

en 1961, en el cual presentÓ un análisis dimensional (Único enfo

qu~ definitiv~de este tipo ségÚn Dukler45) que utilizaba la den

sidad del IÚquido, tensión interfacial y ·gravedad como variables 

de repetí ci Ón. 

H d 112 ·¡· • ·¡· . d" • 1 b" •• age or , ut1 IZO este ana 1s1s 1mens1ona con astante ex1to 

para correlacionar el flujo vertical a dos fases. 

Duns y Ros también derivaron correlaciones para la velocidad de -

deslizamiento. La correlaciÓn ajustó las pérdidas de pres-iÓn me

didas en la sección de prueba del laboratorio a un promedio de t 3 

a ± 10%, dependiendo del régimen de flujo. 

Se tomaron datos sobre rangos bastante amplios de variables de 

flujo, esperándose de esta manera que la correlación funcionara sa 

tis.factoriamente para la rnayorfa de las condiciones en pozos. 

Hagedorn y Br.own52 desarrollaron una _correlación a partir de 475 

pruebas en un pozo experimental de 1,500 pies usando flufdos cuyas 
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viscosidades variaban hasta 110 cp. También se usaron los datos 

de Fancher. 

Se utilizÓ una densidad promedio de mezcla (corregida para las 

condiciones en el fondo del pozo) para estimar las pérdidas de 

presiÓri causadas por fricciÓn y aceleración. Entonces se calcu• 

lÓ el holdup del lfquido a partir de la pérdida de presión total 

medida, a la cual se le restaban los valores calculados para las 

pérdidas por fricciÓn y aceleración. Estos valores de holdup 

fueron correlacionados con diversas variables de flujo y propie• 

dades de los flufdos. Como el holdup del Jfquido no fue medido 

directamente, los valores de holdup-predichos por la correlaciÓn 

no siempre tienen un significado ffsico. Las presiones calcula• 

das a_partir de la correlación de. Hagedorn y Brown checaron con 

las presiones medidas a partí r del estudio de Hagedorn en un prQ. 

medio de 1 .5"/o con una desviaciÓn estandard de el promedio de un 

5.5%. 

Aziz et al36 proponen un esquema simple, basado en el mecanismo 

de flujo, para el cálculo de la cafda de presión en pozos produ

ciendo crudo y gas con patrones de flujo burbuja y slug; asf como 

lfquido a una fase, checándolo con datos de campo independientes. 

El esquema se·basa en la identificaciÓn de el patrón de flujo por 

medio de una modificaciÓn de el mapa de patrones de flujo de Go-

vier, Radford y Dunn y 1 a aplicaciÓn de e 1 ba 1 ance de energf a en 

una forma apropi-ada para el patrón de .flujo otiten~-- en la forma 

sugerida por Govier y Aziz. Los autores comparan predicciones para 

datos de .campo de 48 pozos con las predicciones de Orkiszewski, Duns y 
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Ros y Hagedorn y Brown. El método propuesto da resultados al 

menos tan buenos como cualquiera de los otros y segÚn los auto

res, su ventaja estriba en estar basado en un análisis más pro

fundo de el mecanis~o de flujo. Una caracterfstica recomenda

ble es que es independiente de los datos con los cuales está 

confirmado. 

Chiericl et a1 71 , adoptando el mismo enfoque básico que Orlds

zewski , presentaron un método p_ara predecir 1 a ca f da de presiÓn 

en dos fases en tuberfas verticales. 

Esencialmente, los autores han examinado la literatura técnica 

asf como resul~ados experimentales, habiendo seleccionado un coa 

junto de ecuaciones para predecir gradientes de presiÓn en flujo 

a·dos fases vertical. Finalmente, implementaron investigaciones 

de Griffith y Wallis y Nicklin et al para tratar el régimen de 

flujo slug·en un esfuerzo por evitar coeficientes de corrección 

emp(ricos. 

El método propuesto da resultados semejantes en exactitud a los 

obtenidos ·por Orkiszewski; sin embargo, utiliza pocos datos (31) 

en relaciÓn con Orkiszewski (148). 

Gould et a1 37 presentan un estudio que incluye un método desarr~ 

liado para determinar el régimen de flujo que prevalecerá en un 

punto dado de una tuberfa,procediendo entonces a útilizar la~ 

jor cor-relaciÓn disponible en la 1 iteratura para evaluar los gr!!,. 

fientes de fricción,_ aceleración y densidad (denominado as( por 

su influencia en la ca(da de presión por elevaciÓn) para ese ré-
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gimen de flujo particular antes de iterar para pasar al siguiente 

incremento de longitud de la tuberfa. En su investigación, si• 

guieron el procedimiento originalmente introducido por Orkiszewski 

El método desarrollado predice cafdas de presión y holdups para -

sistemas de flujo a dos fases en tuberfas vertical, inclinada o

curvilfnea. El modelo generalizado se evalÚa en base a datos de 

campo y de laboratorio. Se extienden y modifican mapas para pr~ 

decir el régimen de flujo con nuevos datos directos de Jaborato-

rio. También se incluye un nuevo procedimiento gráfico por com-

putadora para graficar en perspectiva tridimensional las superfi

cies de el gradiente de presiÓn y el holdup, pudiéndose utilizar 

como herramienta para evaluar correlaciones y descubrir disconti-

nuidades. 

Como ya es costumbre, el método obtiene resultados similares en -

exactitud a Jos de Orkiszewski para el total de los puntos exami• 

nados, obteniendo además, una buena aproximación para datos inde-

pendientes de la Marathon Oil Co. 

G} Secuencias Generales de Cálculo. 

El objeto de esta secciÓn es presentar algunas de las secuencias 

mas importantes encontradas en la literatura para dar una idea de 

las posibles variantes en funciÓn de las aplicaciones. 

La primera secuencia de cálculo analizada fue la propuesta por 

Robert Ker/3, prestigiado articulista en el campo del flujo de -
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rlufdos. Su secuencia, segÚn él, la menos frustrante, es demasía 

do tradicionalista, ya que propone utilizar el mapa de Baker para 

obtener el patrón de flujo y en seguida utilizar las correlaciones 

de cafda de presión de Baker en base a los parámetros de Lockhart 

Hartlnelli para calcular la cafda de presiÓn en la lfnea. Ambos

métodos han sido·analizados en su oportunidad y sus fallas presen-

tadas, por lo cual no se recomienda uti 1 izarlos. En realidad la -

propuesta de Kern es reflejo de un afán de ser práctico· y dispo

ner de un método r¡pido de cálc"ulo.para flujo a dos fases; sin em-

bargo, actualmente, ya no se puede sacrificar tanto la exactitud

por la rapidez de cálculo. 

La secuencia p~opuesta por Wills74 es muy interesante, ya que pre-

senta un diagrama de flujo completo para dimensionamiento de tube-

das con varias opciones; fijar AP o velocidad o diámetro, etc.; 

asf como subrutinas de apoyo computacional. 

Su propuesta está orientada hacia el cálculo de lfneas de vapor de 

agua en estado 1 fquido (condensado), vapor y a dos fases. 

El autor utiliza el método de Dukler 1 (no-slip) considerando im-

plfcltamente Bl sistema en dos fases como homogéneo sin justificaL 

lo. Para flujo crftico propone utilizar el método de Edmister, el 

cual se analizará más adelante. 

En sfntesis, la Única desventaja de esta secuencia es no conside-

rar deslizamiento entre las fases, para lo cual deberfa imple~en~· 

tarse el método Dukler 11. 
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Sarma et at 75 proponen una secuencia de caélulo orientada hacia 

el diseño de rehervidores, La parte que nos compete es el dis~ 

ño hidráulico. Para la secciÓn vertical a dos fases, determinan 

el patrón de flujo con las ecuaciones de Orkiszewski y la ca(da 

de presión con el método de Orkiszewski ca-lculando el holdup por 

el método de Hagedorn y Brown, Jo extraño es que Orkiszewski 

tiene su propio método de cálculo de hold'up y asf Jo indican 

ellos, por Jo cual no esta claro para que utilizan el RL de Hág~ 

dorn y Brown. 

Para la tuberfa horizontal -de- salida utilizan él método de Dukler 

11 {des! izamiento constante) sin mencionar como obtienen el holst, 

up, asf que se podrfa suponer que utilizan el método de Hagedorn 

y Brown Único presentado en el artfculo, lo cual serfa un gran -

error ya que ese método sirve exclusivamente para tuberfas vertL 

cales, 

La secuencia pr~sentada es bastante aceptable; sin embargo, ti~ 

ne algunos errores de _acoplamiento de métodos·. Finalmente, se -

hace neéesario comentar que Jos autores no mencionan en ninguna 

parte a Hagedorn y Brown ni a Dukler et al. en relaciÓn con sus 

métodos, lo cual es negarles el crédito que merecen, 

~ . 
Gregory et al presentan una secuencia basada en la seleccion de 

e 1 mejor método de hol dup y ca (da de presiÓn para cada patrón de 

flujo utilizando un mapa propuesto por ellos mismos para determi

nar el patrón de flujo. Los inconvenientes de este método ya fu~ 

ron -presentados en la sec~ión de cafda de presiÓn horizontal y 
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clas que se van flasheando, 

Su inclusiÓn se debe~ que pesar de haberse publicado en 1967, 

cuando ya existfa el método de Dukler et al por ejemplo, p~opone 

un enfoque totalmente distinto a los otros y, si vamos más lejos, 

relativamente simple. El método propuesto se basa en la idea inL 

cialmente sugerida por Benjamfn-Miller116 en la cual se supone 

que una mezcla vapor-lfquido es homogénea, que no ocurre un hold• 

up de la fase lfquida y que las fases Jfquida y vapor tienen vel~ 

cidades idénticas. 

(Paige reconoce que se han desarrollado modelos mas sofisticados 

de el flujo a dos fases, los cuales aunque pueden ser mejores que 

el método de Benjamfn-Miller, al describir lo que realmente ocurre, 

su extensiÓn a mezclas que se van flasheando es extremadamente e~ 

pleja). 

La validez de su método ha sido probada en una instalaciÓn real -

consistente en ~na lfnea por la cual flufa una mezcla de agua y

vapor. La cafda de presiÓn calculada fue casi exactamente igual 

a la experimental. El método de Benjamfn Mi ller también predice 

la presiÓn crftica en el extremo final de la tuberfa. Vamos a s~ 

poner que flas~eamos agua saturada de un recipiente de suministro 

a alta presiÓn a una presiÓn menor oesconocida, P¡ y se envfa a un· 

tanque receptor· que está a una presiÓn conocida, Pr, donde Pr<PJ': 

Tanque de Suministro Receptor (Pr) 
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La presiÓn en el extremo final de la tuberfa, P2 , es desconodda 

puede ser la presiÓn del receptor, Pr, o la presiÓn crftica, Pe, 

si Pe > Pr • En otras palabras, se debe dimensionar la lfnea sin 

conocer ya sea la presión corriente arriba o la presiÓn corriente 

abajo (este p;oblema, incidentalmente, es el mismo que el discu-

tido por Benjam(n y Miller). 

El procedimiento sugerido es suponer una presiÓn corriente arriba 

y ppra un diámetro dado de la lfnea y su consecuente longitud 

equivalente, calcular la cantidad de flujo para presiones corrie~ 

te abajo supuestas en sucesión. 

La fÓrmula usapa es la_ecuaciÓn familiar para flujo de flu(dos, 

en la siguiente forma: 

(6.1) 

La integral para cada paso se aproxima calculando fPROM• (PJ -Pz) 

para ése paso y añadiéndolo al valor del paso previo, integrando 

aritméticamente. 

Al ir reduciendo sucesivamente la presiÓn corriente abajo, el v¡¡_ ·· 

Jor calculado de (W 1 A) 2 aumenta hasta que, o empieza a nivelaL 

·se y entonces decrece (Indicando que se ha alcanzado la presión 

crftica) o significa que se ha alcanzado la presiÓn del receptor 

corriente abajo. En cada caso, el valor máximo de (W/A) 2 se com. 

para con el· valor requerido, se ajustan las suposiciones de pre-

siÓn corriente arriba y/o el tamaño de la 1 (nea y se repite todo· 
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el proceso iterativo. 

Una soluciÓn apreciablemente mas simple serfa reescribir la ecus_ 

ciÓn G.l en términos de incrementosde longitud, suponiendo que 

. se conoce la presiÓn corriente abajo, Entonces, regresando hacia 

atrás para cada incremento de presiÓn creciente, se puede calcu-

lar la longitud posible y tan pronto como el total de estas lon

gitudes igualaran la longitud equivalente, se habrfa llegado a la 

presiÓn corriente arriba. Además, cualquier cambio en la longi-

tud ffsica debido a revisiones del diagrama de localizaciÓn po-

drfan ser revisadas rápidanwnte en los cálculos. 

Sin embargo, se ~conocer la presión corriente abajo. 

Paige· deriva una fÓrmula para aproximar la presiÓn crftica. De~ 

pués de todo, la presiÓn correiente abajo tiene el mismo valor -

que la presiÓn crftica o el valor de la presiÓn del receptor, 

cualquiera que sea la mayor. 

A continuación, veremos su planteamiento y sus principales supo-

siciones. 

A la velocidad crftica, Ve , la pérdida de presión por increme~-

to de acelerc¡ciÓn (dPa) iguala la pérdida de presiÓn total (dP), 

no dejando ninguna presiÓn disponible para la pérdida de presiÓn 

por incremento de fricciÓn: 

dPa = dP 
(144) (32.2) (A); 

- WdV 
0 

dV 
dP 
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Si se puede escribir una fÓrmula general para dV/dP e igualarla 

ai valor especffico de.el lado derecho de la ec. G.2, en el pu~ 

to crftico, el problema esta resuleto. 

Por definiciÓn de una mezcla homogénea, la densidad de la mezcla 

es: ~ * = W/("4 +V1}. En cualquier punto, la velocidad es: 

V= .JL Ó dV 
A f* df* 

w - AR 

Y si suponemos que a la velocidad crftica el volumen del J(quido 

es despreciable comparado con el volumen de el vapor, ento~ces: 

donde: 

W = Flujo másico, Jb/seg 

~ = Volumen del vapor por unidad de tiempo 

Por conveniencia, a~ /W se le llamará la fracciÓn flasheada, 

"F". f * = ~V /F 

Al final del desarrollo matemático se obtiene la siguiente expr~ 

sión: 

donde: 
2C 

wz x 10.73 JAr 
(144) (32.2) A2 PM 

(NÓtese que esta cantidad es esencialmente constante para cualquier 

gasto particular y tamaño de tuberfa {Paige reconoce además, que,. 
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y T dependen de la presiÓn, pero argunrentan que la variaciÓn es 

pequeña) • 

La cantidad dF/dP, la velocidad de cambio de la fracciÓn flashes_ 

da por cambio en la presiÓn es negativa y para rangos moderados 

de presiÓn, esencialmente constante. 

La ecuaciÓn anterior aÚn requiere de soluciÓn itérativa suponie~ 

do la presiÓn corriente abajo (que puede ser la crftica) calcula~ 

do Juego F a esa presiÓn y a dos presiones un incremento arriba y 

abajo de la presiÓn supuesta, usando estas Últimas para calcular 

~F/ ~p y con este valor calcular Pe, si es igual a la supuesta 

se encontró la soluciÓn, en caso contrario, se obtiene un prome• 

dio aritmético entre las dos presiones utilizándose como la siguie~ 

te suposiciÓn. 

Este procedimiento es el más simple pero no muy exacto, debido a 

1 a suposiciÓn de que 1 a densidad, usada en e 1 denominador de 1 as 

ecuaciones convencionales de pérdida de presiÓn en flufdos, se pu~ 

de tomar como la densidad de mezcla existente al promedio aritmé

tico de presión del flufdo. 

Esto predice pérdidas de presión mayores de las reales, el error 

crece al aumentar el cambio en el flash. 

Paige propone otra simplificaciÓn; sin embargo, reconoce que pro

ducirá errores para Jfquidos con un volunren relativo apreciable. 

En general, este método presenta varios inconvenientes como son 

el no tomar en cuenta el patrón.de flujo y Jos tramos verticales, 
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el ignorar el efecto del equilibrio vapor-Jfquido y el uso de un 

modelo homogéneo sin calcular holdup. Se puede recomendar como 

una aproximaciÓn para averiguar si hay presiÓn crftica en el si~ 

tema, sin olvidar que el cálculo final partirá de un modelo hom.Q. 

géneo y solo nos dará una aproximación global. 

H) Métodos Seleccionados: 

En este inciso, se presentan Jos métodos seleccionados para cada 

etapa del método de cálculo de un sistema de tuberfas que trans

portan flujo a dos fases, as( como los criterios que condujeron 

a su selección. 

En general, se buscó incluir los métodos que presentaran más 

consistencia y por lo tanto posibilidades de extrapolación ya 

que uno de Jos mayores defectos de gran parte de los métodos exi~ 

tentes en este campo es su falta de generalidad. 

Asfmismo, se incluyen métodos. que, aunque son relativamente nue

vos, y no han sido probados, poseen caracterfsticas teÓricas que 

significan una aportaciÓn muy importante a un campo que se ha ca

racterizado por su empirismo a través de los años. 

H.l) Patron de Flujo Horizontal. 

Para seleccionar la forma mas adecuada de predecir el patrón de -

flujo horizontal, primeramente se desecharon Jos mapas que repre-. 

sentaban solo condiciones experimentales partic~Jares (5,7,8,9,16) 

y no podfan ser extrapolados a condiciones distintas. 
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10 -El mapa de Baker se desecho por las razones expuestas en el an~ 

lisis presentado en el inci~o AJ 

Se aceptaron los criterios de Mandhane et aJ 17 para desechar a{l3, 

5,8, 14). 

El mapa de Baker puede ser considerado como condensaciÓn de los d~ 

tos y/o mapas de (4, 6, 7 y 78) y al ser incluido en la compara

ción de Mandhane et aJ 17 indirectamente son probados, por lo cual 

no es necesaria una prueba extra. 

E 1 mapa de Mandhane e t a 117 representa en s f un promedio de 1 os m~ 

pas de ( 1 O, 11 , 12 y 1 5) • 

Asf al probarlo, se checan las correlaciones indirectamente. 

Cabe mencionar que hasta este punto solamente se ha hablado de ma-

pas y no de un método, éste vacfo viene a ser llenado por Tal tel y 

Dukler 18 que presentan un sistema de cálculo como ya lo hemos men

cionado, sin embargo, ellos van más lejos, ya que haciendo uso de 

su método, recalcularon las fronteras generalizadas de flujo pro-

puestas y las cambiaron a coordenadas de velocidades superficiales. 

{Vsl • VsG) para el sistema aire-agua, a 25"c y 1 atm de presiÓn 

en un tubo de diámetro horizontal de 2.5 cm. Una vez que éstas -

variables estan fijas, se puede representar a F; X; K; Y en cada 

frontera de transiciÓn en términos de las dos velocidades super-

ficiales. 

Esto tenfa como objeto obtener un mapa promedio de las variables 

y condiciones utilizadas por Mandhane et al 17 (la mayor parte de 
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Jos datos eran para tuberfas de diámetros que iban de 1.3 a 5 cm) 

para crear su mapa y compararlos entre sf. 

Los resultados se muestran en la fig. 4.29. Las curvas sÓJ idas 

representan la predicciÓn de la teorfa que presentan Taitel y Du

kler. Las bandas indican Jos datos (1.3 a 5 cm) representados por 

las fronteras de Mandhane. Existe un ajuste muy satisfactorio entre 

Jos mapas, tanto con respecto a las tendencias significativas de -

las curvas como a sus localizaciones absolutas. Asf, con un solo 

juego de condiciones y variables, es posible predecir las fronte• 

ras (o en forma de mapas VsL, VsG) experimentales por medio de es

ta nueva teorfa. 

Este hecho fue el que, finalmente, inclinó la decisiÓn a favor del 

método de Dukler y Taitel, ya que Jos demás mapas existentes hasta 

ese momento, podfan ser predichos corno una condiciÓn particular de 

este método teÓrico,. lo cual, aparte de asignarle validez, revela

ba una gran flexibilidad de extrapolaciÓn, lo que es esencial para 

el diseño. 

Observando que los cálculos basados en transiciones teóricas de Jos 

regímenes estaban en buen acuerdo con Jos datos experimentales, 

los autores, ya con cierta confianza, exploraron el efecto de las 

variables de diseño. 

Usando aire-agua a 25"c y ·.J atm, se recalcularon las transiciones 

teóricas a coordenadas VsL - VsG para diámetrosde 1.25,5 y 30 cm 

de diámetro en tuberfas horizontales y se muestran el la Fig. 4.30 

en la cual estan superpuestas las fronteras recomendadas por Mand-
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hane, que como se indicÓ anteriormente, e·stan basadas en datos 

obtenidos en ·tuberfas de 1.3 a 5 cm. NÓtese que la localizaciÓn 

de las fronteras teÓricas B y C es Independiente del tamaño de 

la tuberfa. Se ve que para un rango pequeño de diámetros de la 

tubería (digamos 2-5cm), ia iocaiizaciÓn de ias fronteras no es 

muy sensible al tamaño • .-Sin embargo, ·para los diámetros mayores 

tales como 30 cm., el desplazamiento de las fronteras es signifl 

cativo. Por To tanto, se tendrá un error considerable si se usa 

un solo mapa Vs1 - VsG 18 Como ellos lo esperaban, para tube

rfas de-diámetros mayores, la teorfa predice que el flujo estra

tificado persistirá a gastos de gas más altos. 

Observando la importancia práctica tan grande del flujo de crudo 

gas natural a presiones altas, donde las propiedades son drásti-

camente diferentes de las que se tiene para el caso aire/agua, -

los autores calcularon las transiciones de regimenes en coorden2_ 

das VsL - VsG para una tuberfa horizontal operando a 68 atm y 

38"c con crudo con una densidad de 0.65 g/cm3 y gas natural con 

una densidad de 0.05 g/cm3• Las viscosidades del crudo y gas 

fueron fijados a 0.5 y 0.015 cp, respectivamente. En la Fig. 4.31. se 

muestran los resultados obtenidos para los diámetros de 5 y 30 cm. 

Una comparación de esta figura con las Figs. 4.29 y 4.30 traza-

das para aire-agua muestra lo inadecuado de suponer que los ma-

pas de coordenadas VsL - VsG son independientes de las propieda

des ut.ilizadas 18 • La transición de flujo estratificado suave a 

estratificado con oleaje y la de .estratificado a anular se tras-

ladan cuando se usan velocidades del gas un orden de magnitud m'ª-
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nores. Esto se debe, por supuesto, a la mayor densidad del gas. 

Por lo tanto, la nueva teorfa presentada puede tomar en cuenta 

estas condiciones. 

Por Último, los autores estudiaron el efecto de unos pocos gra

dos de inclinaciÓn el alocalización de las transiciones, este-

efecto, se observa en las figs. 4.32 y 4.33. El caso seleccio

nado considera aire-agua a baja presión en·una tuberfa de 5 cm. 

de diámetro. 

El efecto de la inclinaciÓn es muy pronunciado. Las incl inaciQ. 

nes descendentes ocasionan que el 1 fquido se mueva más rápida

mente, tenga un menor ni ve 1, y as f requiere un gasto mayor de -

gas y de lfquido para poder producir una transiciÓn de flujos

estratificados 18 • Si se comparan la Fig. 4.30 y la 4.32 se·ve 

como la regiÓn de flujo intermitente, se reduce substancialmen

te. En forma inversa, el flujo con unos pocos grados de inclin2_ 

ciÓn ascendente ocasiona que el flujo intermitente ocurra sobre 

un rango de condiciones de flujo mucho más amplio como se ve en 

la Fig. 4.33. De hecho, a un ángulo demO.I grados, se predice 

que el flujo intermitente ocurrirá a flujos de 1 fquido y gas -

extremadamente bajos. La forma peculiar de la frontera de tran~_i 

ciÓn de intermitente a estratificado para unO( -o. 03 grados 

se debe a un cambio en el flujo de turbulento a laminar. 

Taite1 116 examinÓ recientemente la posibilidad de introducir el 

e fe e to de 1 a rugosidad en e 1 método de predi ce i ón de patrones de 

flujo, el cual fue desarrollado originalmente para tuberfas 1 isas. 
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Demuestra la forma de modificarlo y propone )a ecuación de Cole-

brook para tomar en cuenta la rugosidad en la evaluaciÓn del faf.. 

tor de fricción. En esta tésis, se utiliza la ecuaciÓn de Chur

chiJI117, de reciente apariciÓn, )a cual ofrece varias ventajas 

que se discutirán posteriormente. 

H.2) Patron de Flujo Vertical. 

a) Flujo Ascendente. 

En la selección del mejor mapa de patrones de flujo vertical as-

cendente se eliminaron primeramente Jos mapas con resultados Ji-

mi tados (7, 22, 19, 20) y aquellos que adolecen de genera) idad 

{23, 24, 25, 26, 27) de acuerdo con Jos criterios de Oshinowo34-

presentados en el inciso B), Jos cuales fueron aceptados como vi 

1 idos. 

El siguiente mapa analizado fue el de Griffith y Wallis. La in-

clusión o no de este mapa en el patrón final de comparaciÓn tenfa 

que estar basada en argumentos muy precisos y contundentes, ya -

que su uso está bastante generalizado hoy en dfa, aún en compañfas 

de ingenierfa de proyecto. 

El estudio base para anal izar el mapa de Griffith y Wall is (Fig. 

4.34) fue desarrollado por Golan y Stenning35 proponiendo además, 

dos mapas de patrones. SegÚn Jos auto~es, al determinar la fro!l 

tera slug-anular, Griffith y Wallis comenzaron partiendo de la-

suposiciÓn de que en el flujo vertical ascendente el patrón anu-

lar es el Jfmite ffsico del patrón slug; o sea, la longitud de-
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la burbuja se va hasta infinito. La ecuación dada para la longl 

tud de la burbuja, en términos de la longitud del slug de agua 

es: 

Q 'G Ls + nD (~ + QL + VbA) 

m(~ + QL + VbAp) - QG 

donde: 

Ls longitud del slug 

n Constante adimensional que relaciona el volumen de la burbu-

ja con su longitud. 

Vb =Velocidad de ascenso de la burbuja con respécto al lfquido 

que esta arriba de ella. 

m =Constante adimensional que relaciona el volumen de la burbuja 

con su longitud. 

A ciertas condiciones de flujo el denominador d.e la ecuaciÓn se va 

a cero y en consecuencia la longitud de la burbuja es infinita. 

Esta condiciÓn representa el criterio de transiciÓn de Griffith y 

Wallis para flujo anular. Griffith y Wallis no consideran la exi§.. 

tencia de un patrón espuma. Una caracterfstica importante ilustr~ 

da por este mapa es .que arriba de un Fraude de mezcla de aproxima-

damente lOO hay una transición directa de flujo burbuja a flujo an!!. 

lar disperso. Este mapa de flujos se puede considerar incompleto, 

db "d 1" d ... - 35 e 1 o a que no se presenta una 1 nea e trans 1 e 1 on a espuma • 

En 1964 Griffith 118 presentó de nuevo un mapa para flujo vertical 

ascendente, el cual es apropiado para uso en mezclas aire-agua fl!!. 

yendo en una tuberfa de 1". 
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Dicho mapa se ilustra en la Fig, 4.35, Griffith presentó una ecua 

ciÓn que define la frontera entre el flujo semi-anular-slug y el 

anular disperso: 

f'lgD t nL¡ "~\"1 !/2 "" ' J T .. ,_, 
0.75 + 

Esta ecuación de transición es adimensional y permite que se cale~ 

le la Jfnea de transición slug~spuma y la Jfnea de transiciÓn 

anular-disperso para flufdos diferentes a mezclas aire-agua y para 

diámetros de tuberfa distintos. 

Comparando los mapas de Griffith y Wallis28 y Griffith118, se puede 

determinar rápidamente que no hay similtud en la Jfnea de transición 

slug•anular en la forma en que es presentada en estos mapas35, 

Moissis85, en una investigación de el régimen slug en flujo vertical, 

presentó un mapa de flujo parcial usando las mismas coordenadas que 

el mapa de Griffith y Wallis e identificÓ el régimen anular de Grif-

f i th y Wa 11 i s com·o flujo espuma. Esto causa bastante duda acerca 

de lo que representa realmente esta área en el mapa de flujos. Las 

conclusiones a las que llegó Moig;is son {inter-alia) _: 

l. La transición del flujo slug-no-homogéneo a una niebla homogénea 

o a un flujo espumoso, se debe a una inestabiiidad hidrodinámica de 

Helmholtz de la pelfcula J(quida respecto de la interfase de la bur-

buja, 

2. La Jfnea de transiciÓn del flujo slug depende de el tamaño de-

las burbujas. La Fig. 4,36 ilustra la transición de flujo slug tal 
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y como la observó Moissis, 

3. Incrementando el di~metro de la tuberfa sé acelera el proceso 

de transiciÓn del flujo-slug, 

El mapa de Moissis también indica que la transiciÓn tan exacta de 

flujo burbuja a flujo anular predicha por el mapa de flujos de 

Griffith y Wallis a un número de Froude de mezcla de 100 no ocurre 

en realidad. 

En resumen, los mapas de Griffith y Wallis y el de Griffith no son 

completos en el sentido de que no se presentan lfneas de transiciÓn 

para todos los regímenes de flujo, además de que contienen cierta 

informaciÓn contradictoria35, 

· Uoo d~ 1 os_resuJ tados que obtuvieron Golan y Stenn i ng- en base a sus 

datos experimentales fue la ecuación que representa la transiciÓn 

s 1 ug-espuma: 

- -~1.,_-- 0.139 + 0,011 (~ 

la cual fue comparada con el criterio de Griffith y Wallis para la 

transición a flujo anular y con el criterio de Moissis de transi-

ción de slug-espuma, 

Los resultados de la comparación se muestran· en la Fig, 4.37. la 

ecuación de Golan-Stenning y el criterio de Moissis de transición 

s]ug-espuma para slugs de longitud de 6-8 pulgs. tienen una concor.. 

dancia excelente, la Fig, 4.37, tambfén indica que ]á transición 
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a flujo anular de Griffith y Wallis es en realidad una transiciÓn 

sl.ug-espuma35 • 

Con base en todas las fallas enumeradas anteriormente, se eliminÓ 

de la comparaciÓn final al mapa de flujos de Griffith y Wall is, 

asf corno el .de Griffith. 

El mapa de Ros se podrfa analizar indirectamente al probar las ecua 

ciones de Orkiszewski y debido a que Orkiszewski no presentó un ma

pa en sf y no se le puede comparar en condiciones de igualdad con 

1 os otros mapas y tornando en cuenta que es e 1 método combinado pre

dicciÓn de patrón-ca f da de presiÓn más aceptado se comparará después 

con el mapa seleccionado en base a cafdas de presiÓn predichas a trs_ 

vés de la predicción de un patrón de flujo. 

Los mapas de Aziz et a1 36 y Gould et al37 no presentan a priori 

ninguna caracterfstica negativa y toman en cuenta el efecto de las 

propiedades de los flufdos, por lo tanto, no son eliminados. 

En resumen; Jos mapas a comparar finalmente son los de Aziz et al, 

Gould ·et al, Golan y Stenning, Oshinowo y teniendo como finalidad 

solamente la bÚsqueda de generalidad, el de Taitel y Dukler. 

La bÚsqueda del sistema de comparaciÓn diÓ com~ resultado la elec

ciÓn del método de sobreposiciÓn de mapas de flujo estando en coor. 

denadas de velocidades superficiales de gas y lfquido, habiendo 

fijado previamente las condiciones experimentales y consecuentemente 

las propiedades, ya que como se sabe, un mapa representa un solo -

conjunto de condiciones. 
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Como antecedentes de este tipo de método se tiene a (92, 17 y 18) 

El problema es que la mayorfa de las coordenadas utilizadas nor

malmente, es algo compleja y depende de las propiedades al grafi 

car, por lo cual serfa complicado pasar un mapa de unas a otras 

coordenadas. Este método evita transformaciones de dudosa con-

fiabilidad y coloca todos los puntos en coordenadas imparciales 

corno son las de velocidades superficiales. 

Para no tener que efectuar comparaciones de todos 1 os mapas éntre 

s(, lo cual hubiere consumido mucho tiempo innecesariamente (ya -

que no todos los mapas re~nen cualidades excelentes en su creaciÓn) 

se decidió elegir un mapa base y compararlo con todos los demás. 

El mapa elegido fue el de Oshinowo, ya que es el que reúne compa

rativamente mayor cantidad de datos experimentales, siendo además, 

la correlaciÓn de los mismos realizada en base a un estudio feno

menolÓgico muy detallado. 

Como vfa de ejemplo, solo se detallará el procedimiento seguido -

para transformar las coordenadas originales de Oshinowo a coorde

nadas de velocidades superficiales. 

Ya que el mapa de Oshinowo fue creado en base a datos experirnent2. 

les con variación de las propiedades del lfquido desde ~lo de con

centraciÓn (agua) hasta 60.5% de concentraciÓn de glicerol, se 

eligió la concentraciÓn de 35% como una concentraciÓn más o menos 

promedio del mapa contando además, con datos de propiedades en 

esta corrida espec(fica y tomando en cuenta que_ no es necesario 

elegir un promedio aritmético exacto de la concentraciÓn ya que_-
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todos los mapas se van a transformar sobre esta base. 

A ~SL 
E 1 grupo./\.= ·(s r.3 174 calculado para glicerol al 35% y 

. gL • "~sL) 

aplicando la rafz cuadrada es igual a~~= 1.69 

Q.G + QL 
A = VsG + VsL 

(Moissis) 

(VsG + vsq 2 
.. gD 

·f]\ =X 

. .. VsG + VsL = ~xfR9o' 

· VsL = ( ~X (i\'gD - VSG) 

Además, 

~·y 

VSG = Y2 VsL 

Substituyendo VsG en la ecuación para VsL: 

VsL = ( ~X ~gD - Y2 VsL 

VsL = (1 + y2) 

VsL = 
'lxm.qo 

1 + y2 
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Para este caso promedio: 

VsL 

~X (1.69) (32.17) (.0833) 
1 + y2 

2.128 IT 
1 + y2 

El procedimiento consiste en obtener las coordenadas X-Y de todas las 

fronteras y con ellas VsL·· después se obtiene VsG con VsG = v2vsL 

y se grafican las parejas VsL-VSG. 

El mapa de Oshinowo transformado se presenta en la Fig. 4.38. 

El mapa de Aziz et al transformado se presenta sobrepuesto al de 

Oshinowo en la ~ig. 4.39, en la cual se puede observar· que defini 

tivamente, no hay una correspondencia aceptable entre ellos, por 

lo cual se elimina. 

El mapa de Gould et al transformado se presenta sobrepuesto al de 

Oshinowo en la Fig. 4.40, observándose el mismo problema que en -

el anterior, por lo .cual también se desecha. Como comentario, la 

región llamada 11heading11 por Ros y graficada por Gould.se encuentra 

fuera del rango del mapa de Qshinowo, eliminando as( la posibili-

dad de alguna diferencia grave en observaciÓn visual entre ellos,' 

El mapa de Golan y Stenning, al sobreponerse el de Oshinowo en la 

Fig. 4.41, se revela como un caso particular de él, al estar si tua 

das más o menos en promedio sus regiones sobre las de Oshinowo, y 

por lo tanto se desecha. 

Finalmente, se presenta la sobreposiciÓn de el mapa de Taitel y-
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Dukler sobre el de Oshinowo en la Fig. 4.42 (la transformaciÓn a 

veis. superficiales se llevó a cabo sobre las ecuaciones de transi 

ciÓn presentadas por ellos y calculando luego cada punto), obser

vándose una corres~ondencia nula. 

Este hecho no es de extrañar ya que serfa muy ambicioso tratar de 

representar los complicados efectos combinados de las fuerzas de 

fricciÓn, presión y gravitatorias en un término cuya fuente prin

cipal de variación es una funciÓn senoidal simple (es oportuno r!l,. 

cordar la distorsiÓn de fronteras presentada por Tal tel y Dukler 

al modificar la inclinaciÓn en .03 y .1 grados solamente, el efe~ 

to de una inclinación de go" es muy severo). Además, debemos re

-cordar que no hay un sfmil del flujo estratificado en flujo verti 

cal, lo cual es otra limitación. 

Siendo totalmente estrictos podr(a aseverarse que en realidad, no 

se tiene una certeza total de cual mapa es el -Óptimo, partiendo -

de la base de que solo con comprobaciones experimentales en plan

tas en operaciÓn se podr(a establecer un criter-io de selecciÓn; -

sin embargo, después de comparar los mapas entre s(, y asignando 

la mejor calidad de creaciÓn al de Oshinowo, se elige en consecue~ 

~ia como el más aceptable. 

b) Flujo descendente. 

Los mapas a comparar son los de: - Oshinowo, Golan y Stenning y -

Taite_l y Dukler. De nuevo el de Oshinowo es el mapa base y se uti 

!izó el mismo procedimiento que para flujo ascendente. En la Fig. 

4.43, se presenta el mapa de Oshinowo, transformado a velocidades 

-187-



VSL 

Ol 
Ol 

1 
3 · 4 5 s 7 a 9 : 

.1 

. 1 
34567.89: 

1.0 

345,6/89 

10 
VSG 

TESIS PijOFESIONAL 

JO SE JORGE NUÑEZ ALBA · 

UNAM [FACULTAD DE QUIMICA. 

!978 L .. '='!GUAA No.~.43; , s 1 

100 1000 

REPRESENTACION IEL MAPA DE PATRONES lE FLWO VERriCAL DESCENDENTE DE OSHINOWO· CJ:IARLES EN 

COORDENADAS lE IIELDCIDADES SUPERFICIAI..ES 



VsL 

Ol 
(O 

LO 

TESIS. PROFESIONAL 

JOSE JORGE NU~EZ ALBA 

FACUL.TAD DE QUIMICA 

1 Fl~iURA No.4.4l4s , a \11 

VsG 
SUPERF'OSICION DEL MAPA DE PAlRONES DE GOI.AN-STENNING EN EL MAPA DE FUlJO VERTICAl. DESCENDENTE 

DE OSHINOWO- CHARLES 



'~sL 

co 
o 

oiVi:;>'l:. \l!ll'''n~l:. NUNU .Al.~•'t 

•ÚflfJAM 1 FAQJLTAD DE QUIM!CA -
19"1'8 F~GU~A l!o,.:t4~i alln 
4 5 6 

3456789 

lO 

lO 

.1 

.01~ ll!l]l'!fil/'i!l'll!llll!!l~'l' 

.01 .1 1.0 10 100 

VsG 
SUPERPOSICION DEL MAmo CALCULADO DE PATRONES DE FW.O DE oUKLER-TAITEL EN El MAPA DE FLUJO 

VERTICAL IESCENDENTE DE OSHINOWO ·CHARLES 

1000 



superficiales. 

En la Fig. 4.44 se sobrepone el de Golan-Stenning al de Oshinowo, 

observándose una correspondencia nula, por Jo cual se desecha. 

En la Fig. 4.45 se sobrepone el mapa calculado de Taitel-Dukler, 

para flujo descendente observando de nuevo nula correspondencia, 

por lo que se desecha la extrapolación. 

Para este caso, por lo tanto, se elige el de Oshinowo ya que, -

aunque no hay suficientes datos experimentales de otros autores, 

para comprobarlo, teÓricamente es el más sÓlido. 

H.3 Holdup. 

lo que debe ser enfatizado es que el holdup es una función de la 

orientación del conducto. las correlaciones de holdup exactas -

para flujo horizontal son en general, inválidas para flujo vertL 

ca198• 

El escoger una correlaciÓn de holdup para las ecuaciones de gra

diente de presiqn es un gran problema. 

Como una primera aproximaciÓn se utilizÓ el análisis crftico de 

Mandhane et a153, el cual propone un método de dudosa e~actitud 

y exento de generalidad para predecir el holdup. Dicho método con 

siste en predecir el patrÓn de flujo con su mapa en base a las va 

riables conocidas del sistema asociadas con una observación de 

holdup dada. Para el propÓsito de la comparaciÓn de las correla

ciones a ese patrón de flujo predicho se le asociará con la obseL 
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ciÓn de Hagedorn y Brown, debido a que se recomienda ampliamente 

en (98) y además se probarán las correlaciones de Hughmark (que 

i rgi nalmente fue desarrollada para fj uj o ver ti cal) y Nguyen•Spe:J. 

ding. 

Para incluir el método de Nguyen-Spedding, fue necesario correla 

cionar por interpolación (debido a su naturaleza logarftmica) el 

mapa de regímenes de holdup y las gráficas de~~ y-B para los aa 

gulos 0,45 y 90 grados para Jos regímenes de holdup 1 y 11. 

Para las curvas falt~ntes (-45v y -gov en regímenes 1 y 11) y 
- -

para todas las curva del régimen 111 se hizo necesario pedir los 

datos experimentales originales97 y calcular Jos parámetros a 

graficar dependiendo de la función utilizada (Zuber-Findlay para 

1, 11 y Govier-ümer para 111) procediendo después a su ajuste 

gráfico y correlaciÓn por interpolación. 

Por lo tanto, quedan para comparación en holdup porizontal las • 

correlaciones de Hughmark, Lockhart~artinelli y Nguyen-Spedding. 

H.4) Factor de FricciÓn a Dos Fases. 

No es recomendable uti-l-izar las correlaciones de Huey y Bryant 

y Kopalinsky y Bryant, ya que aparte de que están limitadas al 

flujo burbuja, anal izan el sistema a dos fases como un flujo ho• 

mogéneo sin des-lizamiento, lo cual no es congruente con la rea-

1 idad. Por estas razones, principalmente fuer-on desechadas. 

El método de Dukler tiene una base teÓrica consistente y un so• 
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porte experimental aceptable lo cual le ha pern1itido reportar bu~ 

nos resultados en diversas comparaciones que se han realizado. 

Por estas razones, se le incluyó en la comparaciÓn. 

El enfoque de Beattie, aunque tiene orl~ntaciÓn en los postulados 

de similaridad de Duk!er, es en realidad una aplicaciÓn de los mi~ 

mos y representa un nuevo modo de pensar menos emp(rico al incluir 

la teorfa de la longitud de mezcla~ dos fases (originalmente des~ 

rrollada y aplicada .por Levy119)_para definir la-naturaleza de la 

subcapa y el perfil de velocidades. AÚn cuando llevó a cabo sus

experimentos en tubos con diámetros pequeños y con el sistema agua

vapor (Dukler utll izÓ datos experimentales en c.ierta forma simi la

res) vale la pena incluir este método en el programa de compara

ciÓ~. 

Finalmente, se desarrollÓ un hibrldo con la ecuaciÓn de factor de 

fricciÓn para una fase y un Reynolds en dos fases de Dukler para -

observar que resultados se obtienen al aplicarlo al método de Loe~ 

hart-+lartl !}elli. 

H.5) Ca(da de Presión Horizontal. 

Las primeras correlaciones desechadas fueron las de Bankoff, Baker 

Chetkweth y Mar ti n y 1 a de Yagl, u ti 1 izando como base 1 a compar~ 

ción realizada por Dukler54, además, de algunas caracterfstlcas n~ 

gativas ya mencionadas en su presentación. La correlaciÓn de Eaton 

se desech-Ó eh base al análisis real izado por DeGance y Atherton2• 

El método de Gregory et al se elimina por dos razones: La pdmera 
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es que utiliza como base un mapa de patrones de flujo que ha demo~ 

trado ser un caso particular de condiciones de operación y la segu!l, 

da es que la idea básica de esta tésis es probar métodos unificados 

consistentes y que tengan el rango de aplicaciÓn más general posi• 

ble. 

La correlación de Lockhart y Martinelll se selecciona para prueba 

en base a su gran consistencia teÓrica y a su aceptable ·papel ante 

el modelo de ll»ukler et a156. 

La correlación de Dukler et ~1 ha tenido bastante aceptación y éxl 

toen este campo, amén de un modelo teórico consistente, por lo 

cual, también se selecciona. 

H.6) Cafda de PresiÓn Vertical. 

De acuerdo con e 1 análisis presentado en e 1 inciso F.-, se pueden 

reconocer tres orientaciones principales en el campo del flujo veL 

tical a dos fases: 

a) Métodos empfricos dependientes del propuesto por P~ttmann y -

Carp~nter (67, 68 y 69). 

b) Métodos empfricos independientes, conjuntamente con los méto

dos a los que dieron lugar (70, 52 y 33). 

e) Enfoques teóricos siguiendo el esquema básico del método de 

Orkiszewski en particular (71, 37 y 36). 

El estudio básico de comparaciÓn utilizado fue el propuesto por-
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Lawson y Bri 11 72 , debido a sus magnfficas caracterfsticas de im• 

parcialidad (normalmente un autor presenta~ método comparado 

con los otros métodos disponibles); asf como un análisis profun

do de las limitaciones propias de los datos experimentales de los 

métodos de predicciÓn de propiedades y de la extrapolaciÓn de e~ 

rrelaciones de las variaciones en los resultados obtenidos surgL 

das tomo consecuencia de usar técnicas de programación diferentes." 

Los autores comparan los método~ de Poettmann y Carpenter, Baxe~ 

dell y Thomas Fancher y Brown, Hagedorn y Brown, Duns y Ros y 

Orkiszewski. Su, conclusiÓn principal es que ningún método de 

·predicciÓn. de éafda de presiÓn fue definitivamente superior a t~ 

dos los otros considerados para todos los rangos de variables de 

flujo en 1 a producciÓn. de petrÓleo en un pozo ver ti cal. Sin e!!l 

bargo, cuando se .ap.robaron contra el total de los 726 datos de 

pruebas en pozos, el orden de eficiencia en base al error por -

ciento y desviaciÓn standard se present5 de la máner~ siguiente: 

Hagedorn y Brówn, Orkiszewski, Fancher y Brown, Duns y Ros, Poet.t 

mann y Carpenter y Fancher y Brown. Hasta aquf llegaron lasco~ 

clusiones de Jos autores; sin embargo, no tomaron en cuenta el -

hecho de que 346 de Jos 726 datos procedfan del· estudio de Hage-

·dorn y Brown,. por lo cual era de esperarse que estadfsticamente 

los parámetros se desviant·n hacia esa correlación. En contraste, 

solo 22 datos de Orkiszewski fueron utilizados en el total ·Y pese 

a ello, le siguiÓ en eficiencia a Hagedorn y Brown por lo cual, -

se. puede concluir que la correlación de Orkiszewski, es la más

confiable de las analizadas. Finalmente, los autores estan con-
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cientes de las limitaciones intrínsecas no controlables de un es

tudio·como el que se llevó a cabo y dando una muestra de_honesti• 

dad, sugieren que los resultados de su estudio sean usados solo e~ 

mo una gufa al seleccionar un método de predicciÓn de pérdida de 

presión. 

La descriminaciÓn de las ventajas o desventajas de utilizar los ni 
todos de la orientación e) es simple, ya que de ellos, (36 Y 71) 

presentan un enfoque teórico del flujo vertical a dos fases y llQ

obtienenmejores resultados que Orkiszewski, ¿Cual de ·los dos enfo

ques es el c"orrecto?, no lo podemos-saber hasta que se desarrolle 

más i nves ti gac i Ón teórica en esta área. La razón es que e 1 hecho 

de presentar un análisis teÓrico de un problema, no imp 1 i ca que -

esa sea la soluciÓn requerida y los dos métodos solamente modifi-

can el ya conocido esquema de Griffith y Wallis para flujo slug y 

no proponen algÚn enfoque realmente nuevo al problema. El tercer 

método, propuesto por Gould et al37, sigue casi en su totalidad 

el esquema de Orkiszewski y reconocell4 que las ecuaciones utili

zadas por los autores, particularmente en el rango del flujo slug 

donde fueron tomados la mayorfa de los datos, fueron las relacio

nes originalmente desarrolladas por Orkiszewski. 

Como era de esperarse, 1 os resultados que obtuvieron son tan bue

nos como Jos de Orkiszewski. 

Del estudio de Aziz et a1
36 

se puede obtener otra comparación en

tre el método de Orkiszewski y Hagedorn y Brown con datos indepeu 

dientes, resultando mejor el de Orkiszewski con un promedio del -
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error absoluto de 8.9% por 20.5% de Hagedorn-Brown. 

Por Último, de acuerdo con estudios extensos llevados a cabo (ha~ 

ta 1970} por DeGance y Atherton66 han determinado que el de Orki~ 

zewski es el enfoque más confiable. 

En base a lo preséntado, se escoge el método de Orkiszewski para 

comparación por las siguientes razones: comparado con los méto• 

dos empfricos produce mejores resultados que ellos y comparado-

con diversas aproximaciones teóricas, es semejante en exactitud, 

lo cual revela cierta incap.acidad de los métodos para predecir -

consistentemente las cafdas de.presiÓn conexactitud; asf como la 

falta de un desprrollo teórico más profundo. Por lo tanto, hasta no 

llegar a esa etapa es preferible utilizar el enfoque básico. 

Por ·razones de consistencia, se incluye en la comparación el mé

todo de Dukler, que en teorfa debe ser aplicable a tuberfas, taa 

to horizontales como verticales. 
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APENDICE CAPITULO IV 

Demostración matemática de que la linea de operación en el mapa de 

Patrones de Flujo de Baker tiene un valor de -1. 

Bx = w1 ~ "tJ !Wg By = Wg/{5 

, "[(JE) . ( .r~,)r 
., -[ ~l~·(62.3/,,)r 

Si se consideran cuaf~squiera dos puntos, 1 y 2, en la correlación de 

Baker y se calcula la pendiente de la línea de operación, se obtiene 

la siguiente ecuación: 

m= (log By3 - log Byl) 
{log Bxt- log Bx2) 

Y.'. & =By 

de aquí ·rJ'& = Bx, entonces 

Rearreglando: 

Reescribiendo el denominador: 
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Por lo tanto: 

m= (log~- log,1)/ [log (~/Yt)- log (~/~~ 
log (~/~)/ ~og (¡;/~)- log (62 ¡~)] (3) 

Suponiendo un área de sección constante y además que la relación de 

el gasto de ltquido calculado en dos puntos a lo largo de la 1 Tnea no 

es muy diferente de 1: 

(4) 

Note que Wg, 2/Wg,1 no está restringida. Además, las propiedades del 

lfquido muestran un pequeño cambio,_ por lo que"#J2 /1( también tiene un 

valor aprox imaao de 1. Regresando a 1 a Ecs. (1) y (2), se obtiene · · 

el siguiente resultado: 

o (5) 

Por lo tanto la Ec. (3) se reduce a: 

Al existir un cambio de presión, el término~.compensa la suposición 

hecha en la Ec. (4) de manera que la relación siempre es menor de 1; 

por lo tanto la Ec. (5) contribuye negativamente al valor de m, por 

lo que la pendiente de la ltnea de operación es menor de -1. Esto ha 

diso confirmado por la experiencia1 

Antes de proseguir debemos definir la ltnea de operación. 
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Al moverse el fluido a través de la tuberia, cambian la presión, y 

la temperatura, y con ellas las caracterist icas del f-luido. Como 

Bx y By dependen de estas caracteristicas, consecuentemente también 

cambian. 
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NOMENCLATURA GENERAL CAPI lULO 1 V 

(LA NOMENCLATURA PARTICULAR DE CADA METODO 

SE DEFINE EN SU ANALISIS ESPECIFICO) 

A Area de flujo secciona) 

C Coeficiente de la ecuacion de Blasius 

D Diámetro 

f Factor de fricción 

Fr Número de Froude 

g Aceleración debida a la gravedad 

Q Flujo volumétrico 

S Perfmetro sobre el cual actúa el esfuerzo cortante 

u, V Velocidad 

V- Velocidad de ascenso (o velocidad terminal) de la burbuja-) 

en lfquido inmóvil. 

w Flujo Másico 
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Letras Griegas 

4 Rugosidad absoluta, ft 

A FracciÓn de volumen del 1 fquido 

f Densidad, 1 b/ft3 

V TensiÓn interfacial, dina 1 cm 

~ Esfuerzo cortante, lb/ft seg2 

JA Viscosidad absoluta (dinámica), centipoises 

Y Viscosidad cinemática, ft2/seg 

Subfndices 

f FricciÓn 

G Gas 

1 nterfase 

L Líquido 

M Mezcla 

ns No si ip (sin deslizamiento) 

S Superficial 

T Total 

tp,TP Dos fases 
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CAPITULO V. EQUILIBRIO Y PROPIEDADES 

a) GENERALIDADES (CALCULO DE UN PERFIL DE TEMPERATURA) 

b) FLASHES DE MEZCLAS MUL TICOMPONENTES Y SUPOSI::IONES 
PARA ESTE CASO. 

b) METODOS DE CARACTERIZACION DE FRACCION DE PETROLEO 

a) METODOS NORMALES 
b) METODOS DE EDMISTER-TAYLOR 

e) PROPIEDADES FISICAS 

d.1) 1< y P de VAPOR 
d.2) H 
d.3) PM 
d.4) Te y Pe 
d.5) w 

e) PREPARACION DE DATOS 
CURVAS MEZCLAS DE CRUDOS A REFINERIA 
RELACION DE CURVAS EN CAMPO CON ASTM, TBP y TBPm 
(NUEVAS MANERAS DE PRODUCIR ASTM ) 

f) DIFERENTES OPCIONES DEL SIMULADOR Y EXPLICACION DE 
CADA UNA. 

g) PROPIEDADES OBTENIDAS A PARTIR DEL PERFIL P-T 

h) COMPARACION DE RESULTADOS DE CAMPO CON RESULTADOS 
DEL SIMULADOR Y PREDICCION DE PRESIONES EXPERIMENTA 
LES POR MEDIOS TERMODINAMICOS 



a ) Cálculo de un perfil de temperatura. 

La caída de presión en dos fases para un conducto de sección constante 

es la función de un gran nómero de variables~ que deben ser definidas, 

antes de que se puedan llevar a cabo los cálculos de carda de presión. 
' 

Tales variables incluyen: longitud de la lfnea,_ L; diámetro interno -

del conducto, D ; rugosidad absolutá, E rango de presión de opera-

ción 1 P max y P min, perfil de temperatur:-a, T ( Z ( P ) ) y los 

gastos de lfquido y gas, incluyendo su c9mportamiento con la presión y 

temperatura Wl ( T, P ), Wg ( T, P ). Una vez que se conocen estas 

propiedades del sistema, se requieren otras propiedades· f(sicas como -

densidad, viscosidad y tensión superficial de los fluidos. 

La densidad y viscosidad del l(quido son funciones de la temperatura, 

presión y composición del lfquido: V 1 ( T, P, Xi ), f-l ( T, P, Xi)). 

En forma similar para el gas: fg ( T,. P, Yi), f'g ( T, P, Yi ), donde 

Xi y Yi son las fracciones mol gas y lrquido en cualquier punto dado, 

i. La tensión superficiai interfacial también es una función de presión, 

temperatura y composiciÓn de las fases. 

Dependiendo de las especificaciones de ingenierra un problema particu-

lar puede tener uno o más grados de libertad o requerir solución para 

cualquiera de las diversas variables, como diámetro de la tuberra, lo~ 

gitud de la tuberra, flujo m~ico total ( Wt ) , diferencia de presión o 

presión corriente arriba y corriente abajo. Pero independientemente del 

objetivo C.ltimo del problema, se.d:berH:I=terminar las propiedades del· sis 
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tema T, W1 y Wg y se debe contar con las propiedades f(sicas f ¡, 

El primer obstáculo a remontar entonces, es la determinación del sist~ 

ma y las propiedades f(sicas. Si,. por ejemplo, se va a estudiar el col!! 

portamiento de un flu(do_ de composiciones Xi y Yi conocidas en un - .... 

conducto de longitud, L, y diámetro constante, D, en un rango de pre-

si6n de operación dado, el primer paso es determinar el comportamien-

to de la temperatura del flu(do T, el cual puede ser isotérmico, adiabá-

tico, lineal (respecto a Z ), o isoentálpico. El siguiente paso consiste 

en determinar el comportamiento de W1 y Wg. ·Como T ahora es-

una función de la presión -:-- w1 ( P, T ) =. w 1 ( P, T( P ) ) igual a -

W1 ( P ), -:-- entonces W1 y Wg son funciones sólo de la presión. Por 

lo tanto, el intervalo de interés es divido en un ndmero apropiado de --

puntos, Pi ( recomendándose 20 ) y se lle\ta a cabo un cálculo de flash -

para la Pi, Ti dada. Esto genera funciones a las que se les pueden--

ajustar curvas. El perfil de temperatura en un conducto se puede repr!_ 

sentar 1 
como en la figura 5. 1 ( las escalas son arbitrarias ) 

,FW.JO ADIABimCO 
1 

1 
)'LUJO ISOTERNICO 

1 
1 

1 
1 

DISTANCIA EM LA DIRECCIIl't AlML, COfOICTO Z 

Fig. 5.1 
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La curva ha sido dividida en tres regiones que corresponden en grél'"\des rasgos a 
I ) flujo adiabático 
II) flujo isotérmico 
III) perfil lineal de temperatura 

Para una tuberra corta, probablemente se aplique el flujo adiabático. 

Considere la relación q:hA.6.T 

donde q es el calor transferido y A es el área de transferencia del 

calor del conducto. Como para una tuberra corta A es pequeño, el ca 

lor -transferido se puede considerar insignificante en relación al calor -

total del flu!'dq, por lo t<9¡nto q ~ O y el sistema se puede considerar 

adiabático .. En relación con este punto, se puede mencionar que .. ..,_ 

tom·é temperaturas exteriores de aislante en ltneas de transferencia en 

una refinerra resultando muy bajas ( del orden de 1 00° C) en relación a 

la temperatura del f['u(do e 400° e ), por lo tanto, se puede considerar a 

este sistema de tipo adiabático. En forma similar, una lfnea bien ais-

lada de longitud media se puede considerar adiabática. Tomando en 

cuenta que las pérdidas de calor en la lfnea de transferencia represen-

tan aproximadamente un 1% de la c-arga térmica del horno de vacfo 2 

y que son pequeñas en comparación con el contenido del calor que lleva 

el residuo en la lfnea se considera que el coeficiente efectivo de trans-

ferencia de calor hacia el ambiente es pequeño. 

De Gance y Atherton proponen un cálculo de perfil basado en incremer:!_ 

tos sucesivos de longitud de la lfnea, lo suficientemente pequeño para -

que las propiedades ffsicas sean prácticamente constantes y por itera--

ci6n calcular la temperatura al final del incremento. 
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Este tipo de cálculo se puede modificar y hacerlo más independiente del cálc!::!_ 

lo de carda de presión si se simulan las condiciones que va a encontrar el fl~ 

do en su trayectoria a través de la trnea, suponiendo un flujo adiabático y e~ 

cogiendo un factor que nos disminuya la presión progresivamente, desde lasa 

ltda del hor<no hasta la entrada de la torre. 

b) Flash (equilibrio) de mezclas multicomponentes. 

En la destilación de crudo se requiere saber cuánto vapor se va a alimentar·-

en la zona de alimentación de una torre ·a una P y T definidas. En la destila 

ción al vado de residuo existe el mismo problema, excepto que se debe pre-

decir el porciento c;le vaporización a una P tan baja como 15 - 30 mm Hg ab-

so lutos. Ya que para e"l diseño de la trnea se debe conocer la cantidad de vap2 

rizaci6n para calcular la carda de presión. 
. . 

Las mezclas complejas, tales como el crudo o las fracciones del petróleo d::_ 

ben tener sus composiciones definidas por medios emprricos debido a que n:?_ 

sotros no conocemos la identidad de los cientos o miles de los diferentes hid':? 

carburos presentes. Un método que· se emplea comúnmente es la curva de 

destilación de punto de ebullición ve~dadero (trl.Íe - boiling pqint) a la cual 

desde este momento llamaremos curva TBP. Una gráfica TBP es una cu!:_ 

va diferencial que muestra el punto de ebullición de cada pequeño incremento 

de volúmenes y se obtiene midiendo el porciento de volumen destilado y la te~ 

peratura de la parte superior de una columna de desti.Íación a régimen inter~i 

tente de alta eficiencia. Las curvas de destilación ASTM y TBP proceden -

de destilaciones analfti.cas intermitentes de una cantidad fija de la fracción 
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de petróleo. El mátodo ASTM se aproxima a una destilación diferencial vet, 

dadera, es decir, destilación intermitente a un flujo uniforme y sin reflujo. 

Los cortes adyacentes de una destilación ASTM se traslapan considerablem~ 

te y contienen muchos componentes en comón. Por otra parte,_ ,L¡na destilación 

TBP nos proporciona un análisis fracéional de los componentes individuales -

en el orden de sus puntos de ebullición sin existir traslapamiento de. los cor....;.. 

tes adyacentes. Si el crudo se vaporiza bajo condiciones tales que-el vapor que 

'! se ha desprendido permanece en equilibrio en contacto con el lfquido restante; 

1 
el proceso se llama comónmente vaporización flash de equilibrio, La curva -

1 ' •• • 

i que muestra temperatura contra porciento de volumen vaporizado durante este 

tipo de proceso se ha llegado a conocer en la industria como curva EFV. Pa-

ra algunos crudos no se ·dispone de las curvas EFV medidas en laboratorio pr!!J 

cipalmente debido a que ese tipo de medición es una operación CO$tosa- y con~u 

me mucho tiempo, asr en muchos diseños -de· plantas, la curva EFV debe ser 

estimada a partir de algunas otras curvas de destilación. En este inciso se -

tomará en cuenta la predicción de curvas J:;FV a partir de curvas TBP. 

b.1. Cálculo de 1¡;¡. temperatura de burbuja,. Un problema que frecuente-

mente se encuentra es la determinación de la temperatura de punto de 

burbuja cuando la composición de un lfquido y la P total se especifican. 

Si se aplica la ley de Henry para un sistema de C componentes 

( Yi = Ki Xi ), se obtienen C ecuaciones-. Como la suma de las -

Yi's es _la unidad, se desconocen ( C- 1 ) valores de Yi. Aunque $e 

desconozcan C valores de Ki, todos ellos se pueden expresar como un polino-

mio en función de la temperatura desconocida. Como la suma de las Yi' s es 
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igual a la unidad, este sistema de e ecuaciones en e incógnitas e e e -1) 

valores de Yi y la temperatura ) se reduce a una ecuación en una incóg_ 

nita por la adición de las expresiones, para cada componente, para dar 

e 

1:i. Ki 

i = 1 

Xi 

Entonces el problema es encontrar un valor de T tal que se satisfaga la 

ecuación anterior. 

b. 2. Cálculo de la temperatura de rocro. 

En el plantearr.tento de este problema, se especifican e C - 1 composici~ 

nes en la fase vapor ~ la presión total y se requiere encontrar la temPE;_ 

ratura de punto de roé(o. Aunque se desconocen los valores individuales 

de las Xf, se sabe que el valor de su suma debe ser la unidad. Como 

se deduce que 

X ·- Yi 
, ___ _ 

Ki 

Yi 
Ki 

El problema es similar al anterior: encontrar un valor de T tal que se 

satisfaga la ecuaci6n anterior. 

b.3. Cálculos de destilación flash. 

El proceso de la dé:stilaei6n flash es la separación de una mezcla mul ti-

componente por medio de una sola etapa de equilibrio. Las mezclas 

compuestas prtma:rtamente de componentes muy ligeros y componentes 
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muy pesados frecuentemente se sepáran por medio de este método en 

una corriente de vapor y una de trquido, también se puede encontrar es 

te proceso cuando una alimentación entra a una columna de destilación. 

Generalmente, el problema de flash a resolver es :del tipo siguiente. Se 

va a flashear una alimentación de una composición dada a una temperat~ 

ra y presión dadas. Se requiere la determinación de las moles totales 

de vapor y l(quido formadas y las composiciones de las corrientes res-

pectivas. 

b.3.1. Cálculo de las moles de vapor y l(quido formadas por el proce-

so Flash ( Todos los componentes volátiles ) • 

Una alimentación de una composición dada se puede dividir en dos fases 

suponiendo que la temperatura especificada del flash, Tf• caiga entre-

el punto de burbuja Tg _y el punto de roc(o T 0 , temperaturas- l(mi-

tes de la alimentación, donde la T 8 -y la T 0 se evalóan a la presión es 

pecificada del flash. Así. si- Tf satisface las dos condiciones siguientes. 

f(TF) >O 

p=(TF)) O 

donde las funciones de el punto de burbuja y el punto de roc(o se defi,-

nen por e· 
f ( T F ): i '):;- Zi - 1 

c.=-1 l. -

y F( TF )=-~ Zi~;- - 1 

- t=-1 'lt-
respectivamente, es posible separar la alimentación en dos fases a las 

condiciones especifiéadas del flash. En forma alternativa, se puede rea 
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lizar una comparación directa de temperaturas. Esto requiere primera--

mente las determinaciones del punto de burbuja y el punto de rocro de la al.!. 

mentaci:Sn, que se calculan encontrando los valores de T que dan f ( T ): O 

y F (T):O, respectivamente. 

En este trabajo se utilizará el planteamiento de Rachford y Rice3 debido a 

que la ecuación que proponen no contiene rarees espurias (varias rarees nos 

hacen la función igual a cero creando confusión respecto a cual es la rarz 

verdadera) en el intervalo de fracción vaporizada que va de O a 1 : 

Dada la composición de una mezcla de hidrocarburos y valores apropia-

dos de las relaciones de equilibrio K; para encontrar la relación entre 

fases y sus composic!ones en un sistema cerrado: sea Zi la frac-

ción mol de el i - ésimo componente en la mezcla. Si Ki es la rela 

ción Yi/Xi, donde Yi y Xi sonllas fracciones mol de el. i - ésimo comp~ 

nente en las fases l rquida y la de vapor, respectivamente, entonces· por ba-

lance de materia: F Zi: L Xi+V Yi 

F Zi: L Xi+V Ki Xi 

Zi : _!::__ • Xi + RVF • Ki Xi; 
F 

RVF::!_. 
F 

donde Xi y Yf son las fracciones mol de los componentes en el lrquido y va-

por, respectivamente. Como ~ : 1- RVF, tenemos: 

Yi : --:-::--"-K'-"i-=Z:.:i~-::::::-:-~ 
( Ki - 1 ) RVF+ 1 

Xi: 
Zi 

( Ki - 1 ) RVF+ 1 

Por medb de un balance de materia total para un sistema de C comp2 

nentes tenemos: 

-222-



e e 
Z Yi- Z Xi: 1 
i=1 i=1 

ó ( Yi - Xi ):0~ ¿ Zi ( Ki - 1 ) 
¿_ ( Ki - 1 ) R V F + 1 

La ecuación anterior es de la forma F ( R V F, K 1 , K 2 , • • • Kc , z1 

z 2 , Zc) = O y se debe resolver para la rarz oe R V Fr para cual--

quier conjunto de Ki s y Zis . 

A partir de consideraciones .ffsicas es necesario estu-diar solamente la 

región O ( R V F( 1 y se sabe, que solo existe una rarz dentro de es 

tos lfmites ( el método propuesto por Holland 
4 

tiene el inconvenien-

te de que la ecuación de equilibrio que propone tiene e - 2 rafees en 

el rango O ( R V F ( 1 por lo cual fue desechado). Además, diferen 

ciándola con respecto a R V Fnos da 

~~-r-~~(~K~i_-__ 1~)_2 ___ Z~i~-= 
(( Ki - 1 ) R V F - 1)2 

dF 
d(RVF) 

que muestra que dF 
d(RVF) 

es negativa dondequiera. 

Por lo tanto, si existe uné;l rarz, F debe caer arriba del eje a la iz--

quierda de la rarz y debajo del eje a la d_erecha, como se muestra en 

la figura 5.2. 

Ñ; ........ 
j"'j"' 
'JZ'IE --w-

Ff-g. 5.2 
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Cuando la función F tiene una rarz cerca ya sea de cero ó de uno, las deriva 

das de F con respecto a R VF pueden ser altas cerca de la rarz. Esto inter 

fiere seriamente con los procedimien~os de interpolación y 4xtrapolación -

acostumbrados; de esta manera, es deseable localizar la rarz por un méto-

do que no dependa de las derivadas de la función. 

b. 4. Procesos flash lleva.dos a cabo adiabáticamente. 

Ahora vamos :a considerar un análisis de una etapa de separación simple con 

dos incógnitas. 

En este inciso sÓlo analizaremos los tipos de balance de entalpÚt que se pue-

den proponer para la resolución de este problema. 

b.4.1. Balance de entalpía normal. 

Primero se establece el balance por cornponente. 

F (~-: Zt): V( Hvt Yi)1' L (hu Xi) 

h Fi Zi ;: ...::!..... ( H vi Yi ) + C'Í .;; ...::!..... ) h Li Xi 
F F 

a partir de esta ecuación se presentan dos opciones: 
e e e 

a) ~ h Fi Zi : ..:Y_ ~ H vi Yi-T('Í'.;.- .Y_) Z hu Xi 
'ti1 F i=1 F i=1 

e e e 
b) Hff~Zi ;..:Y_ (H v) Z (Y0tCf~ .Y_ ) (HL.) Z Xi 

t'; 1 F . i : 1 F i : 1 

Incorporado el balance de materia para obtener una función solamente de -

V y T: 
F 

b' ) H F~Zi ::;; ...:!.._ 
F 

(Hv) f Ki Zi 
1..,.Y ( Ki-1 ) 

F 
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b. 4. 2. Balance de entalpía modificado 
( Método de Holland ) 

Holland 5 propone el siguiente tipo de balance 

F HF : V H v + L h L 

e 

Hv:ZHvi Yi 
i = 1 

multiplicando la ecuación por V : 

como 

e 
V Hv=~ HviVYi 

i:1 

V Yi : F Zi - L Xi 

substituyendo en la ecuación (b) 

V Hv:fHvi (FZi- L Xi) 

( a ) 

( b) 

.. V Hv:: Fz Hvi Zi- L~Hvi Xi (e) 

f H vi Zi es la entalpía de una mol de vapor evalu3.da a la composición de 

la alimentacióf) y a la temperatura del flash. 

~ H vi Xi e~ la entalpía de una mol de vapor evaluada a la composición del 

l (quido formado por el flash y a la temperatura del flash. 

Si VH ven la ecuación (a) se reemplaza por su equiv<:tlente en la ecua--

ción ( e ) se obtiene la siguiente expresión •. 

F • HF: F ~ H vi Zi - L ( ~ H vi Xi - h L) 

HF: iHvi Zi -(1;... ~ )[fHviXi- h~ 

Par9. esta combinación utilizaremos la ecuación de el balance de materia -

que propone Holland ya que la ecuación combinada no presenta rarees esp~ 
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rías: 

Xi ::: -:---,..::Z::.:i:._~~-1 .; ...:::!..._ ( 1 - Ki ) 
F 

por lo tanto el balance de entalpía queda finalmente de la siguiente forma 

(Hv- hL)Zi] 

1 ~_y_ (1 -Kiu 
F 

e ) Análisis de mátodos de caracterización de fracciones de petróleo y -

proposición de el método adecuado. 

Los crudos son inherentemente sistema· " multicomponenteu. El nómero 

de componentes en las fracciones de petr61eo es esencialmente infinito 

( Thompson ·et al 5 analizan la composición del petróleo y describen algu--

nos de los componentes más probables para un crudo espect'fico) siendo sin 

embargo, la cantidad de cada componente infinitesimalmente pequeña. En 

otras palabras, las fracciones de petróleo son mezclas " continuas " de -

un nómero " infinito" .de componentes· mientras que. los gases y 1 (quidos 

de hidrocarburos ligeros son mezclas mutlicomponentes de un nómero "· 

finito" de componentes 6 • 

L~s componentes de mezclas de hidrocarburos ligeros se pueden identificar 

por sus fórmulas, nombres y propiedades individuales. Los ·componentes 

contrnuos, por otra parte, son identificados. por sus puntos de ebullición y 

densidades, las cuales se obtienen a partir del ensayo de. punto de ebulli---

ción verdadero ( T B P) y datos suplementarios. Estos se presentan ger,~~ 

ralmente en forma gráfica como temperatura y densidad contra porciento 

vaporizado. 

Otro tipo de mezcla para la cual se deben hacer cálculos de vaporización -
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en equilibrio es una combinación de estos dos, es decir, un ndmero finito de 

componentes de concentración infinitesimal; en otras palabras, hidrocarbu

ros ligeros más una fracción del crudo, sin embargo, este caso no será tré!_ 

tado en este trabajo ya que nuestra mezcla no contiene hidrocarb4r;os Hge-

ros, 

El método más comdn hoy dfa para estimar curvas E F V es por medio de 

correlaciones empfricas que han sido desarrolladas a partir de una cantidad 

de datos bastante limitada. 

Las correlaciones gráficas de Maxwell 7 y Edmister 6 son probablemente 

las más populares. Estos métodos consisten esencialmente en predecir la 

temperatura del 50% EFV a partir de la temperatura del 50% T8P, pre

diciendo entonces las diferencias en las temperaturas E F V, en las dos di

recciones a partir del punto de 50%, basado en las diferencias de tempera-

tura equivalEntes en las temperaturas de la curva T 8 P. 

El método de Maxwell predice la E F V de 760 mm a partir de la T 8 P 

760mm, El recomienda métodos gráficos para corregir la curva atmosfé~ 

rica a presiones super - y sub-atmosféricas. Las correlaciones de Edmis 

ter corrigen por presión en una manera similar; él también tiene un método 

adicional para predecir una curva E F V a 1 O mm Hg. 

Varios de los problemas y limitaciones encontrados en los métodos existen

tes hasta el presente son : 

1 ) Los datos T 8 P en la literatura actual son extremadamente inconsisten 

tes, la mayorra debido a diferencias en las técnicas experimentales y en los 

aparatos y a algo que probablemente es muy importante, el uso \de curvas-
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diferentes de presión de vapor para corregir temperaturas de vacro a -

760 mm. Cualquier correlación hecha para promediar todos los datos ten

dr(an un grado de ajuste bajo. Por ejemplo, una de las correlaciones más 

populares de la literatura predice los puntos E F V al 1 o, 30, 50, 70 y 90% 

para 21 muestras con una desviación standard de 36 ° F 8. La desviación 

máxima es más grande. 

Cualquier correlación basada en un conjunto de datos puede estar en gran 

desacuerdo con otros conjuntos de dato:=;, 

II) Las correla_ciones de Maxwell y Edmister, por ejemplo, predicen apr~ 

ximadamente la misma curva EFV para algunas fracciones de petróleo o 

crudos pero difieren ampliamente para otras. La diferencia es mayor para 

muestras de punto de ebullición alto y aquellas con pendientes EFV altas. 

III) Se encontró frecuentemente que para usar las correlaciones gráficas, 

las curvas tenran que ser extrapoladas fuera de los l(mites de las gráficas. 

Esto se hizo usando las correlaciones para un propósito para el cual ·no 

fueron creadas; pero se requerra el resultado y no hab(a una alternativa 

práctica. 

IV) Las correlaciones de EFV no dan, por si mismas, propiedades de 

las fases l(quido y vapor tales como peso molecular, densidad relativa o 

curvas de destilación. Una correlación-separada de Edmister 6 puede -

usarse para predecir densidades y curvas dé destilación de las 2 fases, 

pero se ha encontrado que es inexacta en muchos casos. 

Para poder obtener las propiedades mencionadas se recurre al empleo de 

la curva de destilación T B P. El objetivo de la destilación T B P es se-
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En este trab5tjo previo la curva T B P se usó para definir a las mezclas -

complejas de fracciones de petróleo. 

Harbert puso la curva T B P en forma diferencial de manera que se pu--

diera usar para hacer cálculos de equilibrio vapor-líquido graficando 

d M/d (T 8) V S • T B ( Mrepresenta moles y Ts representa puntos de -

ebullición). Esta diferencial se relaciona al recíproco de la pendiente de 

la curva T B P de la siguiente manera : 

('Q_f\11_\ { d V \ (~ ( d V ) D 
~ :\ d Ts} • . d V j :: d T B • M W 

donde: 

V = fracci(m volumétrica destilada en el ensayo T B P. 

D ::::. densidad l(quida de \incremento destilado. 

MW:peso molecular del incremento destilado. 

El área bajo la gráfica d M/d (T 8) vs. T B representa moles y la forma 

de esta curva depende ~ ~mezcla y no de las condiciones de la vaporiza-

ción en equilibrio. La técnica integral, que es la que usaremos, se basa-

en los mismos principios que la de Harbert 
12 

PRINCIPIO INTEGRAL 

Las fracciones de petróleo se pueden tratar como continuos ( mezclas ) de 

un ndmero indefinido de hidrocarburos, apareciendo cada uno en una cant!._ 

dad infinitesimal. En la curva de destilación T B P de la mezcla, cada 

uno de estos componentes será un punto, contrastando con los plateaus que 

representan las cantidades finitas de componentes en las curvas T B P de 
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-------------------------------------- -----

parar al crudo en varias fracciones de rango de ebullición corto, a partir 

de las cuales se pueden examinar profundamente las propiedades de cada 

una. 

Recientemente, se han aplicado otras técnicas para el análisis de los pr~ 

dudtos de los crudos 5 • 9 y se espera que esta tendencia se incremente. 

Hasta este momento, sin embargo, el análisis de destilación T B Pes no!:_ 

malmente la (mica fuente de datos razonablemente exacta disponible al di 

señador de unidades de crudo y vacro 1 0 . 

La aproximación que_ hemos tomado es dividir la curva de la fracción o de 

crudo en pseudo- componentes y manejarlos entonces como componentes -

puros en nuestros cálculos. Este método no es nada nuevo. De hecho, 

. 11 
Katz y Brown describen el método en 1933. 

Los autores notaron que se pod(a aplicar las mismas relaciones usadas P!:!_ 

ra hacer cálculos de vaporización de equilibrio para mezclas simples (hi-

drocarburos ligeros) pero en forma diferencial a mezclas complejas (fra~ 

dones de petróleo) en las cuales la composición se expresa como una cur- _ 

va T B P. En la discusión de este método se mostraron integrales en vez 

de sumatorias de las contribuciones de los componentes al equilibrio vapor-

lfquido, pero en las ilustraciones se usaron sumatorias de contribuciones 

por segmento. 

12 . 
En 1947 Harbert propuso el uso de curvas diferenciales en vez de divi--

dir las fracciones de petróleo en mezclas de componentes artificiales de -

un rango de ebullición corto o hacer cálculos de vaporización por medio de 

métodos empfricos basados en datos de vaporización obtenidos en laborato-
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En los cálculos de destilación para mezclas "finitas" la distribución 

vapor-1 (quido y tas propiedades de las fases en equilibrio se encu-

entran por medio de las sumatorias de las distribuciones y propied~ 

des de los componentes. 

Para continuos (mezclas) de un ndmero indefinido de componentes, 

los cálculos de destilaci.6n siguen los mismos principios básicos, 

pero la "suma" se convierte en una "integral". 

Esta distinción se ilustra por medio de ·las siguientes relaciones 

de ·punto de burbuja: 

~Kx- 1.0 para mezcla "finita" 

f an F ~ 1 .o pa~ un c~t1huo 
Para una mezcla de componentes finitos, los valores de Kx se su-

man para todos los componentes. Cuandos los valores de K se cale!:!_ 

lan a la temperatura de burbuja correcta, esta suma es la unidad. 

Para el continuo, se lleva a cabo una integración determinando el área 

bajo curva de K vs. MF. Los puntos de est19. curva se localizan e!l 

centrando los valores de K a la presión y temperatura del sistema -

para cada uno de los diversos puntos-componentes en la curva TBP. En 

el punto de burbuja, el área bajo la curva de K vs. MF es igual a la unidad. 
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Los puntos en la curva de destilación de el vapor de punto de burbuja 

se pueden encontrar en el procedimiento integral determinando el área 

bajo la curva hasta el valor de MF en cuestión. La relación de e~ 

ta área al área total bajo la curva K vs. MF da el valor de Mv. 

Se cumple la misma analogfa entre el procedimiento por sumatorias e 

integrales para el punto de rocro y otros cálculos de destilación. 

Ahora examinaremos la modificación de este método llevada a cabo -

l . 13 . d d por Tay or y Edmtster y que es apropta a para un programa e 

computadora. 

En la presentación del método se usa el proceso simple de destilación, 

la vaporización flash ,para ilustrar los detalles de la técnica integral -

modificada. 

La fracción de petróleo debe estar definida por una curva T B P molar 

consistente de una gráfica de temperatura en grados Farenheit versus 

la fracción mol de la mezcla original destilada. ~ los cálculos 

se basan en esta curva T B P molar y se obtiene como resultado, 

productos definidos por curvas si mi lares. 

El balance de materia en una vaporización flash _para un componente 

representado por un punto en la curva T B P para la alimentación 

es: 

Como MF es la fracción mol total destilada hasta la temperatura t 

en la curva T B P de la alimentación~ la diferencial d (MF) repre-:-

senta la fracción mol en la alimentación de el· componente que tiene -

una T B P de t. Se asocian significados análogos con d(ML) y d(Mv} 
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La relación de equilibrio para este componente es: 

De ·aqur 

d ( Mv) = K ( d ML ) 

F d MF 
L-i' KV 

La integración de la ecuación anterior sobre el rango de todos los com 

ponentes en la alimentación da : 

;: ML: 1:[ 
o o 

F d(MF) 
L+ KV 

e 1 .e ) 

En una de las opciones de el problema del flash se especifican la pre-

si ón del flash y las cantidades de vapor y líquido producidas. Se de 

be determinar la temperatura del flash y las caracterrsticas de los pr~ 

duetos lfquido y vapor. La solución se obtiene por prueba y error. 

Se suponen valores de la temperatura del flash hasta que se satisface 

la ecuación anterior. Se puede emplear cualquiera de las técnicas co~ve~ 

-t:> cionales- para la integración numérica de la ecuación anterior. En este 

caso se utilizará la muy conocida regla de Simpson para ilustrar los 

principios de la técnica integral. 

El intervalo de integración incluye todos los componentes en la alimenta 

ción. La cantidad MF toma valores de O a 1. Esto corresponde a 

componentes con T B Ps que vayan de. el punto de ebullición inicial al 

punto de ebullición final de la mezcla. 

Cuando este intervalo de integración se rompe en n subintervalos por 

la aplicación de la regla de Simpson, la integral se aproxima por me-

dio de una suma como sigue: 
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1
1 

'")\ 
dMF- 1/3n 

O Li"KV :C (L+ KV)'+~ 
t1 

( 2.e ) 

1/3 n 

(L"t K\/)' 
tn-t 1 

La notación ( L -t KV ) l ti indica que el coeficiente de distribución 

K se evalóa para aquel. componente cuya T B P es ti. Por ejemplo 

K J t
1 

es el valor de K para el componente cuya T B P es el punto -

de ebullición inicial de la mezcla. Si se emplean 10 subintervalos pa-

ra aproximar la integral, K J es el valor de K para el componente 
t2 

cuya T B P corresponde al valor de 0.1 para MF en la curva 

T B P de la alimentación. 

La ecuación correspondiente a la ecuación ( 1 .e ) para una mezcla f,!_ 

nita es: F XFi -1 
L-tKiV -

Las cantidades 1/3 n, ( 1/3 n) {_ 3+( -1 )i} , 1/3 Í1 que aparecen en 

la ecuación ( 2 .e ) pueden· ser consideradas las composiciones de una 

pseudoalimentación conteniendo n+ 1 componentes. Entonces la inte-

gral se puede expresar e omo 

O sea 

'%! Fi 
(L .... KV) 1 

tti 

"%, 'F {%. i:J1;+1 ~ :1: 1/3 n 

"'k1Fi:( 1/3 n ) t 3+( -1 )i1 para 2 ~ i ~- n . 

De esta manera la técnica integral se puede usar en programas conven 

cionales. 
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flesarrollados para manejar mezclas finitas, 

Los diversos puntos en la curva T B P que caracteriza al producto l,! 

quido de un pr0 ceso flash se obtienen por integración de la ecuación de 

d mL desde el punto de ebullición inicial donde mF := O hasta el va-

lor de m1f=' correspondiente a la T B P de el -punto en cuestión, -o 

sea 

F dmF 
L+KV ( 4.C ) 

La curva T B P molar de el vapor producido se encuentra por medio 

de Lina operación similar. 

mv 1 ,= tF 1 t 

- o 

KF• dmF 
L -fo KV ( 5.C) 

El procedimiento que utiliza una composición· de pseudoalimentación en 

la evaluación de la integral en la ecuación ( 1 .e ) no se puede usar -

para las ecuaciones ( 4. C ) y e 5. C ) • La regla de Simpson debe re-

aplicarse de la manera apropiada sobre cada uno de los intervalos de 

seados. 

Esta deducción tiene implicaciones en el desarrollo del simulador, las 

cuales serán discutidas en el inciso e f ) • 

d )' Evaluación de las propiedades frsicas. 

d. 1) Constante de equilibrio e K ) • 

Para llegar a obtener un método de cálculo de K lo más exacto po-

sible se realizó un estudio exhaustivo de todas las alternativas propue~ 

tas por diferentes autores en base a la premisa básica de que se está 
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trabajando a presiones de vacro. 

Los datos más importantes son, por supuesto, las relaciones de equili

brio vapor-lfquido, o valores de K. Varios autores han publicado cur 

vas o correlaciones que dan valores de K como funciones de la tempe

ratura, presión y punto de ebullición promedio. Las curvas de Poett

man y Maylarid 14 llegan hasta una temperatura de ebullición normal 

( NPB ) de 10000F perosbn de dudosa exactitud ya que están basadas 

en las presiones de vapor de la carta de Cox, que no es confiable p~ 

ra fracciones de punto de ebullición alto. Ninguno de los otros autores 

cubre fracciones de petróleo ebullendo arriba de 800° F. Sólo se en

contró una fuente de .datos experimentales: White y Brown 15 cubri

endo naftas y fracciones de residuo y de crudo precalentado en un horno 

de 200 hasta 600 psig. y de 580° F _hasta 800o F. Las correlaciones 

de K para fracciones de petróleo de Hadden y Grayson 16 y Winn 17 fue 

ron realizados para ajustarse a estos datos. 

Ninguna de estas corr_elaciones se pudo usar sin efectuar una extrapol~ 

ción para crudos, muchos de los cuales tenfan curvas T B P que se 

extendfan a 1500° F 6 más. 

Además, estas correlaciones ( 16 y 17 ), utilizan el método llamado -

de presión de convergencia, del cual se realiz6 un pequeño análisis 18 

El concepto de presión de convergencia como un parámetro para la c2. 

rrelaci6n de factores de K ha sido aceptado por los técnicos de la il'ldus 

tria de procesamiento de hidrocarburos por muchos años. Se dispone 

de cartas y tablas para estos factores K en muchas formas, pero indu 
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dablemente el tratamiento más sistemático y comprensible para sistemas 

de hidrocarburos es el preparado por la Asoc. de Dists. y Procesad~ 

res de Gas Natural ( N G P S A ) que está disponible a través de su 

Engineering Data Book. 

Aunque el concepto se originó hace más de 2 décadas y aunque desde 

hace mucho se han reconocido sus deficiencias, todavra tiene bastante 

aceptación y un amplio uso. SegCin Robinson 18 los cálculos basados 

en los factores de K obtenidos usando el principio de presión de conver:_ 

gencia continuarán realizandose por muchos años. 

Desde hace 15 años, se han propuesto v,:¡.rios métodos alternativos que 

tomen en cuenta el efecto de la temperatura, presión y composición en 

los cálculos de K. Los más significativos entre estos son las correla

ciones basadas directamente en una ecuación de estado tal como la ec. 

de BWR, 6 en la teorra regular de soluciones incorporada a la corr~ 

lación de Chao-Seader 19 o en el trabajo de Prausnitz y Chueh 20 • 

Se puede replicar que estas aproximaciones son más profundas teórica

mente, pero a pesar de ésto ~ tienen sus limitaciones de una ma 

nera u otra. Por esta razón, existen muchas situaciones en que los 

factores K basados en la presión de convergencia son todavfa tan con-

fiables como cualquiera. 

El propósito del estudio fue evaluar crrticamente el concepto haciendo -

algunas comparaciones entre factores K para hidrocarburos en presel'"!

cia de otros hidrocarburos con los mismos hidrocarquros en presencia 

de H2 S ó C02, evaluados a la ~ presión l:le:corwer>gencta, 

presión y temperatura. ,;_ 236-



El concepto de presión de convergencia ha sido explicado claramente por 

Kat:z y Kurata 
21 

para un sistema binario. La presión de convergen--

cia para un sistema binario es la presión crrtica de la mezcla binaría -

particular que tiene la temperatura en cuestión como su temperatura 

crrtica. Asr, para un sistema binario dado, la presión de convergencia 

depende sólo de la temperatura. Básicamente, el postulado significa -

que el factor K para el componente A en la binaria A-B debe ser 

el mismo que para el componente A_ en la binaria A-G siempre y 

cuando los sistemas tengan la misma temperatura, presión y presJón de 

convergencia, 

El concepto de presió,n de convergencia también ha sido analizado cuanl;!_ 

tativa por Holland 22 _ para sistemas ternarios y más complejos. Se 

muestra qLie para un sistema ternario sólo existe una gráfica de log P 

vs. log. Ki para cada componente, a una temperatura y presión de 

convergencia_ dadas. Asr, para sistemas ternarios el concepto deberra 

ser tan válido: como para sistemas binarios. Sin embargo, se debe -

reconocer que es implrcito en las conclusiones a las que llega Holland 

que m2 tcg .... ms tes 
tcl = mg + ms 

= mg Pg + m~ pª y Pk: Pcj mg + ms 

donde 

t e ¡¿ : temperatura crrtica promediada o por peso de componentes i!:!_ 

termediarios y pesados en una mezcla ternaria. 
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m 2 fracción peso de un componente intermedio en una mezCla ter 

naria. 

m 3 fracción peso de un componente pesado en una mezcla ternaria. 

te temperatura crrtica. 

P K presión de convergencia 

Pe 2 = presión de convergencia de una mezcla ternaria a una temper~ 

tura del sistema especificada y un valor de Mc2 (cantidad -

relativa) en peso, de componente intermedio en la me zela de 

componentes intermedios y más pesados en un sistema ternario. 

presión de ·convergencia para el par binario más ligero e in-

termedio en un sistema-tep¡::¡ario a la temperatura del sistema. 

presión de convergencia para el par binario más ligero y más 

pesado en sistema ternario a la temperatura del sistema. 

En los casos en los cuales no se puedan calcular las temperaturas y 

presiones crrticas por medio de estas ecuaciones uno puede anticipar que 

fallará el concepto de presión de convergencia. 

Una de las dificultades al evaluar el concepto de preE>ión de converge~!_ 

cia es que es muy dif(cil encontrar datos experimentales de sistemas. 

en los cuales se puedan hacer comparaciones a la misma temperatura, 

presión y presión de convergencia. Por ejemplo, uno no puede compa

rar K s para metano en butano con K s para metano en hexano a las 

mismas condiciones. El locus crtico para el sistema metano-butano -

es diferente de el locus crrticb para el sistema metano-hexano ~r lcfque 

habrá una presión de convergencia diferente para cada sistema, a cada 
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temperatura escogida. Este problema ocurre cuando se está tratando-

de comparar K s en cualesquiera sistemas binarios de hidrocarburos. 

18 
El análisis de las K s basado en la presión de convergencia como 

un parámetro de correlación sirvió para ilustrar cuantitativamente el 

punto de que, aón en el caso de sistemas binarios y ternarios conteni-

endo comps. distintos -a los hidrocarburos, el concepto falla completa-

mente y conduce a errores inaceptables en --las K s predichas. Esto 

es verdad aón en aquellos casos en los que la- presión de convergencia 

se puede describir f(sicamente én un espacio tridimensional. 

Desafortunadamente el análisis está limitado esencialmente a sistemas 

conteniendo metano, ya que la baj(sima disponibilidad de datos en otros 

sistemas a temperaturas y presiones de convergencia conoCidas hace -

imposibles otras comparaciones. Por esta raz6n, no se puede justifi-

car una generalización a partir de las conclusiones anteriores, pero al 

menos son indicativas de el tipo de errores que pueden resultar. Ulti

mamente Hadden 23 ha intentado revivir el concepto de presión de CO.!} , 

vergencia, sin embargo, la correcci6n que presenta a su idea original 

por medio de un nuevo .--nomograma se basa en valores de K obtenidos 

24 
de la correlaci6n de Grayson-Streed , lo cual impl(citamente otorga 

un reconocimiento a su calidad, de la cual hablaremos posteriormente. 

La nueva presentaci6n de Hadden, segón él reconoce, todavr'a tiene va-

rias limitaciones, por lo cual se desecha como método de cálculo el 

concepto de presi6n de convergencia. 

En 1971 
25 

Lee y Edmister publicaron una correlaci6n cuya confiabi-

lidad es mayor a T medias que ha sobresalido en comparaciones 
26 

fre!:!_ 
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te a otros métodos, pero en la óltima comparación hasta la fecha 27 no 

fue tomada en cuenta en su forma original ya que el programa propues-

to utiliza como opción una modificación llamada de Lee-Erbar-Edmister 
32 

sin explicar las condiciones de uso, aunque ·se supone que se utiliza 

para procesos criogénicos ya que la modificación fue creada con el pr~ 

pósito de calcular propiedades termodinámicas a baja temperatura prin-

33 
cipalmente . Ultimamente apareció un trabajo donde se desecha la 

ecuación de Lee y Edmister para efectos de cálculo en un estudio com-

parativo de correlaciones para predicción de K utilizando como base de 

comparación un proceso criogénico, lo que invalida un poco la conclu--

sión de que la correlación ·Lee-Edmister no sirve, ya que se debió 

usar la ecuación Lee-Erbar-Edrhister, adaptada a procesos a baja te"!!. 

peratura. Considerando que en e 27) uno de los colaboradores fue 

Edmister y no tomó en cuenta su propia correlación original, proponi-

endo o recomendando otras, hace necesario que la elimine,. por no dis-

poner de tiempo para evaluarla perso~almente, sin embargo, valdrra la 

pena compararla con las que a continuación mencionaré e como come~ 

tario, la correlación de Lee y Edmister es más exacta en desviación 

23 
total que la de Hadden y curiosamente en e 23 ) cooperó Lee ) . 

La referencia 27 se utilizó como patr6n de comparación final para d~ 

cidir acerca del mejor método para evaluar K a presiones subatmosfé-

ricas y arriba de la atmosférica. 

En (27}, Lion y Edmister proponen una secuencia de cálculo para pre-

decir curvas EFV de fracciones de petróleo aplicando la técnica de -

-240-



-. 

caracterización por pseudocomponentes adaptada por Edmister 13 para 

computadora. En este trabajo, Edmister da una respuesta a las cr.f 

ttcas que recibe en el trabajo desarrollado por Hariu y Sage 28 y 

realiza una evaluación de los· m~todos existentes para evaluar K, pro-

poniendo, para presiones superiores a la atmosf~rica, la correlación 

de Grayson-Streed ( que ha tenido gran aceptación en la comunidad 

ctentrfica (mundial) y es a:-npliamente utilizada ), que es con la que 

obtiene los mejores resultados, ya que concuerdan casi perfectamer1te 

con los datos experimentales y son mejores que los publicados por' 

Hariu-Sage. Sin embargo, Edmister reconoce que la ecuación tipo 

ley de Raoult propuesta por Hariu-Sage es perfectamente aplicable a 

presiones subatmosféricas y por lo tanto a nuestras necesidades. Eh· 

esta tesis también se _analizó el cálculo propuesto por Cavett 31 pero 

se desechó porque utilizaba la ecuación de Chao-Seader que ha demo~ 

trado ser inexacta. 

Para evaluar las correlaciones más recientes se utilizó la referencia 

29, la cual Barnes compara distintas correlaciones en base a difi'ere!:!. 

tes propiedades de las mezclas. Hay que <!el arar que ~ste tipo· de• CC2:._ 

rrelaciones ya representan un gran avance en la necesidad de fi:.nadarne!:! 

tar sobre bases teóricas más sólidas la predicción de propiedades ter-

modinámicas, tratando de depender lo menos posible de conceptos erm.--

p(ricos, en los cuales se basan la gran mayor(a de los m~todos anteri .,. 
ormente analizados. 

~rnés compara las ecuaciones de Soave-Redlich-Kwong, Soave-Barnés 
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Redlich-Kwong, Barnés-Redlich-Kwong, Starling-Han-BWR y Chao

Seader y concluye que en el cálculo del equilibrio, que para este tipo 

de sistemas está representado por las temperaturas de burbuja y de -

rocro, no existe una tendencia clara que pudiese servir para detarmi

nar qué método es el mejor, pues aunque el de Barnés supera a los 

demás la diferencia entre éste y los demás es pequeña, no ofreciendo 

ninguna ecuación ventajas aparentes sobre las otras, probablemente 

porque los errores obtenidos se deben más al método de representa-

ción de la composición de las fracciones que a las ecuaciones uti.l iza

das, lo cual hace pensar que utilizando un método de representación 

consistente, se obtendrán resultados bastante exactos. 

La comparación de Barnés se llevó a cabo a condiciones de presión -

mayores a 700 psia para mezclas de componentes puros, mayores a 

1 00 psi a para fracciones ligeras y a 25 psi a para una fracción pesada, 

lo cual no nos permite comparar las correlaciones a condicones de va 

ero, sin embargo, podrra esperarse que funcionaran correctamente y 

lo único que no me permitió adaptarlos al programa fue la falta de 

tiempo disponible y la falta de un estudio de comparación a presiones 

de vacro, en la literatura abierta. 

Por todo lo antedor, la única correlación ad-hoc hasta ahora para 

baja presión y fracciones pesadas es la proponen Hariu y Sage 28 

Usando los datos de TBP y EFV más exactos que encontraron, tales 

como datos de evalu3.ciÓn de crudos reportados por compañras pro

ductoras de crudo, probaron tres conjuntos de valores de K en su 

programa: 
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1) K s de la Ley de Raoult ( K: Presión de vapor/Presión total ) 

usando la Carta Esso 53-12. 

2) K s de la Ley de Raoult corregidas por fugacidad de l(quido y va 

por por medio de el método de Edmister 6 • 

3) K s de Hadden-Grayson hasta 800 °F dé temperatura de ebullición, 

extrapoladas a temperaturas de ebulÍi.ci6n más altas por medio de 

las K s de fugaci-dad. 

Finalmente encontraron que para cálculos. de flash a presión atmosfér!_ 

ca. y bajo vac(o, las K s de la ley de Raoult dieron los mejores resul~ 

dos. Esto fue muy afortunado, ya que se hab(a desarrollado y progra-

mado una ecuaci6n que ajustara la Carta Esso 53-12 sobre todo el rango. 

Ai ( Tg•/T 
. 748.1 

i'=O 

donde 

P 0:: Presión de vapor, mmHg 

0.0002867 Tg' 

o.2145 Ts' 
)i 

Tg' :: Temperatura de ebullici6n normal corregida para un factor de ca 

racterización UOP de 12 en ' · o R 

T ~ Temperatura del sistema, 0 R 

A 6.769296 

A1 3.567042 X 103 

A2 1 .054060 X 106 

As = 4.538994 X 108 

A4 = 1 .583831 X 10 1 0 
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A5 :; 3.861961 x 10 13 

A 6 5.487237 x 10 15 

El término entre corchetes fue desarrollado por Maxwell y eonnell 30 

a partir de la construcción de unas cartas basadas en datos no public~ 

dos -~de la Esso Res, & Eng. Co. ( 1943 ) datos privados de elodgett 

y Langmuir del Research Laboratory de Gen. Electric ( 1943 ) y del 

API RP 42 y Myers y Fenske. La naturaleza de las fuentes hace que 

la· ónica esperanza de estimar las caracter(sticas de vaporización de 

fracciones de petróleo de puntos de ebullición altos sea la llamada 

Carta Esso 53-12/ condensada en la ecuación desarrollada por Hariu y 

Sage, de una estructura muy sencilla y perfectamente adaptable a las 

necesidades del simulador de un K ::f (presión variable). 

Se hace necesaria-una cor.>~cción por factor de caracterización,.-UOR. . 

a la presión de vapor, la cual proponen Maxwell y eonnell: 

T'e = Te - 2., 5 ( CFuoP - 12. o ) log10 ( P/760 ) 

La computadora itera encontrando una Te a partir de la ec. princi

pal, ajustando Ts con la 2a. ecuación y repitiendo el cálculo hasta 

que el cambio fraccional en Te es igual a un valor especificado. En 

tonces el cálculo de K se lleva a cabo dividiendo P por la presión total. 

Una recomendación más para la utilización de la ec. de Maxwell y eo

nnell es su uso en el API Technical Data eook ( 1966 ), sin embargo, 

los coeficientes de la ec. son distintos, el criterio para escogerlos es 

que el API propone unos coeficientes provenientes de una comunicación 

priva da con O • H. Hariu ( Arthur G. McKee & Co. ) en 1963 y el ar-
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28 
t(culo de Hariu es de 1969, lo cual los actualiza y renueva, por -

lo que se escogen los de 1969. 

Como .comentario, hay que aclarar que en Dic. de 1976 apareció un -

artrculo e 48 ) que, segdn el autor, mejoraba la ecuación de Hariu-Sage 

ya que le permitra extrapolar hasta vacros de 
-27 

x 10 mm Hg, cosa -

que no se pod(a lograr con la de Hariu, además, presenta una gráfica 

en la que se observa que las 2 ecuaciones predicen resultados simila-

res hasta una temperatura de 440 °F e 0.00001 mm Hg) para una 

fracción muestra. Obviamente, es exagerado pensar que se necesita 

poder predecir presiones de vapor hasta 1 o-27 mm Hg ó -1 O °F de · 

temperatura del sister.na, además, el m~todo presentado no es muy el"!_ 

ro en su exposición requiriendo una Tr 6 temperatura de la parafina de 

referencia a condición de presiones de vapor iguales para evaluar 2 co~ 

tantes de la ec. propuesta, estando limitada Tr ~ 93° F máximo. En 

conclusión el rango de trabajo confiable de la ec, de Hariu-Sage e 440 

a 1342°F) es suficiente para nuestros propósitos, ya que las temps. -

de equilibrio de residuos se encuentran entre 600 y 800 ° F. 

d, 2) Entalpía e H ) 

Para proponer uri m~todo de cálculo de entalpía se realizó un estudio lo 

más extenso posible buscando un método confiable y sin complejidad de 

cálculo ya que el tiempo disponible para incuirlo en el programa era re 

ducido. 

El estudio base fue el realizado por Lee y Kesler 34 ya que implicaba 
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una revisión total de todos los métodos de predicción de entalpia de fras 

ciones realizados hasta entonces. La idea original de una carta de ental 

pias fue de Bauer y Middleton 35, después Johnson y Grayson 36 pre

sentaron otra carta y un nuevo método de cot'rección de entalpia por pr~ 

sión, en esta carta se basaron Lee y Kesler, presentando 4 cartas, e~ 

da una a un K (Factor de caracterización ) diferente y utilizando para 

corrección por presión un método propuesto por ellos 37 en 1975. El 

problema de estas. cartas es su adaptación a un programa por medio de 

correlaciones analrticas. Después de analizar las diferentes correlacio

nes propuestas por los autores ( 34 y 351 se concluyó que : 

i ) Para obtener la entalpi_a de lfquido se usará la ecuación de Watson 

y Nelson 38 (recomendada y utilizada por 34 y 35 que representa la 

ecuación de Cp del lfquido, debiendo, por tanto, ser integrada entre -

O °F y t para representar a ( 35 ) y entre -200°F y Tr = O, 8 pa

ra representar a ( 36 ) Y. ( 34 ) • 

ii) El obtener la entalpia de vapor representa un problema debido a 

las diferentes bases que toman los autores para obtener valores de H. 

Las ecuaciones de Cp de vapor que propone ( 34 ) . no pudieron ser int~ 

gradas al programa ya que no es muy claro el intervalo de integración 

que se requiere. La ec. de Cp de vapor que muestra ( 35 ) solo es 

confiable para K: 11 .8. En vista de estas limitaciones se buscó una 

ecuación de entalpia de vapor que representara lo mejor posible la car

ta de 35 encontrándose la ec. dé Weir y Eaton 39 (que es una de las 

-246-



fuentes de e 35) que tiene una desviación máxima de 9 % respecto de la 

carta. 

iii) Una razón más para usar como base la carta de (35) es su uso -

por Edmister y Taylor 13 en su estudio acerca de destilación de fracci~ 

nes. 

iv) También se analizó la correlación propuesta por Cavett 31
, pero no 

se obtuvo la exactitud mfnima requerida. 

El programa no incluye corrección por presión ya que ésta. no es necesaria 

36 
mientras P no sea mayor de 50 psia y en nuestro caso siempre trabe_ 

jaremos al vacfo por 19 que no hace falta corregir, sin embargo, se reco-

mienda la correlación de Lee-Kesler para corrección en base a lo siguie!:!, 

te: 

i) Ero un estudio comparativo de méto.dos de predicción de entalpia 
40 

en los cuales se evaluaron las correlaciones de Curl-Pitzer, Lee-Erbar-

E;;dmister, Soave, Starling y la de Lee-Kesler, se encontró que el mé-

todo de Lee-Kesler es el más confiable para la predicción de entalpia de 

hidrocarburos • 

ii) En ( 34) se obtiene una desviación promedio de 1 • 91 BTU/lb de las 

41, 42 
entalpias evaluadas _ experimentalmente de 1 O fracciones de pe-

tróleo. Finalmente, las ecuaciones propuestas son: 

H Lfquido: 
j 

HL:: (0.6811 - 0.3oaSGo ) t + tp.o55 K+ 0.35) (0.000815- o.oo0300SG) 

2 
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y exactitud, ya que se obtuvo por medio de un análisis de regresión usan-

do los datos disponibles en pesos moleculares en un rango de 60 a 650, 

28 
También se analizaron las correlaciones presentadas por Hariu y Sage 

43 e se desechó por su mayor tiempo de cálculo y complejidad ), API e se 

desechó por encontrarse en forma gráfica ) • La ecuación presentada es: 

PM .::: -12272.6 + 94S6. 4 SG + e 4. 6523 -3 , 3287 SG ) T B 

2 7 
i' (1 -O. 77084 SG - O. 02058 SG ) x ( 1 ,3437 - 720. 79/Ts ) 1 O /Ts 

4 ( 1 -0.80882 SG- 0.02226 SG
2

) x (1.8828- 181.98/Ts) 1o
12

/Ts 

d.4) Temperatura cr(tica y presión crrtica 

Las ecuaciones selcciooadas fueron las presentadas por Lee y Kesler 34 

ya que dan resultados casi idénticos con los de el API 43 hasta una tempe-

ratura de 1200°F. Además, les introdujeron modificaciones para exten-

der la correlación arriba de 1200°F. · Estas extrapolaciones no están ba-

sadas en evidencia experimental, Sin embargo, se hizo un intento por ma!:!_ 

tener la consistencia interna entre las extrapolaciones de Te y Pe; es de 

cir, la Pe se hizo igual a 1 atrn donde la temperatura de ebullición nor-

• mal coincidió con su Te. 

Las ecuaciones son: 

TcZ:341. 7 + 811 SG-+ (0.4244+ 0.1174SG) Ts-+ (0.4669 -3,2623 SG) x 1 o5 /Te3 

In Pe: 8.3634- 0.0566/SG- (0.24244 

2.~898/SG+ 0.11857/SG2 ) 10-3 • T8 

""" (1.4685-t 3.648/SG + 0.47227/SG 2 ) 1o-
10 

Ts 

(0.42019+ 1.6977/SG 2 ) 1o-10 • T8 3 
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H Vapor 

Hv:::: (215 -87Sv-) + co.415- o.1o4St.' )t + co.ooos1 - o.oooo78SC,-) t2 

Las entalpias obtenidas a partir de estas ecuaciones están referidas a una 

base de 0°F como temperatura de l(quido saturado, por lo que necesitan 

ser corregidas a -200°F como base ya que éste es el nivel acostumbrado. 

El procedimiento que recomienda el API 43 no será utilizado debido a que 

se encontró una manera simplificada de obtener la corrección necesaria. 

El procedimiento se basa en la integración de la ecuación de Cp de Watson 

38 
-Nelson para l(quidos usando como l(mite inferior la temperatura de -

-200 °F y como l(mite superior la temperatura base anterior, ·en este caso 

As( se evita el cálculo de la entalpia de gas ideal a -2000F, le --

cual requiere de extrapolación y además el cálculo de el calor de vaporiza-

ción en el punto normal de ebullición, as( como la temperatura crrtica. El 

procedimiento se checó con las correcciones obtenidas por Lenoir y Hipkin 41 

obteniendo una diferen'?ia muy pequeña. 

La razón de utilizar la ecuación de Watson-Nelson se debe a que se obser-

vó que en realidad es la base para los cálculos de entalpias de l(quido en to-

dos los métodos propuestos hasta ahora (35), (36) y (34) siendo la base 

para cálculo de la entalpia del vapor, por medio de la entalpia de vaporiza-

ci6n, por lo que sólo era necesario adaptar el concepto de entalpia como la 

diferencia entre 2 niveles de referencia a la situación de bases de cálculo -

distintas. 

·d.3) Peso molecular 

Se seleccionó la ecuación propuesta por Lee-Kesler 34, por su sencillez 
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d. 5) Factor acentrico 

Se seleccionó la ecuación de Lee-Kesler 34 , creada para fracciones de 

petróleo pesadas que tengan un punto de ebullición normal reducido mayor 

de 0.8: 

tu::: -7.904-+ o.1352K - 0.007465~+ 8.359Tbr 

-+ (1.408- o.01063K)/Tbr donde K::factor de caracterización 

Para fracciones de petróleo con Tbr ( O .8 se utilizó la definición original 

de Pitzer 44 recomendada por Passut y Danner45 

W -::. -log (P¡-! )Tr,. 0 •7 .. -1 . oo 

donde P ~ es la presión de vapor reducida ( P' /Pe). La presión de vapor 

usada es el valor a la temperatura reducida de O. 7. 

Esta ecuación es recomendada por Lion y Edmister 27 para calcular W de 

pseudocomponentes . 

d .6) Calor de vaporización 

Se utilizó el método que propone el API: 

ec. de Watson-Nelson combinada con-la ecuación de Kistiakowsky apare-

cida en Bauer y Middleton 35 • 

e) Preparación de datos 

En este inciso se explica el método para transformar una curva ASTM (o 

Hempel ) a la curva TBP molar requerida por el programa. 

Si se tiene una curva Hempel como dato, se convierte primero a curva 

46 
ASTM por medio de los métodos recomendados por Nelson 

Cuando se tiene las curva ASTM ya sea a partir de Hempel ó se dispone 

47 
de ella directamente, se procede a convertirla en una curva TBP por 

49 
medio del método de Gandbhir y Virk que consiste en graficar la cur-
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va ASTM en papel probabilidad y obtener las temperaturas a los 16%, -

50% y 84%. El TBP 50%:::: ASTM 50% y se obtiene la desviación sta!J_ 

dard de la curva por: 

luego 

de aqu( 

T16l TBP.:: TBP5 o% -V t 

y graficando las tres TBPs obtenidas en papel probabilidad se obtienen -

los demás puntos, con un porcentaje de error muy bajo., 

Una vez que se tiene la curva TBP de la muestra se procede a obtener la 

curva TBP molar por medio del método propuesto por Edmister 6 en su 

cap. 14. 

Fig. 5.4 
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i) Se obtiene la pendiente de la curva TBP: 

i.i) Se localiza el punto pivote en la l(nea de KF que le corresponda a 

la fracción. 

iii) A partir de ese punto se traza una l(nea vertical hasta la lrnea de 90% 

y se leen los valores de !J. en las intersecciones de la lrnea con los 1 O, 

30, 50, 70 y -90%. 

iv) Se construye la siguiente tabla: 

Ejemplo. 

% vol,evaporado %obtenido 

o 200 o 
10 247 2,2 
30 291 4.8 
50 334 5.5 
70 387 4.4 
90 490 1.8 

100 600 o 

m o les· evaporadas 
mf::::%vol.'TA% 

100 

o 
0.122 
0.348 
0.555 
0.744 
0.918 
1.0 

v) Se traza la curva de TBP molar con los 7 puntos obtenidos y luego 

se obtienen las temperaturas a interval~s de 0.1 moles evaporadas obteni

endo los 11 puntos que constiturán la alimentación al programa. 
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TBPM 11 

TBPMIO 

TBPM 9 

TBPM 8 

TBPM 7 

TBPM 6 

TBPM S 

TBPM 4 
TBPM 3 
TBPM 2 
TBPM 1 
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/ 

1 
1 

/· 
/ 

/ 
/ 

./ 

~r--

o 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 .1.0 

Fig. 5.5 

Todo el proceso de conversión desde Hempel ó ASTM hasta TBP molar, 

es muy rápido y no lleva más de 20 minutvs, teniendo casi la misma exa~ 

titud 27 que la conversión por medio de un programa. Hay que aclarar que 

la TBP molar nos da el reflejo más exacto 50 de la naturaleza del produc-

to, observándose ésto en la temperatura de ebullición molar promedio 

( MABP ). 

Por otro ladÓ, serra de desearse que se mepezara a pe.nsar en la forma de 

integrar el método de obtenc.ión de la curva ASTM por cromatografra 65 

al análisis de rutina de los crudos y productos de refinación, aunque ya se 

c.orriénzar\ a dar los primeros pasos 66, 67 

e, 1) Datos para la subrutina de viscosidad 

Normalmente se incluye en los datos de un crudo o residuo su viscosidad a 

dos t~mperaturas diferentes que generalmente son 100 y 200 °F. 

Se si tClan los 2 puntos<)! en centistpkes ) en la gráfica de r -tde la -
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ASTM ) y se traza una recta a través de ellos, prolongando esa res:_ 

ta después con la misma pendiente a la gráfica ASTM de rango bajo y -

obteniendo la pendiente y ordenada de la recta trazada entre los 2 valores 

l(mite de temperatura seleccionados, recordando que dicha pendiente no 

será válida fuera de esos l!mites, por lo que se recomienda usar las terr.!_ 

peraturas l!mite que se suponga se van a encontrar en el proceso, Los -

valores de PENO y ORO se obtienen as!: 

log pfTbaja - log }lfT alta 
-m_v•sc.·=·. --..;_---=------=-------

lag T baja (OR) - log T alta (OR) 

log y:.(.log rtT alta) = mvisc ( x-log T álta) 

log y:: PENO X + ORO 

Estos valores de PENO y ORD se deben incluir como DATA en el 

programa. 

f') Opciones del simulador 

·El programa general utilizó la misma ide.a qlle presenta el programa de 

C.E. 
51 

Kalb y J.O. Seader , sin embargo, éste fue ultra-modificado 

en casi todos sus aspectos y sólo conserva la estructura de lectura y escr.!_ 

tura. 

f. 1) Lectura de datos 

El programa lee por orden: 

i) Nombre del trabajo 
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ii) No. de comps. ( 20 ), l(mite inferior y l(mite superior en °R de 

temperatura de las ecuaciones de PVAP y consecuentemente de K, P~ 

si6n del sistema y C6digo de opción. 

El c6digo de opci6n var(a entre y 6 

cálculo de punto de burbuja 

2 cálculo de punto de rocro 

3 cálculo de punto de burbuja y punto de rocro 

4 : cálculo de flash isotérmico 

5 cálculo de curva de EFV 

6 cálculo de flash adiabático 

iii) lndice de lectura de matriz de coeficientes de ecuaciones ajustadas 

a la correcciones de entalpía por factor de caracterizaci6n, lndice de igu~ 

laci6n de rengl6n de matriz a vector, lndice de rengl6n de matriz selec

cionado en funci6n de la KF de la alimentaci6n a manejar. 

iv) No. del caso a calcular y temperatura de alimentaci6n. 

v) Las lecturas realizadas directamente de disco son 

v.1) MATRIK 

Esta es la matriz de coeficiente de las ecuaciones ajustadas a la presi6n 

de vapor contra temperatura del sistema, una para cada pseudocomponeQ_ 

te. Los datos de presi6n de vapor se obtienen por medio del programa 

PVAP y se graban en disco, de donde son leídos por el programa 

COEFICS, el cual les ajusta curvas de 3er. grado cuyos coeficientes 

graba en disco, creando asr MATRIK. 
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v.2) MATRIX 

Esta es la matriz de coeficientes de ecuaciones ajustadas a las correccio-

nes por KF en función de la temperatura con KF variando de 1 O. O 

hasta 11.7 en incrementos de 0.1 debiendo redondear el KF de la 

alimentación. 

v. 3) MA TRIXB 

Misma estructura de MA TRIX, la dnica diferencia estriba en que esta 

matriz var(a en 

f .2) CODIGO 1: 

Se utiliza la función 

KF de .11.9 a 13.0. 

Punto de burbuja 

e 
f(TF )S ~~iZi- 1 

c.=i 
iterando por m~. 

dio de la subrutina CONV que utiliza el método de Wegstein hasta una 

tolerancia de la sumatoria de o. 99999, Se cambió el método de Newton -

original ya que para este tipo de función de K oscila. 

El procedimiento .utilizado es fnfalible aunque se lleva varias iteraciones, 

por lo cual para perfeccionarlo se recomienda .utilizar algunos de los s.!_ 

guientes métodos: 

1) Implementación del métod~ de Richmond
52 

·modificado para el tipo 

de ecuación de K que aqu( se usa ya que Jel(nek utiliza un tipo diferente: 

lnki =: _ __:...A,.::i:__ + Bi 
T+Ci 

Con el mátodo de Richmond se obtiene convergencia en máximo 4 iter~ 

dones, el dnico problema podr(a ser el tiempo gastado en evaluar las der.!_ 

vadas, que sin embargo, se compensa por la rapidez del método, 

-256-



ii) La función f( TF ) tiene cierta curvatura debido a la función logar[!: 

mica de Kj en T, por lo cual, podemos anticipar 53 que una función 

más lineal podr(a ser 

lf-1 ( T ) = In :!: Xj Kj ( T ) 

Entonces se reducir( a: \f ( T) a cero durante la convergencia. Notar -

que "'J (T) será lineal en T si la volatilidad relativa de los compo--

nenetes con respecto a cada uno es independiente de T y si fnK para 

cualquier componente es lineal en T. 

Se puede alcanzar una convergencia más rápida si 

se reduce a cero, ya que el fnKj generalmente será aCm más lineal en-

1/T. En un estudio realizado 57, para un '!. 1 O% de cambio en el valor 

de K el cambio en la T B fue de aprox • :!:. 1 O a 20°F en 5 sistemas di 

ferentes. 

f.3) CODIGO 2: Punto de rodo. 

2_ Zi 
Se utiliza la función F (TF )= ~ --¡:z-- - 1 iterando TF hasta que las~ 

i=1 Fi 

matoria es O. 99999 por medio de la subrutina CONV. También en esta 

opción oscilaba el método de Newton por lo que se desechó. 

De nuevo, se puede tratar de disminuir el nómero de iteraciones lineart--

zando las funciones de punto de rocro que en este caso ser(an: 

¿ YJ. 
"i.IJ( T ) ::: In ( z Xj) = In L --..:..1.--

T Kj (T) 

·'\11( 1 \ f i Yj 
T "TJ = 1'\ Kj (1/T) 
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Frecuentemente se puede obtener una temperatura de rocío lo suficinte

mente exacta calculando"/'( ~i a ·valores de temperatura T0 y T 1 y 

calculando entonces el punto de rocío por interpolación o extrapolación 

lineal: 

Este procedimiento también es aplicable para obtener la temperatura de 

burbuja. En '(57) el efecto de un cambio en las K s en la T 0 es 

menor que para T 8 • Para un cambio de ± 1 O% en las Ks, la T 0 -

cambia en aproximadamente :!,: 5 a 12 °F y para un cambio de :!:. 20% 

'! 7 a 20 °F. 

f .4) CODIGO 3: Punto de burbuja y Punto de rocío 

efecto de los cambios en el valor de K en la presión del punto de burbu 

ja o del- punto de rocío a temperatura constante a partir de la ley de -

Raoult. Esto es válido solamente a presión baja y moderada, digamos 

hasta el rango de 1 00 a 150 ' psi a. En esta área la presión del pun-

to de burbuja o de rocío es inversamente proporcional al valor de K a 

temperatura constante, o: P o< ( ~ )T 
Por lo tanto, para un cambio de un :!:. 1 O% en el valor de K para todos 

los componentes en una mezcla, la presión de punto de burbuja o · de 

rocío variará un :!: 1 O% de la presión base 57 • Estos análisis se rea-

lizan para saber la sensibilidad del sistema a los errores en la evalua-
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ción de K. 

f. 5) CODIGO 4: Flash isotérmico 

Como se mencionó anteriormente se utilizarra.la ecuación de Rachford-

Rice debido a que no presenta rarees espurias en el intervalo de 

V 
F [o, 1 J 

( 
V \ ~ Zj ( Kj - 1 ) 

F . F J ::: L.- ( Kj -1 ) (V /F ) .¡.1 
;; 

Al aplicar el método de aceleración de convergencia a la ecuación ant~ 

rior se encontró que era necesario restringir el movimiento de V/F 

entre interaciones durante las primeras iteraciones para impedir. la g!::. 

neración de .un valor de V/F fuera del rango O a 1 durante el curso de 

la convergencia, hecho que por falta de tiempo no se logró, sin emba~ 

go, se recomienda utilizar el método de Wegstein-Jeeves 
54 

Final-

mente se implementó el método de convergencia propuesto por los mis-

mos Rachford-Rice 3 consistente en un acortamiento progresivo del 

intervalo entre O y 1 que se considera dividido en 2n segmentos igua-

les y la rarz ( una sola ) debe de caer en alguno de estos segmentos. 

El signo de la función f'( 0.5, Ki', Zi ) es negativo si la rarz es menor 

a 0.5 y positivo si la rarz es mayor a 0.5. Por lo tanto, hay sólo 

2 n-1 segmentos en cualquier lado de 0.5 en los cuales puede caer la 

rarz. Se itera hasta que la sumatoria es menor de 0.00001. 

Para disminuir las iteraciones se recomienda utilizar el método de Rich 

55 mond, el cuál fue comparado por Rohl y Sudall con otros 8 méto 

dos, a saber: Iteración simple, Iteración acelerada con condición, 

acortamiento de intervalo binario simple, acortamiento seguido de inte~ 

-259-



polaeión, regula falsi simple, regula falsi modificado con condición, 

Newton-Raphson con condición y Laguerre e es muy elegante, pero 

más complicado ) 
69 

como lo discute Bodewig ; encontrándose que -

"es la mejor técnica iterativa para este problema". 

El análisis de sensibilidad para este tipo de sistema e 57 ) obtuvo que 

para un + 20% de cambio en los valores de K el cambio en el lrquido 

producido e relación de flüjo molar: ) es de + 15% y 
n L Base 

para -20% es de -22%, por supuesto, todos los valores menciona 

dos son para tener una idea y no tomarse como exactos para este pro-

blema. 

f .6) Flash de equilibrio adiabático 

Se tiene el residuo a una presión inicial X-1 , a una cierta tempera-

tura e T de alimentación ) y con las composiciones de pseudocompone!:! 

tes. La mezcla se expandE\ adibáticamente para .obtener productos -

en equilibrio (vapor y lrquido ) a una presión X1, especificada -

menor a X. Se tienen que encontrar la temperatura de equilibrio, 

el 'Yo de vaporización y las composiciones de todos los componen-

tes en las dos fases. 

Una aproximación de resolución por computadora se presenta en 

la figura: 53 
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Fin 

Ciclo· v 
f 

Ciclo T 

<1-z...____ Método secuencial 

Método de convergencia 
cálculo de ( v)· 

T .i+ 1 

1 

~- --- _l ~Método de aparea
miento simultáneo 

Convergencia Reguli-fals_\1--------J 

Fig. 5.6 

En este diagrama de flujo se presentan 2 opciones, el método secuencial, 

con sistemas de iteración independiente y el método de apareamiento sim~ 

táneo con un sólo sistema de iteración. La sincronización de ecuaciones -

con variables serra la misma que para el método secuencial, pero el algori.!_ 

mo seguirra la lrnea punteada mostrada en la fig. 5.6. 

El ciclo (loop) interno empleará el método de convergencia de acor-tamien-

to de segmento. Para el ciclo exterior la ·derivada por un método tipo 

Newton tendrra que calcularse por diferencia finita (inc,..ementos ), o sea, 
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calculando f ( t) para un valor de T ligeramente diferente. Como este Pr'2_ 

cedimiento de diferencia finita implica otra convergencia de el ciclo interno. 

es preferible utilizar un método reguli-falsi en el ciclo externo y aceptar 

un nCimero de iteraciones algo mayor en ese ciclo. Este factor no sér(a una 

restricción importante en el método de sincronización simultánea. 

El valor de convergencia de la variable de iteración de el ciclo interno se -

usará corno el estimado inicial fijo para el "ciclo interno cada vez que se le 

utilice. De aqu( que sea deseable escoger una variable de iteración de ciclo 

interno cuyo va_lor de convergencia no sea fuertemente afectado por el valor 

producido por la variable de iteración de el ciclo externo. Esto- es equiva

lente a sincronizar la ~cuaci6n interna con su variable dominante. Se debe 

hacer notar que los ciclos en la fig. podr(an ser intercambiados o sea, el 

ciclo V/F podr(a estar fuera de el ciclo de T-H. Para un flash de una -

mezcla de un rango de ebullición relativamente amplio el valor de conver 

gencia de V/F es relativamente insensitivo al valor de T ya que los col"!!. 

ponentes ligeros se concentrarán necesariamente en el vapor y los compone~ 

tes pesados se concentrarán en el l(quido. De aqu( que sea apropiado man-

tener los ciclos como se muestran en la fig. No. 5.6. Para una mezcla 

de un rango de ebullición relativamente cercano el valor de la convergen

cia de T es relativamente insensible al valor de V/F ya que T debe caer¡ 

entre el punto de burbuja de rocro, que en este caso se encuentran muy cer 

ca uno de otro. Por lo tanto T debe ser una variable de iteración en ~l 

ciclo interno. 

También es importante buscar ciclos de convergencia que converj!J-n rápida-
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mente. Por esta razón y para promover la estabilidad un ciclo debe con~ 

ner una ecuación de "comprobación" que sea más sensitiva a la variable -

de iteración de ese ciclo que a la variable de iteración de ·el otro ciclo, 

De nuevo, ésto significa la sincronización de ecuaciones con sus variables 

dominantes. Para un flash de una mezcla de rango de ebullición amplio el 

ciclo interno de V/F de la fig. 5.6 convergerá más rápidamente que 

para una mezcla de rango de ebullición cercano. También el balance de e!:! 

talpia es relativamente más dependiente de T comparado con V/F para un 

flash de ebullición amplia que para un flash de ebullición cercana. Esto se 

debe a que el balance de entalpía está influenciado primariamente por los -

calores latentes de vaporización (Y de aqur V/F, el grado de vaporización) 

para un flash de ebullición cercana, donde la temperatura no puede variar 

grandemente. En un flash de ebullición amplia la V/F no puede variar gr..a!:!_ 

demente y debido a ésto el efecto de calor latente no puede variar mucho, 

pero el amplio rango de temperaturas posibles produce un efecto substancial 

de calor sensible variable. Todos estos factores apuntan al uso de el mét~ 

do de convergencia mostrado en la fig. 5. 6 para un flash de rango de ebu

llición relativamente amplio. 

Para un flash de ebullición cercana el balance de entalpia debe ser la ecuación 

de "comprobación" de el grado de vaporización V/F ya que los efectos de 

calor latente variable son dominantes. Asr, deben irlVertirse las relaciones 

entre las 2 variables de iteración y las 2 ecuaciones de comprobación a como 

11aparecen en la fig. 5. 7. El balance de entalpia debe gobernar V /F y la 

suma de fracci::mes mol igual a uno (balance de materia) debe gobernar T. 
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Como se señaló anteriormente, el ciclo de T debe ser el interno y el ciclo 

de V/F el externo en un flash de ebullición cercana. Esta lógica lleva al 

algor(tmo mostrando en la figura para flashes de ebullición cercana: 

se escoge una 

( -i0 o inicial 

se escoge 
To 

cálculo de f(t) 
por la ec. de 
bal. de mate
ria 

Ciclo T 

No _Método de con 
>-....:~-"'""" vergencia cá.!. 

cálculo de 

: Hprod- Hali.m. 

No 

Fin 

culo de Ti+1 

Convergencia 
Reguli. -fa lsi 

Fig. 5. 7 
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El método de sincronización simultánea seguirfa la lfnea punteada mostra

da en la fig • 5. 7 • 

Note que en el método de sincronización simultánea las sincronizaciones 

de ecuaciones y variables también se invertirfan para una mezcla de rango 

de ebullición cercano respecto a una mezcla de rango de ebullición amplio. 

En forma equivalente, el problema de que variable sincronizar con cual -

ecuaci:Sn se puede tratar en el sentido de sincronizar cada variable con la 

ecuación que ffsicamente tiene el mayor efecto en determinar el valor de -

esa variable einviertiéndo la relación causa-efecto). Friday y Smith 

dan una descripción muy lócida de este punto de vista: 

"Considere 2 tipos extremos de mezclas para alimentación, ebullición 

cercana y ebullición amplia, cada una de las cuales se alimenta a una eta 

pa de flash adiabático que produce corrientes vapor y lfquido a partir de 

una alimentación completamente especificada. Por simplicidad sea un -

componente puro el caso lfmite de la alimentación de ebullición cercana. 

Para tal alimentación la temperatura de la etapa es el punto de ebullición 

de el componente en particular a la presión especificada. Un cambio en 

la entalpia de la alimentación cambiará los flujos de las fases pero no la 

temperatura de la etapa. Obviamente se debe usar el balance de energfa 

para calcular V y L mientras que la ecuación de balance de materia 

e sumatoria de fracción mol ) es satisfecha por un cálculo de punto de 

burbuja o de rocfo e trivial en este caso extremo ) • Ahora, sea el ma

terial de ebullición amplia una mezcla de 2 componentes, uno muy volátil 

y el otro no volátil. Para tal alimentación las cantidades de cada fase -
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que salen de la etapa están determinadas casi completamente por los ca~ 

ficientes de distribución (es decir, las Kj ) . Sobre un rango de tem-

peratura amplio el componente volátil se encontrará predominante en el 

vapor, mientras que el componente pesado se encuentra predominanteme!:!_ 

te en la fase Hqui.da. Una entalpia adicional en la alimentación ( T de -

ali.m. mayor) aumentará la temperatura de la etapa pero tendrá poco 

efecto en los flujos de V y L. Obviamente en este caso se debe usar 

la ecuación de balance de energía para calcular la temperatura de la 

eté\pa." 

En el programa se encuentran desarrolladas las 2 opciones de rango de 

ebullición, el acceso a las cuales es automático, por medio del (ndice -

KADIAK que se asigna en base al siguiente criterio recomendado par~

Friday 
58 

Una mezcla es de rango de ebullición amplio si. la di.feren-

cia entre el punto de rocío y el punto de burbuja de la alimentación es -

mayor a 100 °F y es de rango de ebullición cercano si. es menor de 1 OOOF. 

Existe potencialmente una región intermedia problemática para A 08 

(diferencia entre burbuja y rocío) donde se re<QI..liéren procedimientos 

para forzar la convergencia y procedimientos de relajamiento, por lo 

cual se recomienda utilizar el método de Newton-Rapshon de aproxim<:_ 

ci.ón simultánea multivariable ya que parece que las restricciones (ba-

lances de materia y energía) están implicadas fuertemente con las 2 V<:_ 

ri.ables ( V/F y T) y tienen efectos no despreciables sobre la tempe:-

ratura de la etapa. o sea. ni.ngón efecto predomina (un a:s'pecto del 

problema que se puede presentar podr(a ser la columna de destilación con 

-266-



una o más alimentaciones de ebull i.ción amplia en la cualr habrá secciones 

de etapas conteniendo material de ebullición cercana (hacia los extremos) 

y secciones con material de ebullición amplia.). Sin embargo, aunque el 

procedimiento de Newton lleva las 2 variables de iteración juntas hacia 

la convergencia, ésto requiere el cálculo o estimación de cuatro derivadas 

parciales por iteración. En la mayor(a de los casos no parece obtenerse 

ninguna ventaja con respecto a tiempo de computación usando la converge!:!_ 

cia simultánea ( Newt::m) ó las secuencial o de sincronización simultá

nea. El valor primario ocurrir(a para flashes implicando componentes 

de un rango de ebullición intermedio, donde las entalpi.as son casi. igual--

mente sensitivas a T y V/F. La aproximación simultánea multiva-

riable de Newton tiene la ventaj3. de permitir la manifestación directa de 

el efecto de cada una de las variables desconocidas en cada una de las fun

ciones de prueba, lo cual no puede hacer la aproximación secuencial. 

También se podr(a anticipar que la aproximación simultánea i.ncurrir(a en 

problemas de estabilidad si. los estimados iniciales están relativamente l~ 

jos de la solución de convergencia. Ser(a interesante que el programa 

totat sólo utilizara el procedimiento de Newton-Haphson para controlar 

de una sola forma todas las posi.b les opciones que se pudi.e ran presentar. 

Como comentario ser(a recomendable estudiar un parámetro de discerni

miento de r.ango de ebullición más completo. que /J. DB• por ejemplo, 

56 
una diferencia de temperaturas normalizadas, posiblemente logar(tmi.ca. 

En los procedimientos presentados para la solución de problemas de sep~ 

ración de una. etapa con una ó dos vari.ab les no conocidas se ha supuesto 

tácitamente que las relaciones .de equi.li.bri.o Kj de los componentes son 
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independientes de las composiciones de las fases. Si las Kj dependen de 

la composición, la situaci:Sn se puede manejar de la misma forma que se 

mencion:S para los cálculos de equilibrio de fases (punto de burbuja y de 

roc(o ). Si las Kj dependen escasamente de las composiciones de las f~ 

ses, uno simplemente puede evaíuar cada Kj usando las composiciones 

de las fases indicadas por la iteració.n previa; si las Kj dependen más -

fuertemente de la composición, puede ser necesario tener un ciclo más 

interno en el cual sean convergidos los valores de Kj. 

El programa desarrollado utiliza el siguiente procedimiento: 

Cuando el código es 6 se debe especificar si se desea el cálculo de per::_, 

fil de presi6n-temper~tura mediante el (ndice KPERFL. 

Si se desea perfil se pide la P máxima a la salida del horno y la P m(nima 

a la entrada de la torre como l(mites de cálculo y calculando normalmente 

la ca ida de presi:Sn a intervalos de 1 O mm Hg, si se desea otro interva-

lo se debe modificar DELTA. 

Inmediatamente es calculado KADIAK y si la mezcla es de ebullición am. 

plia los l (mi tes del balance de entalpía serán T B y To iniciándose 

con ellos la iteración en RACH (bal. de materia) con método de conver-

gencia propuesto por Rachford-Rice y luego en INTER (bal. de entalpía 

normal) llegando con ellos a CAFREK hasta convergencia; si la mezcla 

es de ebullición cercana los l(mites del balance de entalpía serán O y 1 

procediendo luego a RICE ( bal. de materia) con método de yO!:! 

vergencia WEGSTEIN en temperatura y luego a INTER 2 ( bal. de en-

talpia modificado) llegando con ellos a CAFREW has~ convergencia. Las 
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funciones de entalpía son intercambiables de acuerdo con las necesidades 

y mejor tipo de respuesta de la mézcla del usuario, 

Existe otra opción para cuando se determina la temperatura de la alime~ 

taci.ón requerida para que el flash adiabático ocurra a la P y T espec.!_ 

ficad¡;¡.s (22) usando en conjunción las funciones ENTPAR e INTEM. 

Si se calcula el perfil el programa calcula las T8 y T0 nuevas para-

la P nueva cada intervalo. 

· . g. · ) Perfiles de propiedades Frsicas 

El programa tiene un fndice que almacena los valores de, Teq, Ps y % 

de vaporización en cada punto de la lfnea para que, cuando se termine el 

cálculo del perfil se proceda al cálculo de las propiedades de las fases en 

cada put')tO. Con este fin se desarrollaron las subrutinas de propiedades 

DCRUDO, VCRUDO, DGAS, VGAS de acuerdo con los siguientes mé-

todos: 

i) SUBRUTINA DCRUDO 

59 Se utiliza el método propuesto por Povarnin y Kurbandberdyev que 

utiliza el principio llamado de similaridad termodinámica: Los hidrocar:, 

buros con pesos moleculares altos empezando con pentano, comprenden 

un grupo C.nico de materiales termodinámicamente similares, para los 

cuales la naturaleza de los cambios en sus propiedades termoffsicas es 

idéntica bajo condiciones correspondientes. El petróleo y productos -

del petróleo de diversas formaciones geológicas son mezclas complejas 

de munhos hidrocarburos y desde el punto de vista de similaridad term~ 
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dinámica, se les puede incluir en un grupo común de substancias similares. 

La adaptación de este método como subrutina requiere como dato únicamen-

60 
te la densidad API de la mezcla y utiliza una función de interpolación de 

la función presentada en (59), la cual relaciona 2 parámetros: .TAOSAT, 

la temperatura de saturación reducida y la Función universal de densidad 

ROSIM. El error en la determinación de densidad a causa de desviación-

de la curva de ajuste original es de :Í 5%. 

El método presentado por API 61 se desechó debido a que gran parte de 

él utiliza mo111ogramas. 

ii) SUBRUTINA VCRUDO 

Se escogió el método que propone la ASTM por _medio de sus cartas Jl--t 

7 
rango bajo y rango alto, presentadas por Maxwell ya que tienen un gr~ 

do de exactitud excelente. La conversión de centistokes se realiza en con-

junción con DCRUDO y las densidades que obtiene. Los detall~s de entr~ 

da de datos se revisan en el inciso e .1 de este capítulo. 

ii.i) SUBRUTINA DGAS 

En esta subrutina se utiliza una modificación del método propuesto en (62 

cuyos principales pasos son los siguientes: 

Evaluación de la presión promedio del proceso¡para cada punto, evaluación 

de el peso molecular por medio de PMOLCV, que calcula el peso molecu 

lar del vapor evaluando previamente el punto de ebullición promedio (T,BP 

. 43 
RO) de el vapor según el método de API , evaluando antes el punto de 

ebullición promedio cúbico y el punto de ebullición promedio volumétrico, 

para lo cual se utiliza FRACSS, cuya misión es proporcionar las campo-
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siciones de l(quido y vapor en equilibrio para una tripleta de valores de 

V/F, Ps y Teq. 

Una vez calculado el PM del vapor se evalóa la densidad promedio del 

vapor a las condiciones de P y T, luego la densidad del aire a esas 

condiciones y de esos 2 valores se obtiene la densidad relé!-tiva del vapor 

e SG ). 

En este momento se inicia el cálculo de el factor de compresibilidad Z 

de el vapor que es precisamente la modificación introducida, ya que en 

( 62 ) se utiliza una gráfica que aparte de haber sido creada para gas nat~ 

ral es muy dif(cil de correlacionar para incluirla en un programa. Se 

calcula Z por medio de ZETAR, en la cual se utiliza el procedimien-

to de Barnes 29 que propone modificaciones a los parámetros. de la ec. 

generalizada de Redlich- Kwong y además propone por motivos compu-

tacionales transformar la ecuación general. 

Pv V 
R'T = --;-:-¡; a 

v+b 

en una ecuación cóbica ya que es más eficiente: 

z3 - z 2 + SbZ + se = o 

donde 

Sb : A - B e 1 + B) 

Se -: -AB 

B Pbm/RT 

A Pam/RT 

Z Pv/RT 

bm z Xi bi 
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b : 0.08664 RTc/Pc 

am :: <{ Xi ai 0 · 5 )2 

ac 0.42747 RTc/Pc 

a -- acF' = 4.939 bF 

F' ::: 1 T (0.9 + 1.21W) (Tr -1. 5 -1) 

Cuando la ecuación cóbica tiene tres rarees reales, la menor corresponde 

al factor de cÓmpresibilidad del l(qLJido y la mayor al del vapor. La ra(z 

intermedia no tiene ningt:Jn sentido f(sico puesto que se encuentra dentro -

de la región de equilibrio inestable. En caso de existir Úna sola ra(z 

real, no puede existir .más de una fase. Cuando las 3 rarees son reales 

e idénticas, el sistema se encuentra en el punto crrtico. 

La mejor manera de calcular las rarees es empleando un método numérico 

como el. de Richmond, f(Z) : z3 z 2+SbZ - Se 

f' (Z) 3z 2z + Sb 

f" (Z) = 6z - 2 

y la fórmula recursiVa a emplearse es: 

Zi - 2ff' 
2(f':;. - ff' 

Para asegurarse que el algoritmo converja hacia la solución deseada es n~ 

cesarlo iniciar el cálculo con un·valor de Z igual a cero para encontrar 

la ra(z del lrquido, e igual a uno para la ra(z del vapor: El método con~ 

verge usualmente en 2 ó 3 iteraciones. La tolerancia utilizada fue de 

Una vez calculados DENPRO, DENA, SG y ZETA, la 
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Densidad del gas se calcula por medio de la siguiente ecuación 
62 

() _ (28.97)(520) P*SG 
J (,. - ( 379. 9 ) ( 1 4. 7 ) Teq Z 

iv) SUBRUTINA VGAS 

: 2.701 SG " 
p 

Teq Z 

Se elecci.onó el método propuesto en (62 ), después de comprobar que -

no existe una expresión analrtica con la cual pudiéramos obtener la visc~ 

sidad del gas; por lo cual se tuvo que implementar una función interpol~ 

dora 
60 

de las gráficas a continuación descritas. 

De la primera gráfica se obtiene la viscosidad a la temperatura atmosfé

rica 
7 

en función de la temperatura y el peso molecular del vapor; se de 

sechó la gráfica 63 propuesta en (62) ya que el rango de PM sólo 

llega hasta 1 20. 

63 
De la segunda gráfica se obtiene un factor de corrección de la vi.sco 

sidad atmosférica a la viscosidad a las condiciones de P y Teq y está 

en función de la presión pseudoreduci.da y la temperatura pseudoreduci.-

da. Se desechó la gráfica de Bircher y Katz 
64 debido a que fue di-

señada a partir de datos de hidrocat~buros ligeros y el r~ngo de tempera-

tura pseudoreduci.da no es suficiente para nuestras necesidades. 

La viscosidad del vapor se calcula por la fórmula siguiente: 

Se dispone de una opción extra en el programa, en la que solamente se 

realiza el cálculo de las propiedades para un conjunto de datos de P, T 

y % VAP que nosotros alimentemos, sin necesidad de calcular el per-
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fi l previamente. Esto se logra mediante el (ndice IKAL ( 1 NO, 2 SI ), 

si es 2 el programa requerirá la lectura de el número de datos que 

se desee en formato libre en este orden: PPER, TPER, RVFPER. 

Las propiedades se van almacenando en un archivo llamado GALOCK 

como parejas de datos junto con la P a la que fue calculada cada 

una para que inmediatamente que termine el programa se copra el 

programa PERFILES, que les ajusta curvas de diferentes grados 

a las propiedades almacenando los coeficientes de las ·curvas ajus~ 

das en un archivo llamado TLDATA. 
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h) COMPARACION DE RESULTADOS DE CAMRO CON RESULTADOS 
DEL SIMULADOR Y PREDICCION DE PRESIONES EXPERIMENTA 
LES POR MEDIOS TERMODINAMICOS • 

Cuando ya se obtuvieron resultados aceptables y lógicos del simulador de 

equilibrio, se procedió a diseñar un método de pru.eba de los mismos en 

base a datos reales de operación de una l(nea de transferencia pertenecie!:!_ 

te a una planta de destilación de residuo al vac(o. 

El primer pas::J de este método es la obtención de un criterio de temperat!:!. 

ra de alimentaci6n al cálculo del flash adiabático para tratar de predecir 

en la forma más real posible el perfil de temperatura-presión a lo largo 

de la l(nea para lo cual se realizó lá secuencia de actividades siguiente : 

1 o. Se analizaron los diagramas de flujo de proceso de las pla1tas de 

las cuales se ten(an datos de operación. 

2o. Se seleccionó el diagrama de flujo de la Preparadora # 3 ( planta 

de vac(o ) por ser aquel con el que contaba con datos de laboratorio 

de las corrientes de entrada y salida de la planta. 

3o. Se reali_zó un análisis de todos los datos disponibles de laboratorio 

de la Preparadora # 3 de los .meses de Noviembre y Diciembre de 

1977 encontrándose que sólo· hab(a ·datos de todas las corrientes -

comprendidas en el balance de materia y energ(a para el 7 de No-

viembre de 1977. 

Hab(a datos casi completos para otros cuatro d(as, sin embargo, la 

cantidad de cálculos necesaria para procesar y analizar la informa-
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ción de un sólo d(a es tan grande que debido al tiempo disponible sólo 

se analizó un d(a de operación. 

4o. Se diseñó un sistema de cálculo cuyo objeto era obtener un criterio -

para establecer cuál es la temperatura de alimentación adecuada para 

el flash de equilibrio adiabático ya que no se encontró ninguno en la l_i 

teratura y consecuentemente se corrra el riesgo de predecir resulta

dos fuera de la realidad. 

El sistema funciona de la siguiente manera: 

Se van a: comparar los resultados de tres balances de materra y ene!: 

g(a distintas alrededor del mismo sistema de vacro horno-torre-car::: 

biadores de cator, por lo tanto, primero se calculan las curvas TBP 

molares de la carga, gasóleo ligeró, gasóleo pesado y residuo. 

En seguida se calculan las densidades, entalpías molares y pesos m~ 

leculares de todas las corrientes involucradas en dichos balances a 

las temperaturas y flujos reportados en la hoja de operación. Con 

esos datos se calculan las moles/hr y BTU/hr de cada corriente y 

para cada hora de operación reportada, lo cual para un solo d(a re

presenta 144 cálculos totales y 576 auxiliares de entalpía (densida

des, flujos, moles, entalpía unitaria). 

En seguida se obtienen las entalpías de alimentación de cada balance 

restando entradas a salidas, como se puede observar en cada una de 

las figuras de las opciones A, B y C. 

En seguida se compararon las entalpías de alimentación obtenidas por 

los tres caminos encontrándose bastante consistencia entre ellas, re 
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flejada en la cercanra de los valores en consideración, lo cuál confir 

maba la validez de los resultados y por lo tanto la consiguiente confi

anza en los mismos. De las tres opciones de HF consideradas se 

seleccionó la A ya que está basada totalmente en mediciones exper.!_ 

mentales (para las otras dos opciones hubieron de tomarse en cuenta 

estimaciones de diseño de las cargas térmicas de horno y cambiado

res). 

Una vez que se obtuvieron las 12 entalpias de alimentación del d(a s~ 

leccionaélo se procedió a simular por medio de un programa auxiliar 

las entalpias que se obtendr(an ·al barrer las diferentes temperaturas 

probables entr~ la salida del horno y ·la entrada de la torre para ·. una 

serie de presiones probables ( una simulación por cada presión ), ~ 

pi tiendo además este proceso ·para cada una de las tres posibles pre

-dicciones de _la carga molar de la alimentación • 

La simulación dió como resultado una serie de temperaturas, a las 

cuales, para cada presión supuesta, se obten(a una entalpia igual a 

la de alimentación ( una serie para cada carga morar ) . 

En seguida se procedió a probar la cónsistencia de la simulación de 

equilibrio adiabático de la manera siguiente: Se suponfan tempere:_ 

turas de alimentación de la carga y se efectuaba el flash adiabático 

hasta que se encontraba una T A que fuera igual a la temperatura de 

la serie que nos producra la entalpia requerida a la presión deseada. 

Como se esperaba, se comprobó que- con una sola T A se pod(a pre

decir todas las combinaciones posibles P-T eq adiab de la serie 
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simulada para cada carga diferente. 

Por último se tuvo que elegir cuál era la carga molar (de la alime~ 

tación ) más representativa para los cálculos en base a las T A ob

tenidas para cada una y en base a ésto obtener el criterio final de 

TA. 

La base de comparación fue un porcentaje de diferencia entre la T A 

y la temperatura de salida del horno (dato real ), se escogió ésta 

ya que tiene menor porcentaje de error que los medidores de temp~ 

ratura que se encuentran en las zonas de convección o radiación del 

horno. 

El resultado final fue un comportamiento gráfico más aceptable de 

los porcentajes obtenidos en base a las T A provenientes de las m!2_ 

les del balance de la opción B(n8 ) seleccionándose un promedio de 

estos porcentajes como criterio final para decidir la temperatura de 

alimentación al balance adiabático en base a la temperatura de s~ 

lida del horno. 

5o, Una vez que se obtuvo un criterio para T A el paso siguiente fue la 

predicción de 3 perfiles de ( P vs. T) de prueba, uno por planta 

de vacro, para confrontar los resultados predichos con los rangos 

posibles de las mediciones de campo y de esta manera probar la co~ 

sistencia del criterio propuesto. 

Las tablas de los perfiles se presentan aparte enunciando aquf únic~ 

mente los comentarios de los resultados de la comparación. 
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PREPARADORA NO. 1 : 

Como en esta planta no se tienen medidores de presión ni a la salida ni a 

la entrada del horno sólo se pueden hacer ciertas consideraciones acerca 

de las temperaturas, cuyos .rangos detectados por los distintos medidores 

tienen en general, una· distancia aceptable entre s(. La tínica incongruen '1 

cia encontrada se refiere al hecho de que la presión de la zona de flash es 

tá abajo de la presión que corresponde a la temperatura de el fondo de la 

torre debiendo estar arriba de ella, la tínica explicación posible se puede 

atribuir al hecho de que se utilizó como temperatura de salida del horno la 

indicada por medidor:es que están todav(a adentro del horno y por consigu!._ 

ente tienen tendencia a emitir lecturas mayores a las reales. Se podr(a 

haber forzado al simulador a ser congruente con el rango de la presión de 

la zona de flash pero esto implicar(a cambiar arbitrariamente el criterio 

obtenido de T A• impidiéndonos probar su generalidad y exponiéndose a -

tergiversar las interpretaciones inherentes a los resultados, por lo cuál 

para esta planta sólo se probará el criterio de ca(da de presión y no de 

presión en s(. 

PREPARADORA NO. 2: 

En e.sta planta los rangos de temperatura y presión se superpusieron en 

forma aceptable indicando en algunos casos una pérdida casi nula de pr~-

sión e en función de la temperatura) desde la salida del horno hasta los 

medidores, lo cual ser(a confirmado posteriormente en algunos casos m~' 
. . 

diante el simulador. E::$ te hecho podr(a deberse también a fallas en algu.:.. 
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PERFIL DE PRUEBA P/T PREPARADOR 
SERPENTIN SUR 

5 DIC. 77 

mmHg OR 
p T 

;¡o T 1703 1231 .8 
1orno¡610 1213.69 

590 1212.63 
570 1211 .67 
550 

--530 
~o 510 
l. 72 490 
~70 

450 
430 
410 

1210.24 
1208.92 
1207.6 
1206.18 
1204.38 
1202.87 
1200.92 
1198.85 

% 
V 

11 .35 
12.108 
12.595 
13.689 
14.514 
15.4 
16.32 
17.146 
18.179 
19.09 
20.038 

% 
w 

8.15 
8.73 
9.43 

10.01 
10.648 
11.38 
12.12 
12.78 
13.62 
14.366 
15.153 

390 1197.13 21.245 16.158 
370 1195.07 22.4 ·17.133 
350 1192.81 23.581 18.122 
330 
310 

JO T 290 

1190.38 24.8 19.153 
1188.03 26.216 20.38 
1185.09 27.486 21.488 

270 1182.56 29 •. 16 22.953. 
250 1179.42 30.722 24.3 
230 1176.24 32.51 
210 1172.37 34.21 

25.867 
27.38 

190 
170 
150 
130 
11 o 
~o 

a flash 70 
50 

1168.84 
1164.5 
1159.58 
1154.06 
1147.98 
1140.74 

-1131 .5 
1120.04 

36.432 29.399 
38.619 31 .375 
40.967 33.53 
43.6 36 
46.727 39.01 
50.287 42.38 
54.27 46.21 
59.486 51 .45 

30 ·1103.37 66.437 58.66 
10 1072.18 78.757 72 

Lecturas de los medidores el 5 Dic. 77 
Hora TI301.72 · No hay T S T S 

datos de N S 

8 
10 
12 
14 
16 
18 
20 
22 
24 

2 
4 
6 

1208.4 
1208.4 
1206.6 
1206.6 
1204.8 
1208.4 
1206.6 
1208.4 
1206.6 
1206.6 
1206.6 
1206.6 
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presión 
a la 1 224.6 1239 
salida 1224.6 1230 
ni a 1222.8 1231.8 

la 1224.6 1231.8 
entrada 1221 1231.8 

de 1 · 1222.8 1233.6 
horno 1222.8 1230 

1224.6 1231.8 
1226.4 1233.6 
1226.4 1235.4 
1226.4 1231.8 
1224.6 1230 

Tfondo 
torre 

1183.2 
1179.6 
1179/3 
1179/3 
1177.8 
1183.2 
1181.4 
1185 
1183.2 
1179/3 
1181.4 
1181.4 



PERFIL DE PRUEBA P/T PREPARADOR 2 19 DIC. 77 
SERPENTIN 3 

Lecturas de los medidores el 14 [ 
mmHg OR 

p T %V %w Hora TI101.57 p T serp TI 
170 3 te 

610 1205.á7 5.119 3.72 8 1186.8 367,67 1192.2 11 
590 1205.02 5.834 4.26 10 1185 441.2 1194 1' 
570 1203.8 6.49 4.77 12 1185 441.2 1190A- 1' 
550 1202.74 7.257 5.37 14 1185 441.2 1192.2 1' 
530 1201 .47 8.02 5.987 16 1181.4 367.67 .1185 1' 
510 1199.75 8.689 6.507 18 1183.2 367.67 1188.6 1' 
490 1198.58 9.647 7_.269 20 1183.2 367.67 1188.6 1' 
470 1197.17 10.6 8.07 22 1183.2 367.67 1188.6 1' 

Rango --45.Q_ 1195.17 11.398 8.719 24 1185 367.67 1190.4 
l»I 170 430 1193.55 12.459 9.57 2 1186.8 367.67 1194 

Rango ~ 1191 .a 13.582 10.515 4 1183.2 367.67 1194 

T sal horno 39 . 1189,7.7 14.697 11 .463 6 1185 367.67. 1192.2 
370 1187.76 15.962 12.52 

Rango ---s5o . 1185.3 17.139 13.53 
T1 01 .57 __ 330 1182.93 18.539 14.72 

310 1180.41 20.04 . 16,01 
290 1177,27 21 .383 17.19 
270 1174.35 23.105 18.73 
250 1170.86 24.73 20.12 
230 1167,6 26.84 22.02 
210 1163.34 28.648 23.614 
190 1159.18 30 •. 969 25.75 
170 1154.5 33.463 28.04 

__1.50 1148.78 35.86 30.22 
Rango T 130 1142.85 38.939 33.09 
fondo torre -1-10 1135.59 42.100 36.127 

90 1127.52 46,15 40 
70 1117.32 50.72 44.4 
50 1104.07 56.375 50 
30 1085.44 64.377 58.167 
10 1049.87 78.166 72.83 
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PERFIL DE PRUEBA P/T PREPARADOR 3 7 NOV. 77 
SERPENTIN 2 

Lecturas de los medidores el 7 Nov. 77 
mmHg OR 

p T 'Yov 'Yow Hora TRC-3 p po- T serp T fondo 
ni ente 4 torre 

~o T t 700 1207 8 1179.13. 456 1204.8 1154.4 

ilorno. 610 1192.49 23.5 17.14 10 1186.8 456 1212 1158 
590 1191 ,25 24.237 17.72 12 456 1206.6 1156.2 
570 1190.49 25.226 18.543 14 500 1208.4 1156.2 
550 1189.19 26.027 19.179 16 1185 448 1208.4 1158 

TRC-~ 1187,18 26.573 19.576 18 1185 448 1208.4 1156.2 
_51 1185.49 27.294 20.164 20 1185 448 1208.4 1158 

~o p 49Q_ 1184.32 28.276 20.92 22 1185 448 1206.6 1156.2 
ilnte _._470 1182,57 29.07 21.59 24 1185 448 1206.6 1154.4 

450 1181,02 30 22.378 2 1183.2 448 1208.4 1154.4 
430 1179.42 30.973 23.17 4 i 183.2 448 1208.4 1154.4 
410 1177.75 31.97 24.03 6 1183.2 448 1206.6 1154.4 
390 1175.73 32.893 24.81 
370 1174 34.015 25.75 
350 1171.96 35.085 26,65 
330 1169.85 36.223 24.642 
310 1167,68 37.434 28.66 
290 1165.05 38.567 29,681 
270 1162.78 39.978 30.871 

lO T -250 1159.96 41 .306 32.06 
b torre __?30 1156.9 42,696 33.33 

210 1153.72 44.23 34.676 
190 1150.79 46.098 36.464 
170 1147.29 47.997. 38.164 
150 1142,98 49.81 39.93 
130 1138.26 52,03 41.97 
11 o 1132.32 54.21 44.06 
90 1126.97 57.32 47.03 
70 1119.15 60,48 50.25 
50 1109.28 64.45 54.30 
30 1096.48 70.2 60.47 
10 1063 77.495 69,1 
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ro de los medidores . 

PREPARADORA NO. 3: 

_En esta planta la secuencia de los rangos- es eceptable y solamente resalta 

el hecho de cierta sobr~posici6n de los rangos del medidor P-144 (medi

dor de presión en l(nea de transfer poniente) con el medidor TRG-3 (m~ 

didor de temperatura de salida del horno cuando fluye la carga total por la 

l(nea), lo cual sugiere interacción entre ellos para la emisión de una le~ 

tura conjunta ponderada aón cuando esto no pudo ser comprobado. _ 

6o. En general se ~onsideraron los perfiles de prueba como una buena 

aproximación a la realidad y se procedió· al siguiente paso que con

sistió en predecir termodinámicamente las presiones en base a las 

temperaturas experimentales. En este punto cabe aclarar que este 

procedimiento recibió cr(ticas de Dukler 
68 

al grado de elÚninar 

este tipo de puntos P-T termodinámicamente predichos de su ba!:!, 

co de datos, con el argumento de que eran dependientes de las ecu~ 

cienes de estado de las que part(an y por lo mismo de los errores -

inherentes a ellas. Este punto es estrictamente válido, sin emba!:, 

go, creo que si se quiere experimentar en la forma más realista 

posible, nunca se podrán obtener datos de tuber(as de 3611 ó 5211 de 

diámetro con gastos de cientos de miles de lb/hr de crudo o residuo 

en un laboratorio camón, por lo que hay que tratar de adaptar la i!:!, 

vestigación a las condiciones existentes en campo, las que al fin y 
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al cabo son las que se trata de simular (ingenua u optim(sticamente) 

con tubos de cristal o plástico, de diámetros no mayores a 6" en el 

mejor de los casos y con flu(dos baratos y de fácil manejo como aire, 

agua, vapor de agua, benceno, etc. 

Por lo anteriormente expuesto y como un prin:Jer paso en una invesl;!_ 

gación que se espera cÓntinuar posteriormente, se utilizará la a

proximación termodinámica basada en datos originales de tempera~ 

ras experimentales-. 

Inicialmente se realizó un examen de los 6000 datos de temperatura -

y presión disponibles de las 4 plantas en cuestión para seleccionar -

los 12 datos más representativos de cada planta en función del pará

metro de mayor variación, que en este caso fue la temperatura re

gistrada por el medidor ( TRG-3) que se en.cuentra en el cabezal -

final del sistema y que representa un promedio ya ponderado y casi 

libre de efectos de la historia del flujo a través de las distintas tra

yectorias hidráulicas de los diversos serpentines y configuraciones 

exteriores al horno. Para las temperaturas de salida del horno se 

seleccionaron los medidores instalados en las salidas de serpent(n 

que representaban la lfnea de diseño por la distancia cr(tica a la t~ 

rre o las que ten(an un comportamiento más lógico o aceptable, ya 

que- hay que tomar en cuenta errores de lectura del operador asr -

como turno en que fueron anotados, tendencias particulares de los 

operadores al anotar, errores en los medidores, etc. 
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Tomando en cuenta lo anterior se seleccionaron datos correspondientes a 

los siguientes d(as de operación : 

PREPARADORA NO. 1 PREPARADORA NO. 2 PREPARADORA NO, 3 

12 DIC: 4 PUNTOS 17 NOV: 2 PUNTOS 9 NOV: 3 PUNTOS 
11 DIC: 2 PUNTOS 21 NOV: 2 PUNTOS 21 NOV: 2 PUNTOS 

11 DIC : 6 PUNTOS 24 NOV: 2 PUNTOS 
17 DIC : 3 PUNTOS 30 NOV: 1 PUNTO 
19 DIGa: 2 PUNTOS 4 DIC 4 PUNTOS 
19 DICb: 3 PUNTOS 5 DIC 1 PUNTO 

7 DIC 1 PUNTO 

?o. A contiñuaci6n se procesaron los datos de laboratorio de la refiner(a 

referentes al análisis de las muestras de las cargas a las preparad::?_ 

ras en esos dias para transformarlos en los datos ·requeridos por el 

simulador de equilibrio y as( predecir los perfiles P-T-%vap de -

cada planta por d(a (en realidad se podr(an producir por hora de 

operaci6n ya que la temperatura de alimentación var(a constanteme!! 

te, sin embargo, esto multiplicar(a el trabajo y el aumento en la 

exactitud no está asegurado, por lo que se tomó un promedio de las 

temperaturas de salida del serpent(n en cuestión para predecir la 

El mayor problema encontrado al transformar los datos fue que el 

análisis ASTM de las cargas a las plantas solamente se efectóa -

hasta un 50% de vaporizaci6n de la mezcla, por lo que hubo que dl. 

señar un método para extrapolar confiablemente y Obtener una curva 

de vaporizaci6n completa, lo cual es un requisito indispensable co-

mo alimentación de datos al simulador. 
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Una vez obtenida la curva ASTM completa se obtuvo la curva TBP 

molar aplicando el método mencionado en este mismo caprtulo, 

Además se requer(an 2 viscosidades experimentales para poder u1:!. 

lizar la carta de la ASTM y el laboratorio sólo proporciona una -

por lo que se requirió emplaar la gráfica 282,2 del API Techni

cal Data Book con la que se obtiene el PM de fracciones pesadas 

del crudo usando 2¡ viscosidades a temperaturas comCtnmente fija

das, para este problema se calculó el PM a través de TBP mo 

lar y con la viscosidad experimental se obtuvo la faltante. 

So. Con los datos listos para el simulador se procedió a calcular para 

cada punto de temperatura el punto de presión correspondiente por 

medio de iteración simulando flashes adiabáticos a diferentes pre

siones hasta obtener una temperatura de equilibrio igual a la expe

rimental (cambiando para cada d(a diferente los grupos de datos de 

las propiedades correspondientes ). 

9o. Una vez que se obtuvieron todos los puntos experimentales simula

dos de presión se procedió a caracterizar el recorrido seleccionado 

para cada planta de horno a la torre respectiva checando distancias 

en los isométricos correspondientes y situando los medidores ( Cl:!._ 

ya situación en campo fue comprobada personalmente as( como sus 

condiciones e historia de respuesta) para as( crear el archivo TRA 

YECT de lectura del simulador de dos fases, en el que se encuen

tran .todas las caracter(sticas del tramo en cuestión como diámetro, 

longitud, gasto, ángulo de inclinación, etc. Asimismo se calcula-
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ron los gastos por tramo tomando en cuenta los aumentos de los -

mismos en los cabezales a partir de las hojas de operaci6n con los 

flujos indicados y a las densidades determinadas por las tempera~ 

ras de salida correspondientes. 

Una vez terminadas estas actividades se procedió a la predicción 

df> cardas de presión por medio del programa creado para este efe~ 

to. 
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CAPITULO VI. BARRERAS FISICAS EN EL DISEÑO 

Y CRITERIOS PARA CONTROLARLAS 

·'JJ 

a) PATRONES DE FLUJO INDESEABLES 

b) SUBDISEÑO Y SOBREDISEÑO 

e) FLUJO CRITICO 

d) EQUILIBRIO VAPOR-LIQUIDO INESTABLE 

e) VARIABLES ADICIONALES QUE REQUIEREN CONTROL 

f) ANALISIS DE ESFUERZOS 



a) Patrones de Flujo indeseables 

El flujo disperso es uno de los patrones normalmente evitados en el dise-

ño de l rneas a dos fases . La razón de su eliminación es que si la co--

rriente llega a la torre de vac(o en flujo disperso, la separación es 

66-iv 
muy pobre o imposible según oe Gance y Atherton Argume!:!_ 

tan que para efectuar la separación del l(quido arrastrado en el -

gas se requerir(an velocidades imposibles de alcanzar para la mayor(a 

de los sistemas. En realidad, una vez que se ha alcanzado el flujo di~ 

perso, -no hay virtualmente ninguna manera de regresar a otro regimen 

de flujo. 

Los regimenes de flujo están en general sujetos a un efecto de ''histér~ 

sis": La tendencia de un .flujo al cambio de regímenes está grandemente 

influenciada por su historia de flujo, es decir, el regimen de flujo en 

cualquier punto dado es una función no sólo de las condiciones f(si-

cas en ese punto, sino también de el conducto particular a tra-

vés del cual ha" estado fluyendo (si parte del conjunto está inclinada. 

si el flu(do ha pasado a través de codos, válvulas, orificios, etc.). 

Cuando el flujo cambia de dirección debido ya sea a un accesorio o a un 

cambio en la elevación, el regimen de flujo cambia. El nuevo regí-

men de flujo frecuentemente es muy estable y puede existir bajo cond.!_ 

ciones de temperatura, presión y velocidad normalmente fuera de 

su rango, pudiendo existir por una longitud equivalente a aproximada-

mente 200 a 300 diámetros de tuber(a a partir de su punto de ori-· 
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gen. A esto se. debe que los mapas de reg(menes de flujo no puedan 

ser generales para todos lo~ problemas. 

En contraposición a los criterios para evitar el flujo disperso, se tiene 

1 
la recomendación presentada por Hughes et al • . en la que mencio-

na que una dispersión fina corriente arriba del separador tiene venta 

jas en el rendimiento total, a pesar de las dificultades resultantes 

con la separación del l(quido arrastrado. La justificación a esta sugereQ 

cia es como sigue: Un aumento en la temperatura o una disminución -

en la presión producen volatilización adicional, Esto, en consecuencia, 

aumenta la concentración de equilibrio de los componentes pesados en el 

vapor. Generálmente se desea la máxima cantidad de vapor que se pueda 

alcanzar a una presión y temperatura dadas. 

Para conseguir este objetivo, se debe facilitar un buen contacto e-ntre el 

l(quido restante y el vapor desprendido en las etapas iniciales de la 

vaporización, de manera que algo del material pesado pueda ser ago-

tado del l(quido por el vapor, para lo cual se necesitar(a una dispe!: 

si6n fina entre las fases, tratando de evitar Cínicamente una atomiza-

ción excesiva, como la producida cuando se presenta flujo cr(tico por 

ejemplo. 

Para facilitar la separación de las fases cuando llegan en flujo disperso a 

la torre se ha utilizado la entrada tangencial a la zona de carga, con ob-

jeto de que las fases se separen por medio de la fuerza centrrfuga. ·Al-

gunos autores señalan que este método produce turbulencias que oca 

si.onan un considerable arra.Stre de l(quido, :Sin embargo, en el es 
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tudio de los sistemas horno-lfnea-torre que se llevó a cabo en la 

Refinerra de Minatitlán se localizaron dos torres de vacro con entra 

da tangencial que se presentan en las figs. 6.1, 6.2 y 6.3 y que 

segeín se investigó entre los operadores no tienen problema alguno en 

su operación ni en su rendimiento. Adicionalmente, las torres tienen 

en la zona de carga un crrculo concántrtco que permite un tiempo 

de residencia mayor. Debe aclararse que estas torres son producto 

de diseños antiguos, realizados ex-profeso para manejar flujos di~ 

persas ocasionados por flujo crftico en la lrnea o a la entrada a 

la torre, por lo tanto el especificar o no una entrada tangencial re 

querirá de un estudio más completo, sin embargo, en base .a los re

sultados de operación, podrra recomendarse como una manera de 

contrarrestar el patrón de flujo disperso. 

El otro patrón indeseable en el sistema a dos fases es el flujo slug. 

Este tiPo de flujo desestabiliza la operaci6n de la torre e impide la -

operaci6n a regimen permanente al mandar introducir capas alternadas 

de lrquido y gas en la torre. El flujo slug es más susceptible de formar:_ 

se en los segmentos verticales de la 1rnea y puede ser _--,:;inducido en 

las secciones verticales de cualquier sistema, perturbando la-operaci6n 

de la torre y la eficiencia de los platos. Por lo menos causa proble-

mas de control. Se podrra suponer que solamente afectarra a unos 

cuantos platos de la torre. Pero en una torre de vacro de s6lo seis a 

diez platos, el flujo slug ya adquiere bastante significaci6n. El flu 

jo slug tambián ocasiona problemas por vibraci6n y movimiento debido 
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'• 6.1 ENTRADA TANGENCIAL 
A TORRE DE VACIO 
V-1001 

;. 6.3 ENTRADA TANGENCIAL 
A TORRE DE VAC 1 O 
V-201 (VI STA 11611 

) 

' ' \1, 

. . . ·~~"" 
~ '0.\:::i\ 

FIG. 6.2 ENTRADA TANGENCIAL 
A TORRE DE VACIO 
V-201 {VI STA 11A11) 



a la presión pulsante en las l(neas, pudiendo afectar a la soparter(a 

y a las juntas de expansión si el movimiento es rnuy intenso. · 

Como una manera de evitar el desarrollo del flujo slug en la fase de 

arranque (en la que se parte de l(nea llena, de l(quido el cual se va 

evaporando poco a poco) se ha propuesto inyectar vapor desde el 

horno, con objeto de suministrar momentum extra al l(quido y oca

sionar una transición de patrón a un patrón aceptable al aumentar el 

porcentaje de vaporización en la l(nea. En la figura 6 .4 se observa 

como se efectúa la transición de slug espumoso a espuma para 

·varios gastos de carga al ir aumentado el gasto de vapor. 

La simulación se realizó para cargas de 16, 18 y 20, 000 barriles por 

d(a de carga, inyectando el mismo gasto de vapor en cada caso (en 

lb/d(a) y se observó que al ir aumentado el gasto de vapor nos despl!!_ 

zábamos de la región de flujo slug hacia la región de flujo espuma. 

En la gráfica se puede observar que con 16 MBPD de carga se tie

ne menos probabilidad de caer en flujo slug que para una carga de 20 

MBPD (la l(nea para 18 MBPD se encuentra entre la de 16 y la 

de 20 MBPD ). 

b) Subdiseño y Sobrediseño 

Cuando una l(nea está subdiseñada o sobrediseñada los efectos prod¡¿_ 

cidos sobre el sistema se reflejan especfficamente en las presiones 

de operación de el calentador y la torre, que a su vez tienen efecto 

en las propiedades tanto de carga como de los productos • 

Si se diseñan muy pequeñas las tuber(as, existirá 1.,1na =ntra presión 
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excesiva en el calentador, ocasionando la desintegración térmica de -

las fracciones pesadas (por la elevación de temperatura ) lo cual -

puede decolorar el aceite lubricante o dañar las caracterfsticas del 

asfalto o producir un exceso de incondensables que sobrecargarfan 

el equipo de vacfo e incrementarfan la presión en la zona de flash 

de la torre. El efecto global es una gran disminución de la eficien 

cia del calentador. 

El sobrediseño de una lfnea a dos fases trae implfcitos varios 

riesgos, los cuales se enumeran a continuación. En la fig. 6.5 se 

64-iv 
presenta una gráfica que nos ilustra la relación predicha entre 

la cafda de presión y el drametro de la tuberra para una y dos _fases 

(gas y crudo ). Para el caso de flujo a una fase ( R: 500scf/STB} 

la ca(da de presión disminuye marcadamente al principio al aumentar 

el diámetro y se aproxima a un valor despreciable para un diametro 

mayor de 5 pulgs. Sin embargo, se observa un comportamiento algo 

diferente en los casos de flujo a dos fases examinados. 

Para cada una de las relaciones gas/crudo consideradas, se observa 

un mfnimo en la curva de carda de pr·esión en un diámetro de entre 4 

y 5 pulgs. Este es seguido por un incremento moderadamente rápido 

en la carda de presión en diámetros mayores y finalmente por una dis-

minuci6n gradual de la carda de presión. De esta manera, para este 

perfil particular de tuberra, no se obtiene ninguna ventaja, en tér-

minos de carda de presión, si se especifica una tuberra sobrediseñada 

para un flujo a dos fases dado. De aquf se explica que los primeros 
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intentos para usar métodos de diseño equivalentes a los usados para fl!::!. 

jo a una fase frecuentemente dieron como resultado una l(nea inade-

cuada o altamente sobrediseñada, lo cual en flujo a dos fases lleva co~ 

sigo una penalización no sólo en costo excesivo sino también en una -

operación muy inestable con "slugging" de lrquido y presiones fluc 

tuantes como veremos en seguida. 

. 2 
S1mpson presenta un caso real en el que se ten(a vibración en una 

l(nea larga de 30 pulgs. en la cual exist(a flujo .a dos fases. Un tra-

mo vertical al final de la sección horizontal vibraba a baja frecuencia ·" 

una amplitud alta intolerable. 

Se realizaron tres modificaciones para eliminar el supuesto patr6n de 

flujo slug. El primer cambio fue una reducción de~ tamaño de la t~ 

ber(a de 30 pulgs. a 24 pulgs. Sólo se redujeron el tramo vertical 

y algo de tuber(a horizontal inmediatamente corrtente arriba de este tr~ 

mo. La segunda modificación fue instalar transiciones de tuber(a 

horizontal a vertical más graduales. Finalmente, se instalaron co-

nexiÓnes para inyección de vapor en la tuber(a de transición de 24 pulgs. 

Las toberas de inyección fueron dimensionadas para suministrar el m~ 

mentum que se pensaba perd(a el l(quido en la transición. Después se 

encontró que este último cambio era innecesario. Cuando se puso en 

servicio la nueva instalación, se encontró que permit(a el paso de un 

flujo de vapor más alto que antes sin producir ninguna vibración apreci~ 

ble. Como se ve en los puntos de la Fig. 6 .6, los patrones de flujo 

supuestos fueron predichos correctamente. El mapa presentado es el 
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58-iv 
de Govier et al. que aunque no es el más adecuado, para este -

caso en particular funcionó bien. 

Por Clltimo, si la l(nea está sobrediseñada, se obtiene una contrapre-

sión de 50 a 80 mm Hg. Si el calentador está dimensionado para 

16 mm Hg de presión de salida la contrapresi6n menor producida oca_ 

66-iv 
siona flujo crrtico 

e) Flujo cr(tico 

Este tipo de flujo ha llegado a ser de vital importancia en la tecnolog(a 

de reactores nucleares debido a la tendencia hacia temperaturas del -

flu(do progresivamente más altas en las diversas aplicaciones del en 

friador normalmente usado en reactores. El fenómeno de flujo cr(ti_ 

co a dos fases es un factor que limita la cantidad de l(quido de e!:! 

friamiento que puede viajar a través de las diferentes geometr(as que 

describe la tuber(a. Se hace necesario un conocimiento exacto de e~ 

te fen6meno debido a que es un factor vital en la determinación de las 

caracter(sticas hidráulicas globales de un sistema de enfriamientO de 

reactores. 

El diseño. de sistemas eficientes y económicos de contención de reactq_ 

res depende en gran proporción de las predicciones del comportamie!:! 

to de flujo cr(tico para un medio de enfriamiento (ME ) al reactor. 

T(picamente, el ME primario contiene una cantidad considerable 

de energ(a y de contaminación en un reactor enfriado por agua, En 

el caso de un accidente que involucre la ruptura de alguna parte de el 
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sistema de enfriamiento primario, el ME que escapa debe ser conte

nido para impedir la liberación de materiales radiactivos al medio am-

biente. Como el fenómeno del flujo cr(tico juega un papel importan-

te en la velocidad de pérdida de el ME primario, se requiere el con2_ 

cimiento técnico ex~cto de este mecanismo para el diseño de sistemas 

económicos y eficientes, as( como sistemas de eliminación de presión. 

El flujo cr(tico a dos fases se encuentra en otras operaciones de ingeni~ 

rra e industriales. Ocurre comdnmente en tuberras de drene en ca~ 

cada de calderas y turbinas, en trampas de plantas de calentamie!:!. 

to de vap¡;¡r, en el flujo a .baja temperatura de refrigerantes y gases 

condensados, en el flujo a alta temperatura de propulsores de cohetes, 

en rehervidores y en l(neas de salida de los condensadores de vapor -

del domo de torres de destilación y por supuesto, en las l(neas de -

transferencia en sistemas de destilación al vacro. Estos son algunos 

de los ejemplos más conocidos pero generalmente se considera que P2_ 

dr(a ocurrir en casi cualquier sistema de flujo flu(dos compresibles y 

a dos fases. 

El flujo crrtico en un sistema gaseoso, referi<;:lo frecuentemente en la 

literatura como flujo máximo o sónico, se define como el fenómeno de 

flujo en el cual la velocidad del flu(do es igual a la velocidad de pro-

pagación de una onda de presión. Cuando un flu(do compresible fluye 

a trav~s de una tobera teniendo una gran diferencia de presión entre -

la entrada y la salida, se establece un estado estacionario de flujo con 
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la presión, velocidad y otras cantidades cambiando a lo largo de la 

tobera. Si se disminuye gradualmente la presión corriente abajo fin~ 

mente se alcanza un cierto estado de flujo en la mayor parte de la tobera 

manteniéndose constanter. ~- -, := independientemente de una reducción en 

la presión corriente abajo. Si la velocidad del flu(do es igual a, o 

mayor que, la del sonido, o hay una reducci6n en la presión corriente 

abajo no puede influenciar el flujo debido a que el gas se está moviendo 

más rápido de lo que un cambio de presión puede ser transmitido otra~ 

portado de regreso al conducto·- . 

Otro enfoque del flujo cr(tico señala que el flujo cr(tico ocurre cuando se 

alcanza un punto en el sistema donde el incremento en volumen espectl'i

co para una pequeña disminución en la presión es tan grande que la pre

sión y la entalpía ya no se pueden disminuir simultáneamente a través 

de una sección de la tuberra . As(,. el flujo cr(tico ocurre en el siste-

ma en el punto !3n el que la energ(a disPonible para mover el flu(do a lo 

largo de la tuber(a es consumida totalmente en acelerar al flu(do y en 

consecuencia ya no queda energ(a disponible para la disipación de ener

g(a por fricción. 

El flujo cr(tico solamente se puede alcanzar cuando la tuber(a cambia -

abruptamente de diámetro • En el caso de los calentadores a fuego -

directo adn cuando sean diseñados por fabricantes especializados, la 

tuber(a en estos equipos puede estar dimensionada inapropiadamente. 

En general, la mayor parte de la investigaci6n acerca del flujo crrtico 

se ha realizado con un enfoque hacia la prevenci6n de accidentes en re-. 
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actores nucleares, utilizando como flu(do de experimentación una mezcla 

vapor-agua, por lo que se hace necesario mencionar los dos principales 

métodos de predicción de flujo crrtico orientados hacia sistemas que ma 

nejan hidro-carburos y derivados del petróleo y que son el método de 

Edmister y el método de Buthod. 

6-v -
Edrnister presenta un método basado en una suposición de compot::_ 

tamiento homogéneo. SegCín Edmister, en las l(neas de transferen-

cia de horno a columna, la velocidad de flujo del gas o de la mezcla 

gas-l(quido sé puede aproximar a o igualar la velocidad cr(tica por lo que 

es necesario evaluar apropiadamente el cambio de energ(a cinética. El 

flujo no ocurrirá a temperatura constante por lo que no se pueden su 

poner condiciones isotérmicos. 

El principal objetivo de los cálculos del flujo de la l(nea de transfere!J_ 

cia deberá ser de tal manera que su presión de entrada no exceda la pr~ 

siiSn de salida del horno. Por supuesto, no es necesario que la pre-

sión de salida sea tan baja como la presión de la columna, que, en 

muchos casos, opera a un vacro apreciable, El primer paso en el -

método de diseño de una l(nea de transferencia es determinar la presión 

de salida cr(tica para el tamaño de l(nea inicialmente seleccionado 

como primera aproximación. 

Edmister supone que una mezcla gas-l(quido se comporta esencialme!J_ 

te como un gas de la misma densidad de manera que se pueden usar 'las 

mismas condiciones de flujo. Esto está de acuerdo con la experiencia 

real cuando el flujo es turbulento y la velocidad es lo suficientemente al 
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ta como para mantener el l(quido y gas moviéndose casi a la misma vel~ 

cidad ( Edmister supone un patrón disperso ) . Segdn él, estas cond,!_ 

dones se cumplen en una l(nea de transferencia normal de un horno de 

vaporización de crudo a una columna fraccionadora, definiendo además 

que el factor de fricción variará de 0.020 a 0.025 pero puede to--

marse como O. 025 para cálculos de diseño. 

Aplicando la ecuación G
2
:; 9c n ~· (G: sónica para una fase ) en el -

punto de flujo cr(tico se obtiene una expresión para la presión de flujo 

cr(tico en términos de la masa velocidad G, la densidad del flu(do 

~ ( 1/V) y el exponente de expansión n: 

Pcf = (E. 1 ) 

El valor de n (definido por P0: constante para el flu(do y cond!_ 

cienes presentes ) se puede estimar a partir de cartas presentadas por 

Edmister, o a partir de un conocimiento de los cambios de presión y 

volumen durante el flujo. 

de la presi6n, P cf , 

punto de flujo crrtico. 

El valor de la densidad, f , es una funci6n 

es decir, y es la densidad del f.lu(do en el 

Se requiere ce. iteraci6n para encontrar ~ , n y Pe f• Además de 

la ecuact6n para P cf , en estos cálculos está inclúido un cálculo de 

balance de entalpia. Para este dltimo, se supone que el flu(do está 

a entalpia constante al fluir por la l(nea de transfer. Esta afirma-

ci6n está muy cerca de la realidad ya que el flujo es ireeversi.ble y adi~ 

bático. 
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Con esta condición isoentálpica como base, es posible encontrar los - · 

cambios de volumen y temperatura con la presión. Se requiere un -

mátodo para determinar las relaciones de equilibrio vapor-l(quido para 

·el flu(do a diversas presiones y temperaturas. Entonces se usan estos 

datos con la ecuación 

dP: 

para encontrar P cf • 

Edmister obtiene una ecuación que relaciona las presiones, el expon~ 

te_ de expansi6n n y un parámetro de fricción del flu(do. Se parte 

de una ecaación general fr;
1 
fl:o :e Pgas en tuber(a de sección uniforme: 

G 2 2gc}P2 1 
fL d. eE. 2 ) 

-
0 

+ 2ln ..J.!_ 
f1 

Los tárri'linos 1.1

· p d P y Jn e f 1/ f 2 ) se transforman combin~ 
do con PV"': C dando 

n 
n+1 

e E .3 ) n+1 

'C12•PJ: __ n f2 P2f/P1)-n -
.. ) J n+1 LrP2 

De igual manera 

In ;~ : In ( =~) 1
/n = ....:!.... • In...!:.:!.. 

n P2 e E.4) 

Combinando las ecuaciones E.2, E.3 y E.4 se obtiene 

2n [(P1\* 
G 2_ ;:t:;i gc f 2 • P2 P2-J - fL ~ 2 --T- • In D n 
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donde : el subfndice se refiere al extremo de la lfnea de tranfer -

cónectado al horno 

el subfndice 2 se refiere al extremo de la lfnea de tranfer -

conectado a la columna, es decir, .el punto de velocidad cr[. 

tic.a. 

Combinando las ecuaciones E.1 y E.5 para eliminar G2 y re-

arreglando se obtiene. 

n+1 

[ fp:F) 11 ...f.!::_ - 2 n 2 
p 

- ln D n +1 n P cF 

Esta ecuación da e fL/D ) como una funci6n.de e P/PcF ) y n, -

Edmister presenta una gráfica de esta función siendo las coordenadp.s 

de la carta los valores a la condición de flujo a la cual las pérdidas 

por friCción y los cambios en presión y energfa cinética se balan~ 

cean para dar el flujo de velocidad crftica a la salida de la lfnea de 

transfer. 

En réalidad la aplicación de esta ecuaci6n está dirigida a encontrar 

la contrapresi6n a la salida del horno para un diámetro dado. 

Si se tiene inicialmente ~ 2/ ~ 1 %: e P2 / P1 ) 1/n y se consi 

dera que f cF/ f 1 : e p cF/P1) 1/n• substituyendo la expresión 

f cF :: G 2 1 gc P cF n y despejando P cF se obtiene 

n 

[ 
·G2 

P cF= n f1 gc 
( P1) 1/n ] 

n +1 

pudiendo obtener la presión crftica partiendo de las condiciones irtici~ 
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les del tramo, la G crit se obtiene por G e : ( P cF 'J 1 n ) 1 /2 

comparándola con G real y si G e ( G r no hay flujo cr(tico. 

En realidad, la expansi6n de la mezcla gas-l(quido en una l(nea de 

transfer está entre isoentálpica e isoentrópica debido a que hay un car:!:! 

bio substancial en !a energ(a cinética, especialmente para trneas ~-

~· Sin embargo, se puede establecer que la relación de- densidad 

presión para una mezcla no es materialmente diferente para expansi~ 

nes isoentr6picas e isoentálj>icas y que la suposición de expansión is~ 

entálpica s-iempre lleva a densidades calculadas menores al caer la pr~ 

sión por lo que la capacidad calculada de la l(nea siempre es conserva-

dora, o baja, si se supone expansión isoentálpica, sin embargo, la 

diferencia real es trivial, 

- 3 
Buthod presenta un método para predecir la ca(da de presión y el fl!:!_ 

jo cr(tico en calentadores y en la l(nea de transfer combinando un ba--

lance de energ(a mecánica, un balance de calor, el diagrama de fa-

ses del crudo y la correlación de Lockhart y Martinelli. Para 

nuestros propósitos s6lo se presenta la parte correspondiente a flujo 

cr(tico. 

Segón Buthod de acuerdo con la ecuación G 2 / g :: -- dP/dV (_V: 

volumen especifico ), la pendiente máxima de la curva P vs. V es 

- G 2/ 144 g, donde se presenta la máxima velocidad. Por lo tanto, 

se grafican P vs. V después de simular la trayectoria adiabátiCa 

del residuo a dos fases en equilibrio se dibuja una l(nea de pendiente 
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igual a - ( G entrada ) 21 ( 144x32. 2 ) siendo el punto de tangencia -

entre la l(nea y la curva la presión a la cual ocurre flujo crrtico. 

Uno de los enfoques teórico-prácticos del flujo crrtico que más reso

nancia han tenido en la década pasada y aún hoy d(a es el presentado 

por Fauske 
4 en 1962. 

Fauske desarrolló un método nuevo para colectar datos de flujo cr(tico 

a dos fases en flujo de vapor y agua , As( mismo, presentó una --

nueva teor(a para flujo cr(tico a dos fases • Esta incluyó una nueva 

definición de el volumen espec(fico de la mezcla a dos fases. Además, 

introduce un postulado nuevo para el flujo cr(tico a dos fases, que nos 

lleva directamente a una expresión de la fracción de vac(os como una 

función de la calidad y de la presión solamente. De esta expresión 

se derivó una expresión teórica para predecir el flujo cr(tico. El -

modelo se puede usar para calcular los coeficientes de fricción a dos 

fases para condiciones de flujo crrtico. 

Fauske menciona una definición de flujo cr(tico desde el punto de vi~ 

ta experimental ya que en sus mediciones el término presión c·~rítica -

de garganta se refiere a la presión existente en el plano de salida de -

la sección de prueba (garganta) cuando se alcanza el flujo máximo. 

El flujo máximo se obtiene cuando la presión corriente abajo ( back -

pressure ) es lo suficientemente baja de tal-manera que un cambio en 

esta presión no afectará el perfil de presión axial corriente arriba 

aproximadamente en estado estacionario. Debe señalarse aqu( que, 
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aunque el perfil de presión permanezca el mismo antes y después de 

un cambio en la presión corriente abajo, durante el cambio se pe':_ 

turba y se vuelve bastante inestable. Debido a que se ha observ~ 

d::> un comportamiento anómalo por otros investigadores, tal como 

la presión de la gar_ganta siendo sensitiva a presiones corriente abajo 

más pequeñas que la presión crrtica, es importante recordar esta 

definición para evitar confusión. 

Como Hall 5 
' señala es más significativo considerar una des 

carga máxima a partir del punto de vista de propagación de impulsos 

de presión que desde el punto de vista de acdstica, ya que uno es ba~ 

tan te independiente del otro. El sonido es sólo un ejemplo de la al!!_ 

pl (sima región de los gradientes de presión en movimiento. _Parece 

lógico entonces e ya que_el flujo sónico a dos fases puede_ estar en

duda ) abordar el problema desde el punto de vista de flujos máxi-

mos investigando primero las velocidades crrticas de gases, luego, 

extender ese concepto a una mezcla homogénea y por dltimo a una 

mezcla heterogénea. 

En los párrafos siguientes, Fauske trata de responder la pregunta 

respecto a si el flujo cr(tico ocurre para flujo a dos fases con las 

mismas implicaciones que para flujos a una fase. 

Consideré un sistema de flujo tal que una tuber(a está unida a una f~ 

ente de presión constante en un extremo y a un recipiente grande en 

el otr::>, Además, consideré a un flu(do compresible. Cuando 

se reduce la presión corriente abajo por debajo de la existente en el 
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extremo inicial, el flujo comienza y se establece un gradiente de pr~ 

sión en la tuber(a. Una reducción adicional en la presión corriente 

abajo producirá un aumento en el flujo hasta que se obtenga un flujo 

máximo. Cuando se alcanza este gasto, una reducción adicional de 

la presión, del recipiente ya no afecta al flujo. Para un medio a 

una fase la ecuación que da esta velocidad cr(tica es idéntica con la 

ecuación para le velocidad del sonido en el mismo medio. Para 

un sistema a una fase, se puede decir que se alcanzan el flujo má

ximo y la presión crrtica cuando la velocidad de la corriente es i-

gual a la de una onda de rarefacción en el mismo medio. Debido a 

esto, la presión corriente abajo ya no puede ser transmitida hacia 

la tuber(a; por lo tanto, la presión cr(tica de garganta para flujo a 

una fase es independiente de todas las presiones debajo de la presión 

corriente abajo para la cual se obtiene el flujo máximo. 

Como el flujo cr(tico a una fase se puede explicar a partir del hecho 

de que la velocidad sónica se sostiene en la garganta del conducto, -

se hace necesario examinar la teor(a desarrollada para flujo crrtico 

a dos fases para obtener algo de información respecto a las velocid~ 

des de las fases. En la fig. 6. 7, la velocidad lineal del vapor se 

grafica contra la calidad con la presión P ·como parámetro. La-

fig. 6. 7 muestra que no ocurren velocidades sónicas para flujo cri 

tico a dos fases de mezclas vapor-agua, si el modelo supuesto es 

correcto. 

Por lo tanto, no se puede adoptar el método de las velocidades s6n!._ 
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FIGURA U. PREDtCCION TEORICA DE LA VELOCIDAD lE LA FASE VAPOR 
COMPAAM)A. CON LA VELOCIDAD DEL SONIDO .ESTA FIGURA 

MESTRA QUE NO OCURRE UN ESTRANGULAMJENTO SONICO 

VERDADERO PMA EL FI..WO CRITICO A DOS FASES. 
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cas para explicar los flujos máximos de las mezclas vapor-agua. 

Por lo ta.nto, considerese de nuevo el sistema de flujo como se me!:!_ 

cion6 al principio; sin embargo, esta vez se tiene una mezcla a dos 

fases que viene de una fuente constante de presión con una calidad X 

entre cero y uno o De nuevo, cuando se reduce la presión corrie!:!_ 

te abajo debajo de la del . extremo inicial, el flujo comienza y se 

establece un gradiente de presión en la tuberra, estando éste deter

minado por las cardas de presión friccionales y de momentum que 

a su vez están restringidas por la fracción de vacros o la relación 

de deslizamiento o Una reducción adicional en la presión corriente 

abajo nos producirá un gradiente de presión más pronunciado (como 

una tendencia en general, lo pronunciado del gradiente de presión a 

lo largo de la tuber(a parece incrementarse con el aumento de la va

porización) y un incremento en el flujo hasta que se obtenga un 

gradiente de presión o flujo máximos. Durante el per(odo de acer-

camientcí al flujo máximo la fracción de vacfos está cambiando y la 

relación de deslizamiento k está aumentando. Sin embargo, cu-

ando se alcanza un valor de k = ( Vg/Vl ) ~, la suma de las pérdi

das friccionales y de momentum han alcanzado su valor máximo po

sible y en consecuencia, se alcanza el gradiente de presión más pr~ 

nunciado. Cuando la disipación de energ(a cinética por unidad de v~ 

lumen en cada flu(do es igual, ~e puede decir que el sistema de flu

jo es estable y, en realidad, el flujo cr(tico a dos fases se man--
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tiene. En este punto las velocidades de las dos fases han obtenido -

sus valores máximos; sin embargo, son menores que las velocid~ 

des sónicas en los mismos dos medios y difieren, por lo tanto, ra-

dicalmente de el flujo a una fase. En otras palabras, el grado de 

libertad extra de que se dispone en comparación con un sistema C0'!2_ 

presible a una fase, o sea, la relación de deslizamiento, res-

tringe el flujo de el sistema multifásico de antemano. Por esta ra-

z6n, las fases individuales no pueden ser aceleradas hasta una vel~ 

cidad lo ·suficientemente alta para igualar las velocidades alc;anza-

das en flujo a una fase. La trayectoria P-V de el flujo cr(tico a 

dos fases está dfctada presumiblemente por la historia de flujo del 

flu(do (fracción de vados ), mientras qué en flujo sónico a una - f!:: 

se se supone que un pulso infinitesimal de presión se transmite is~ 

entrópicamente. A frecuencias altas la óltima siempre será ma-

yor que la primera. Consecuentemente; un pulso de presión pue-

de ser propagado corriente arriba y no puede existir un efecto de 

estrangulamiento ( choking ) en el mismo sentido que para el flujo 

de un flu(do a una fase a través de una tuber(a. 

La siguiente pregunta surgida inmediatamente es ¿qué pasará cu

ando la presión corriente abajo se reduzca debajo del valor donde 

se obtuvo el flujo máximo por primera vez. En realidad, este 

cambio de presión si se sentirá corriente arriba, ya que los impu!_ 

sos causados por este cambio de presión están viajando con una ve

locidad mayor que las de las dos fases cruzando la salida de la tube 
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rra, Sin embargo, los cambios en las condiciones corriente arri 

ba, como fracción de vac(os, relación de deslizamiento, etc. 

serán altamente inestables, debido a que cualquier disminución o 

aumento en la relación de deslizamiento siempre ocasionará una di~ 

minución en el valor absoluto del gradiente de presión, el cual 

no puede ser mantenido inalterable. Si ocurre flujo máximo y hay 

un cambio en las condiciones corriente abajo, ~ será posible -

que exista un flujo a régimen permanente ( afectado en consecuencia 

el control de la torre de vac(o ). Después de un per(odo transiente 

de reajuste, se restablecerá una condición de régimen permanente 

para la cual vuelve a ocurrir de nuevo flujo máximo. En otras -

palabras, el sistema sólo es estable cuando la energ(a disipada por 

unidad de volumen es la misma en cada fase flu(da, cuando no exis-

ten restricciones mecánicas a la salida de la tuber(a, Por lo tanto, 

los cambios en la presión corriente abajo, no importa cuán pequeños 

sean, ci que tan pequeña sea la presión córriente abajo comparada 

con la presión cr(tica en la garganta, siempre se transmitirán corr!._ 

ente arriba. Sin embargo, si se mantiene constante la presión 

corriente abajo después de que se lleva a cabo el cambio y su valor 

es menor que el de la presión corriente abajo que causó el flujo m<!_ 

ximo, el sistema de flujo a dos fases siempre se forzará a si mis

mo a regresar a las condiciones estables [k : ( Vg/Vl )~]y ma_!: 

tendrá este gradiente de presión finito máximo o flujo máximo. 

El hecho de que los impulsos de presión sean transportados corrie~ 

te arriba cuando se llevan a cabo cambios en la presión corriente ~ 
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bajo ha sido notado durante el trabajo experimental de Fauske as( -

6 7 
como por investigadores previos pero aparente-

mente han sido interpretados en forma diferente. Esto ha causado 

cierta confusión, debido a que estos autores no estaban seguros si 

el flujo cr(tico para una, y, dos fases ten(a las mismas implicado-

nes. No es posible producir una diferencial tan grande de presión 

entre el plano de descarga y el receptor. tal que un cambio en la pr~ 

sión corriente abajo no afecte de algún modo al perfil axial de presión 

global. Se alcanzaron diferenciales de presión tan grandes corr)o 

360 psi a. entre el extremo final de la sección de prueba y la sección 

de expansión. 

Por lo tanto, cuando Fauske tomó los datos experimentales en su 

trabajo, la presión corriente abajo fue mantenida en su valor más 

bajo posible, de manera que con esta presión se tuviese seguridad 

de obtener un gradiente de presión máximo o gasto. máximo. Ade 

más, las condiciones de estabilidad en la garganta no dependen s~ 

lamente. de las condiciones. corriente arriba, sino también de que -

tan constante se pueda mantener la presión corriente abajo. Esta 

última restricción se satisfizo operando el condensador conectado a 

la sección de expansión corriente abajo a las mismas condiciones en 

todo momento. 

Por todo lo expuesto anteriormente, se puede concluir que las im-

plicaciones para flujo crrtico .en una y dos fases difieren significa1:!:_ 

vamente. Fauske utiliza dos definiciones básicas para desarro-
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llar su modelo de flujo crrtico a dos fases. 

1) Se dice que el flujo es crrtico cuando el gasto ya no aumenta ;-

más al incrementar la diferencia de presión, es decir, cuando 

dG 
dP= o 

Esta definición de flujo cr(tico es la básica y ha sido usada por la 

mayorra de los investigadores en este campo. 

2) A condiciones de flujo crrtico, el gradiente de presión a lo -

largo de la tuber(a hasta la salida tiene un valor posible finito máx!._ 

mo (absoluto) para un gasto y calidad dados. 

En forma matemática, 

{máximo } FINITO 

El razonamiento para decir que 1 d P/ d L 1 G x tiene un valor má 
' 

ximo finito se puede interpretar de la F ig • 6 . 8. El volumen es 

pecrl'ico de la mezcla aumenta con la disminución del sistema de pr~ 

sión y las ca(das de presión fri.ccionales y de momentum por ~ 

nidad de longitud aumentan. 

La L(nea I representa un perfil de presión trpico para un flujo -

dado G y una calidad X, correspondientes a flujo crrtico. La 

L(nea III corresponde a un perfil de presión t(pico para flujo a dos 

fases ordinario en el cual no existen condiciones cr(ticas. El per-

fil de presión III se obtendr(a si uno tuviera una válvula de control 

a la salida de la tuber(a y no pudiera existir una expansión libre. 
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LON81TUD 1 

Fl8. 8. 8 PERfiLES DE PRESION PARA fLUJO A DOS 

fAIES IEIUN PAUSKE 

. -326-



La siguiente afirmación por considerar es que 1 d P/d L 1 
G, X 

para flujo crrtico es finito. Si la l(nea II debiera representar el 

perfil de presión cr(tica, 1 d P/d L ( en realidad serra infi-
G, X 

nita. Sin embargo, la l(nea I fue verificada experimentalmente 

7 
en su trabajo. Moy 

6 
y Faletti también verifica-

ron el gradiente de presión máximo finito en su examen .de los pe!:. 

files de presión • La definición nCimero 2 ha sido postulada por 

Fauske y hasta donde tiene conocimiento no ha sido aplicada a ni~ 

gCin tratamiento matemático previo de flujo cr(tico a dos fases. 

La relación de deslizamiento k se define como la relación de la 

velocidad promedio del vapor a la velocidad promedio del lfquido. 

La combinación de las ecuaciones de continuidad para las fases 

U g = Gx/K g r g y Ul ":8(1-x)/(1- o< g) g l con la solución 

para la fracción de vac(os c.< g da 

~/ -(1 -x Vl 1~ -1. '-"g- -- --•k-t 
X Vg 

Substituyendo IX. g en la ecuación de volumenespec(fico de mez

el a V: x
2

Vg + (1-x)
2 

Vl 
l><.g 1-o<g 

éste se vuelve una función de la 

relación de deslizamiento 

V: ((1-x)Vl J ki"XVg [ 1-+ X (k-1)] 
k 

( B ) 

Dividiendo la ecuación general diferencial de movimiento de flu(do 

en un sistema a dos fases 
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entre dL y usando la expresión desarrollada de V se obtiene la 

ecuación de movimiento : 

G
2 

[ _d_ { [(1-X)Vl k 1-XVg J ( 1 +X (k-1 ))l 
gc dL k Jí 

+{((1-X)Vl k + XVg] •( 1 +X Q:s-1 il ·}-f- + 
k 20 . 

dP 
-d-L-:: O (A) 

a partir de la segunda definición de flujo crftico a dos fases debe ser 

claro de la _ecuación anterior que también la suma de lós términos· de 

aceleración y fricción debe poseer un valor máximo para un gq_sto G 

y una calidad X correspondientes a las condiciones de flujo crr-

ti.co, al irse acercando a la salida de la tuberra. 

En un sistema de flujo a dos fases en un conducto, la cafda de presión 

por unidad de longitud depende en alto grado de .el patrón de flujo obte-

nido en el sistema. Como la fracción.de vacfos ( C:X::g) o ia relación 

de deslizamiento está restringida al patrón de flujo (en este caso flu-

jo separado) parece .razonable maximizar la suma de los términos 

de fricción y aceleración con respecto a la fracción de vacfos o re-

lación de. deslizamiento, de manera que esto pueda satisfacer la car-

da de presión máxima. Esta es lógica debido a que la· relación de 

deslizamiento k es la.ónica variable del sistema que aparentemente 

no está fija por la 2a. definición. La fracción de vacfos o relación 

de deslizamiento es, en otras palabras, un grado de libertad extra . 

en el sistema de flujo a dos fases. En consecuencia, k o c.<: g es 
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una herramienta con la cual se puede alcanzar un gradiente de presión 

máximo j dP/dL / tanto f(sica como matemáticamente en tanto pu::_ 

da ocurrir una expansión libre en un sistema de flujo a dos fases donde 

exista una diferencia de presión (Pgarganta - Pe. A) suficiente. 

Como un resultado directo de lo arriba enunciado, se puede escribir 

la siguiente relación : 

+ {W -X)Vlk + XVg]'[ 1 +X (k-1 :ll} . f 1} _ 
k 20] -o 

Llevando a cabo la diferenciación parcial con respecto a la variable k del 

sistema e intercambiando derivadas, encontramos que la ecuación an~ 

rior se reduce a 

f 
20 

_..::!__ o . 6.1 

donde 

además, 

20 

V :: ((1-X) V1k + XVg ] ( 1 + X (k-1) 
k 

Substituyendo en la ecuación 6. 1 

Al menos desde un punto de vista matemático, 

pretaciones de el proceso de rnaximización. 
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que no se conoce la relación funcional de el factor de fricción a dos fases 

con respecto a los diversos parámetros implicados, por lo cual, si se 

espera encontrar soluciones analrticas, uno está restringido a las si--

guientes interpretaciones de la ecuación 6. 1 • 

a) Flujo IsoentrÓpico : 

Si se adopta un paralelismo a la teorra de flujo crrtico en una fase, dor:!_ 

de el factor de fricción es igual a cero ( flujo isoentrópico ), sólo hay 

una solución posible que satisfaga la ecuación 6. 1: 

~-o 
c)k .. 

Como se puede ver, este procedimiento no requiere una definición part;i_ 

cular de el volumen específico. de la mezcla a dos fases. Sin embargo, 

debido al módelo adoptado, las distintas velocidades de las fases impli-

can irreversibilidades que son naturalmente incompatibles con-la isoen-

tropia. 

b) Flujo Noisoentrópico : 

Si se considera flujo noisoentrópico, donde f no es cero, el problema 

de no conocer la re laci6n funcional entre f y k se vuelve aparente. 

Por lo tanto, para satisfacer la ecuación 6.1 y obtener una solución 

cerrada para k, se tienen las siguientes restricciones: 

..1.;L~ o 6,3 qk-

~f 
--ak= o 6,4 

Esta solución particular es posible si V se define como 

-330-



V: x2 Vg 
o<g 

+ c1-xlv1 
1- c<g 

Si. las ecuaciones 6.3 y 6.4 son satisfechas, también lo es la ecuación 

6 . 1 . Por lo tanto de la ecuación 6 . 2 se puede obtener la res tri. cción 

en la relación de deslizamiento k : 

~- 2 ~ 
ll>... - (X-X ) (Vl- 2 ) 
(/ ~ k 

o 

La ecuación anterior es congruente para X :o y X .::-1, respecti.v~ 

mente sólo agua y sólo vapor. Por lo tanto, en estos dos casos l i.rn.!_ 

tantes no puede ocurrir deslizamiento y el valor de k se toma como 1. 

Como un resultado directo de lo anterior : 

k = (Vg/Vd~- = f ( P ) para O < X < 1; 

k:1 para X: O y X=1 6.5 

Por lo tanto, con k pada por la Ecuación 6. 5 y 1f/~k=o, se 

satisface la segunda definición de flujo crfti.co a dos fases. Hay dos -

maneras de interpretar el significado matemático de i)f/ ~k =o para 

flujo noi.soentrópi.co. En la primera, f permanece constante varían 

do k En la segunda, f pasa a través de un máximo o mfni.mo en el 

cual k= (Vg/Vl~ aunque la primera interpretación parece bastante 

injustificada, la segunda compensarra el a V/ a k: O en la ecuación 

de momentum. Esto fue comprobado integrando la ecuación ·· ~ di fe re!:!_ 

(A) 
cialgeneral de momentum y resolviendola para el factor de fricción 

promedio fm. Si se usan datos experimentales y se prueban difere..!:! 

tes valores de k, se puede obtener una gráfica similar a la Fig.6.9. 
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Como se puede ver de esta figura, fm pasa por un máximo, correspo~ 

diendo este punto aproximadamente a k= 0fg/Vl"? • Se debe tener 

en mente que el modelo adoptado es estrictamente aplicable a la salida, 

donde ocurre el fenómeno crrtico. Sin embargo, al obtener la gráfica 

6. 9, Fauske extrapoló el modelo corriente arriba en la parte más pro-

nunciada de la curva de presión contra longitud, donde el flujo crrtico 

está casi completamente desarrollado. Por lo tanto, a partir de 

esta comparación de datos experimentales, se puede decir que el pro-

ceso de maximización de -la suma de los términos de aceleración y fri~ 

ción para flujo noisoentrópico ha . quedado justificado. 

Integrando la ecuación de movimiento (A) en el intervalo de Po a P 

se tiene: 

1 
V dP-t ( In ..Y_ + fm L] = O 

Vo 20 J 6.6 

donde Vo es el volumen especrfico de la mezcla a dos fases a Po d~ 

finido por la ecuación (B) y V es el volumen espedfico segón (B) 

a cualquier presión P y 

fm:!p f d (1/L) dP 
dP 

o 

La ecuación anterior da el factor de fricción a dos fases para la pérdida 

de fricción sobre el rango Po a P con la longitud L, aqur Po-P se 

toma como relativamente pequeña al compararla con P. 
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El flujo es llamado flujo cr(tico cuando el gasto ya no aumenta al au-

mentar las diferencias de presión. Esta es la definición 1) • Dife-

ranciando la ecuación 6.6 con respecto a P y usando la definición 

1 se obtiene la siguiente relación : 

1 ( _y_ + .!!!!!:. ] V In Vo 2 D -(d~npv + 2~' d;Jj f ~ aP =o 
Po 

Combinando la ecuación 6.6 con la anterior y resolviendo para el 

gasto cr(tioo Gcrit. se obtiene lo siguiente: 

G . _r - gc 
crlt- Lv [dln V/dP + L/20 

Además, para condiciones de flujo cr(tico para una G y X dadas, 

se puede escribir 

( dfm) = 
dP · Gcrit, Xcrit 

dk 
dP 

Pero, como l fm/~k ::; O, se concluye que 

dfm 
d'F>= o 6.7 

Aplicando la definit:ión de volumen específico V y usando la ecuación 

6. 7 llega a la siguiente ecuación para el flujo cr(tico : 

. ~ 

Gcrit= [ d/dP( { (1-X)Vl k !~g} { 1 -X (k-1)} . /kJ 3 
Se tiene que diferenciar a las variables dependierltes Vl, Vg, X y 

k con respecto a la variable independiente, o sea, la presión P, 
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obteniéndose la expresi6n final para determinar teorrcamente Gcrit 

Gcrit=~(1-X+kX)X Vg(1+2kX-2X)+Vl(2Xk-2k-2X 't-k) 

}dX/dP+{k ( 1+X(k-2)-X2(k-1M~~~ 
dP J 

donde k está dada por la ecuaci6n 6. 5, 

Asr, especificando la presi6n de salida y la calidad, se puede calcular 

el flujo crrtico a dos fases. La evaluaci6n de las derivadas se realiza 

aproximándolas a incrementos y a la presi6n de entrada se le suma y 

resta un incremento igual de presi6n. seleccionado (dependiendo del -

rango de presi6n) y calculando los Vs y ~ Vg, á Vl dividiendo-

los luego por .4 P. Para: d X/d P se usa la relaci6n 

( d X)- - .:1_ ( b.hL:_ + ~ 
\: dP ,.., ~ b.P X~ 

H 

~ se obtiene a P de entrada y las hs y 7\. s a P 1 + AP y P 1 - AP. 

En seguida se presentan algunas conclusiones experimentales, 

a) La longitud de la tuberra no causa cambios en las condiciones -

de flujo crrtico, Estas observaciones están en acuerdo con trabajo 

8 previo en la materia. ( Isbin, Cruz y Moy establecen en su trab~ 

jo que el gasto de flujo crrtico es independiente de los tamaños de la 

tuberra para las condiciones probadas ). 
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b) Aunque el deslizamiento de hecho no ha sido medido en flujo cr.f 

tico, los extensos datos anteriormente publicados a este trabajo en 

mediciones d~ deslizamiento en flujo a dos fases son lo suficienteme!::. 

te impresionantes para concluir que existe deslizamiento durante el f~ 

jo crrtico. 

e) La geometr(a del sistema a investigar aparentemente no tiene 

efecto en el fen6meno ~el flujo crrtico para los diámetros y longitudes 

de tuber(a usados en el trabajo de Fauske. Estas mismas observa-

ciones ya las hicieron otros investigadores y están de acuerdo con la 

teorra desarrollada. 

d) La masa velocidad cr(tica disminuye con el lncremento del po¿: 

ciento de vaporizaci6n por lo que es más fácil que se presente flujo 

cr(tico a vaporizaciones altas. 

El trabajo de Fauske ha sido objeto de un intenso análisis cr(tico a 

través de los años, siendo revisados sus postulados diversos· autores 

y presentando alternativas para la predicci6n del flujo crrtico, A 

continuaci6n se presentan algunos de estos trabajos •. 

Nahavandi y Von Hollen 9 presentan en 1965 un modelo anaUtico 

para la predicci6n de los gradientes de presi6n, la masa velocidad y 

la presi6n en flujo crrtico en la regi6n de aproximaci6n al flujo crrti

co. Los autores aplican las ecuaciones de continuidad, momentum 

y energ(a a elementos diferenciales sucesivos a lo largo del conducto 
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y las resuelven numéricamente en una computadora digital para obt~ 

ner la descarga máxima de flujo. El-modelo propuesto supone co~ 

diciones de equilibrio térmico y emplea la correlación modificada 

de Armand para relacionar la fracción de vac(os a la calidad del v~ 

por. Las condiciones de frontera para el problema son especific~ 

das por los valores conocidos de la presión y calidad de vapor a la 

entrada de la tuberra. Suponiendo una masa velocidad inicial. se 

usa un esquema doble de Newton-Raphson para encontrar la calidad 

de vapor y la presión a la entrada del siguiente incremento corrien-

te abajo. El ciclo iterativo externo de Newton-Raphson está rela-

donado con la presión y el interno está relacionado con la calidad del 

vapor. Se supone una presión en el punto espacial de interés y se 

emplea el ciclo interno .para calcular la calidad de vapor. Las va 

riables dependientes auxiliares restantes. incluyendo el factor de 

fricción. son entonces determinados y se usan en el ciclo externo 

para calcular 1~ presión. Se repiten los ciclos interno y externo 

hasta que la presión converja dentro de los l(mites prescritos. 

El c;:álculo numérico se continóa por incrementos sucesivos a lo largo 

del eje de la tuberra hasta que se obtiene la presión del extremo de 

la tuberra. Entonces se incrementa la masa velocidad supuesta y 

se repite el proceso de Newton-Raphson de doble convergencia. Pa 

ra valores de masa velocidad menores que Gc (ver Fig. 6,1 O ). 

siempre convergen los ciclos de Newton-Raphson de presión y cali-
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dad de vapor. Para valores de masa velocidad mayores de G 0 los ci 

clos iterativos divergirán. Esta divergencia está caracterizada por va 

lores negativos calculados para presión o calidades de vapor negativas o 

mayores á la unidad. Se hace necesario emplear incrementos grandes 

y finos de .masa velocidad para minimizar el tiempo de computación y as~ 

gurar la exactitud en el valor máximo. El modelo presentado concuer-

da aceptablemente con los datos experimentales de Fauske . Los aut<2._ 

res consideran inadecuada la correlación definida por Fauske para fac--

tor de fricción para la ·región de aproximación al flujo crrtico por las 

siguientes razones : · 

a) Según ellos, dicha correlación probablemente está restringida 

a las condiciones y geometr(as empleadas en el aparato de prueba, 

b) La correlación propuesta sólo es válida cerca de la salida de tuberra 

donde ocurre el fenómeno cr(ti"co. 

e) Se muestra que el factor de fricción paraelf'IL!Pc:::nientearrbacela."rEgi.6n 

de aproximación depende en alto grado de la calidad de vapor, pero no 

se presenta ninguna corre laci6n para esta región. 

Los autores concluyen que la correlación de factor de fricción de Fauske 

no se puede aplicar efectivamente para analizar el problema de la desea.!: 

ga de flujo cr(tico. 

En relación con el argumento 10 a) Cruve.r y Moulton constatan el he 
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cho de que los datos· de las áreas de traslapamiento de las diferentes re-

giones de presión exploradas por varios autores en su experimentación -

en predicci6n de flujo crrtico concuerdan con bastante exactitud, si a e~ 

to agregamos geometrras y diámetros distintos en los sistemas en estudio, 

la compatibilidad entre los datos le confiere cierta generalidad a la co-

rrelación de Fauske, El segundo argumento parece ignorar que Fauske 

reconoce la aplicabilidad de su modelo ~ en la región de flujo crrt.!_ 

co y no aclara que tanto necesita estar definida la frontera corriente 

arriba de la correlación p3.ra su método de aproximación. El tercer 

argumento expresa Una necesidad por parte de los autores de una definí-

ción de el factor de fricción en la región de aproximación pero hay que -

aclarar que el modelo de Fauske no es compatible con el modelo de apr2 

ximación de los autores por lo que no se le puede exigir esa condición. 

Por todo lo anterior se observa que los argumentos de los autores prese_!) 

tan ciertas deficiencias que no justifican su conclusión respecto a la co 

rrelación de factor de fricción de Fauske. 

10 . . 
Cruver y Moulton presentan una teorra unificada de flujo a dos fases 

unidimensional, adiabático y separado. Para describir el flujo adecu2 

damente, se definen cuatro volcímenes específicos de mezclas. Se ba 

san en los promedios de área, momentum, energra cinética y velocidad, 

La teorra de Cruver y Moulton está basada en el postulado de que a la co!:! 

dición crrtica de salida la relación de velocidades de las fases es la rarz 

ccíbica de la relación de volumen específico de las fases ( correspondier:!_ 
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do a una energ(a cinética m(nima para un flujo másico dado o a un flujo 

másico máximo para una energ(a cinética m(nima ). Como una re ladón 

de deslizamiento más alta incrementar(a el requerimiento total de energ(a 

de un flujo, no se esperarra una relación de deslizamiento mayor de 

( Vg/Vl ) 113 (donde V es volumen especifico ) • 

Para establecer si ( Vg/Vl ) 1/3 es realmente la máxima relación de 

deslizamiento alcanzable en flujo a dos fases separado, se debe conside-

rar la relación entre la relación de deslizamiento y la producción entro--

pi a. Para establecer esta interconexión se empleará la siguiente ecua-

ción 

_1_. 
,tgc 

donde: 

J ¡;) z CG3
A VRE ) = - G A V . H 

dP 
dZ 

-GA JT dS 
dZ 

VKE: volumen especrfico para energ(a cinética promedio 

VH = volumen espec(fico según el modelo homogéneo 

A = área secciona! 

J = equivalente mecánico del calor 

T temperatura, o K 

S = entropia 

Z distancia axial 

GAg seno< 
gc 

que es la ecuación de conservación de la energ(a mecánica, la cual rela 

dona la producción de entropia por disipación viscosa con las variables 

de flujo. Sin embargo, es importante reconocer que la ecuación impl! 

ca que aún cuando no exista en realidad el equilibrio termodfnámico las 

relaciones de equilibrio son válidas. 11 
Prigogine ha demostrado que 

el dominio de validez de el principio de la termodinámica irreversible de 

-341-



producción mrnima de entropia está restringido a procesos de transporte 

que cumplan la condición de leyes fenomenológicas lineales y coeficientes 

fenomenológicos constantes, por lo tanto la ecuación anterior no es uni-

versalmente cierta para flujos a alta velocidad, donde las leyes fenome-

nológicas son no -lineales y los coeficientes fenomenológicos no son con~ 

tan tes. Asr el siguiente tratamiento es tentativo y espera por desarro-

llos posteriores en técnicas de análisis no -lineal de la termodinámica 

irreversible, 

A área constánte, después de rearreglo e integración el balance de ene!: 

gra mecánica toma la siguiente forma 

As:-
JTprom 

tomando la variación de ~ S con respecto a K, obtenemos · 

~As _ 
~- 2gc/Tprom 

Asr, el incremento en entropia debido a la relación de deslizamiento es 

directamente proporcional a Si A VKE repre-

senta la diferencia entre el flujo separado y homogéneo, A S es en-

tonces la diferencia de entropia entre los dos modos de flujo. Como-

;) ( AVKE2) . - j)'( VKE2) 
C>K - 3K 

< K ( (Vg/Vl)'13 y . es igual a cero en 

Esta función es neg~ 

tiva en la región 

Por lo tanto lc. entropia del sistema aumenta con Lt relación de desliza-

miento, alcanza un máximo a K·= (yg/Vl)t/5 y disminUye a. 

K ) (Vg/Vl)~ 



Se puede decir en gener3.l que para un flujo separado en área constante, 

cualquier cambio en la relación de deslizamiento será en la dirección -

de (Vg/Vl) •13 . Inicialmente, si está presente una relación de desli-

zamierito mayor de (Vg/Vl)~J tenderá a ser reducida. Por e 1 contra 

rio, 
...., 

una relación de deslizamiento menor d~ (Vg/Vl) 3 tenderá a au-

mentar. Sin embargo uno no puede inferir generalmente que un incr~ 

mento en la relación de deslizamiento arriba de (Vg/Vl) "'3 Viola la s~ 

gunda ley de la termodinámica, ya que la entropia del sistema puede -

cambiar de otras maneras • Los flujos predichos siguieron bien el co!!l 

portamiento de la presión de los datos experimentales, aunque fueron 

demasiado bajos a calidades altas y demasiado altos a calidades bajas .. 

La diferencia en porcentaje promedio entre los flujos cr(ticos experime!:!_ 

tales y predichos fue de - 8.5% para 376 puntos • Estas d\ferencias 

. se pueden atribuir al tamaño de las gotas, que si es menor a 1 o-7 pies 

puede ocasionar que una proporción significativa de la energ(a total del 

sistema resida en las interfases entre las fases. Este efecto, que no 

ha sido determinado en flujo cr(tico, deber(a disminuir la calidad de la 

mezcla y as( aumentar el flujo cr(tico. El fenómeno deberfa ser más 

prominente a calidades altas. 

En su cr(tica al modelo de Fauske, los autores señalan que el postulado 

referente a que el valor absoluto de el gradiente de presión alcanza un -

máximo finito no es correctoya que "a Vrv( o K = o representa -

un m(nimo, no un máximo, debido a que f)-' Vrv( t) K2 ;r 2X(1 -X) • Vg/K3 
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siempre es positivo. Si.n embargo, se debe tomar en cuenta que Fauske 

maxi.mi.za la suma de los términos de aceleración y fricción con respe~ 

to a la relación de deslizamiento (de manera que esto pueda satisfacer la 

ca(da de presión máxima ) no sólo a los términos que contengan Vm y 

aunque ()Vm/ ~K se~ mrni.mo tal vez el conjunto sea máximo, 

Cruver y Moulton presentan además unas gráficas de ~ Vm/ ~ K contra 

Z (di.stant:i.a de la salida) (Fi.g. 6. 11) en las que a/ a Z ( <JVfv'i o K) a u 

menta al aproximarse Z a cero. Segcín ellos si. ?J¡li Z ( ~Vfv'io K) 

tendiera a éero al tender Z _,.. O, se podr(a establecer que la ecua

ción 6.1 de Fauske serra válida aun cuando no se presentara un máximo 

absoluto con respecto a la relación de deslizamiento y aunque las gráfi

cas no son prueba concluyente, i.ndi.can m·arcadamente que la ecuación 6.1 

es inválida y que dP/dZ no alcanza un máximo fi.ni.to en flujo crrti.co a 

dos fases debido a una variación en la relación de deslizamiento. Con 

respecto a las figuras presentadas, hay que aclarar que los datos no llegan 

a Z =O, pudiendo darse el caso que cambiara demasiado el compor~ 

miento de .la curva· en Z;: O cuando se ti.ene flujo crrti.co por lo tanto me 

parecen precipitadas las conclusiones de los autores hasta no disponer de 

pruebas concluyentes. 

En relación a la discrepancia entre el exponente de la relación de desliz~ 

miento para flujo cr(ti.co entre Fauske y Cruver y Moulton, Fauske 

.i.nsi.ste en que las diferentes velocidades de las fases i.mpli.can i.rreversi.

bi.li.dades que son, naturalmente, incompatibles con la i.soentrop(a, lo 
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que pone en entredicho el desarrollo de Cruver y Moulton para la rel~ 

ción de deslizamiento. 

Turner y Trimble 12 muestran un modelo de flujo que en base a la 

misma aproximación por incrementos de longitud de Nahavandi y Von 

Hollen y utilizando ~a ecuación de deslizamiento de Jones y la corr~ 

ladón de fricción anular de Beattie obtiene mejor acuerdo con los ex-

perimentos de Fauske que las correlaciones especiales de flujo crrtico 

normalmente usadas. 

Los diferentes modelos para flujo crftico se comparan en base a la re-

ladón media de longitudes calculadas a longitudes medidas requeridas 

para producir una Óa(da de presión crrtica medida. 

El procedimiento es engañoso si. se toma en cuenta que los autores acl~ 

ran que el modelo de deslizamiento de Fauske fue formulado original-

mente para minimizar el gradiente de presión debido al término de e~ 

pansión, . por lo que la ca(da de presión correspondiente a fricción es un 

máximo dando como resultado longitudes calculadas muy largas lo cual 

se evitarra si se usa la correlación de factor de fricción para flujo 

13 
crrtico de Fauske , pero no se aplica en la comparación ya que se 

considera inapropiada en base a las razones señaladas por Nahavandi y 

Von Hollen, y de las cuales ya se señalaron sus deficiencias. Lo 

más criticable de la comparación esque se redliza en base a las dista.!: 

das de aproximación de entrada. a salida del tubo y Fauske recalca· -

que su modelo sólo se aplica al lugar donde ocurre el fenómeno cr(tico, 
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por lo cual no es válida la comparación. 

Bouré et al 
14 

presentaran recientemente un enfoque teórico distinto a 

los trabajos anteriores en algunos puntos. Los autores mencionaron 

que se han publicado un gran n6mero de trabajos experimentales y teór.!_ 

cas acerca de los flujos máximos a dos fases y fenómenos rel?.cionados 

con ellos, mostrando la importancia del deslizamiento, los deséqlili

brios térmicos, los procesos de relajación o, en otras palabras, de 

las leyes de transferencia de masa, momentum y energfa entre las 

fases. Sin embargo, reconocen. que la descripción resultante de una 

búsqueda bibliográfica todavra está lejos de ser clara y consideraron -

6til re-examinar el problema, comenzando por lo que se conoce bien 

(flujo a una fase ) y tomando en cuenta los aspecto~ especfficos a das 

fases. 

Generalmente la naturaleza de la evolución del flu(do se especifica 

a priori en los modelos a una fase. Sin embargo, un procedimiento 

más general y racional· consiste en postular las leyes de transferen

cia (causa) en vez de la naturaleza de la evolución (efecto),· Este 

procedimiento produce modelos que incluyen como casos particulares 

todas las evoluciones concebibles. Esto no es obligatorio para los fl!::: 

jos a una fase, debido a que la naturaleza de la evolución es muy can~ 

cida en la práctica. Este no es el .caso para los flujos a dos fases, 

para los cuales no se pueden hacer suposiciones simples respecto a las 

evoluciones termodinámicas de las fases debido a la importancia de 
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los procesos de no -equilibrio (lo cual" implica irreversiblidad ). 

En este caso, es necesario tomar en cuenta las leyes de transferencia 

por si mismas, más que sus consecuencias (evolución ). 

Por lo tanto, el propósito del estudio de Boure et al es: usando un 

modelo matemático general (incluyendo en particular las leyes de tran~ 

ferencia ) revisar cr(ticamente el caso del flujo a una fase y luego g~ 

neralizar a los flujos a dos fases para mejorar la oorqrensión de el fe-

n6meno de flujo cr(tico a dos fases. 

De acuerdo éon la presentación de los autores el flujo de un flu(do en 

una tuber(a está gobernado por: 

1 .- Las leyes de conservación: masa, momentum y energ(a. 

2.- Las leyes constitutivas que son el modelo matemático del·flu(do, 

tales como la relación fundamental y las leyes reol6gicas, 

3.- Las condiciones de frontera en la pared del tubo y en las át~eas 

secciona les de entrada y salida. 

Las suposiciones clásicas del flujo crrtico a una fase no se pueden ex -

tender al flujo a dos fases sin· una discusión previa. 

1 . - Se desprecian los efect::Js bidimensionales, El tomar en cuenta 

estos efectos aumentar(a demasiado la complejidad de los mode-

los por lo cual no es una práctica camón. Sin embargo, debe 

. 15 16 
recordarse que Henry y Réocreux han mostrado que ta-

les efect:Js pueden estar presentes en flüjos a dos fases, al me . 

nos a fracciones bajas de vac(os. 
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2.- En flujos a dos fases, se desprecian los efectos de tensi6n supe!:_ 

ficial y las interacciones entre las fases son tales que la presión 

es uniforme en cualquier sección: Esta supo_ 

sición es la que acarrea más consecuencias yá que afecta al aco

plamiento entre las fases. 

3.- Se ignoran los efectos difusivos y de turbulencia. Sin embar-

go, debe recordarse que una de las caracterrsticas del flujo a dos 

fases es la presencia de varias interfases, lo cual afecta tanto a 

la difusión como a la turbulencia. 

Otra suposici6n que merece discusión concierne a la forma de los tér

minos de fricción en la pared y transferencia de calor en la pared y en 

el caso del flujo a dos fases, de los términos de transferencia interfa-

cial. Estos términos toman en cuenta por sr mismos y al mismo tief12 

po algunas de las propiedades reológicas de los flu(dos y algunas de las 

condiciones a la frontera. Las formas de todos estos términos son de 

importancia primaria debido a que efectan al carácter matemático de el 

conjunto de ecuaciones. La mayorra de las 21plicaciones prácticas if12 

plican gradientes pequeños de las variables dependientes. En estas -

aplicaciones frecuentemente es suficiente suponer que los términos de 

transferencia dependen sólo de la abscisa Z, tiempo t, y de los val~ 

res de las otras variables dependientes '( aqur se designarán como Xi 

para distinguirlas, tales como la temperatura T, velocidad W y en 

tropia espec(fica S en el caso. de flujo a una fase ). 
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Sin embargo, como en su estudio los autores consideran condiciones -

de flujo más generales (tales como alta velocidad, gradientes de pr~ 

si6n o vac(os, transientes rápidos ••.• ) es aconsejable suponer una 

dependencia más general. Por ejemplo, demuestran que el hecho de 

que los términos de transferencia dependan de Z, t o de las Xi s y 1 1!._ 

nealmente, en las derivadas de primer orden de las Xi es una mej'L 

ra significativa. 

La forma correspondiente puede observarse como una expansión en s~ 

ries de Taylor, limitada al primer orden. As(, la presencia de d~ 

rivadas corresponde a efectos pequeños de la historia del flujo y de los 

entornos. Tales· efectos no son sorprendentes, al menos en el caso 

del flujo a dos fases, cuando se considera la estructura del flujo y pr~ 

bablemente son más importantes que los efectos difusivos y de la turb!:!. 

lencia·. 

Finalmente, el punto a debatir aqu( no es la presencia de derivadas en 

las leyes de transferencia, sino la limitación de la expansión de Taylor 

al primer orden, lo cual sólo "podrá justificarse a posteriori, por CO!"Q. 

paración con ~ experimentales. 

Se han propuesto varias aproximaciones para obtener un criterio de fl!;!. 

jo cr(tico. Algunos de ellos están basados en fenómenos de propaga-

ci6n; otros consisten en la condición de desvanecimiento de alguna d~ 

rivada parcial del gasto. En cualquier qaso, como lo señalaron Kéltto 

17 18 
y Sudo ' ;_- la condición de flujo cr(tico debe ser un resultado 
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del modelo matemático del sistema. Bouré et al adoptan un punto de 

vista práctico: comenzando a partir de un conjunto de valores iniciales 

para las x1, se calculan los valores de estado estacionario de todas las 

variables dependientes mientras se avanza corriente abajo a lo largo de 

la tuberra, usando la versión de estado estacionario de cualquiera de los 

conjuntos de ecup.ciones de flujo a una fase o a dos fases. Este proc~ 

so no es el mejor-para estudiar el flujo cr(tico. Sin embargo, los re 

sultados que produce• se aplican a cualquier modelo de flujo que inclu-

ya solamente ecuaciones diferenciales parciales de primer orden, line 

a les con respecto a las derivadas, que es un cas~ muy comón. General 

mente, no todas las X¡ se dan a la entrada: se suponen los valores 

corNspondientes y se ajustan su_bsecuentemente por iteración. 

coa:oet~tiHIWM 
z. o 
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En la figura se muestra el diagrama de flujo para la determinación del 

flujo crrtico, 

En una sección dada, el cálculo de las derivadas de primer orden de 

las Xi con respecto a Z implica un conjunto de ecuaciones algebr~ 

co lineal cuyo determinante es A Si se necesitan las derivadas 

de orden mayor de las Xi, se pueden calcular difere171ciando el conju~ 

to de ecuaciones original, los nuevos conjuntos tienen el mismo dete!::_ 

minante Á Mientras A :¡1: · o, no aparece ningtma singularidad 

en el proceso y se puede obtener una solución num~rica completa, ob

teni~ndose las X¡ como expansiones de Taylor con respecto a Z. 

Si A ~ O has~ el fin del conducto ( Z = L ), hay una y sólo una

solución; las condiciones de entrada se pueden modificar un poco y el 

flujo no. es cr(tico. 

Si A se desvanece en cualquier sección, el problema es imposible 

o indeterminado, dependiendo del c.umplimiento de una cierta con~ 

ci6n de compatibilidad. Para evitar desarrollos largos, se exclu-

yen a priori algunos casos particulares, o sea : 

W = O (flujo a una fase )_, y 

e( G' b<( L = 1 (flujo a dos fases ). Tambi~n se supone 

que las condiciones de entrada son tales que el determinante A de el 

conjunto de ecuaciones no se desvanece a la entrada de la tuberra. De 

esta manera, el cálculo de los valores de r~gimen permanente de las 

variables dependientes se pueden comenzar puesto que se conocen es

tas condiciones de entrada. 

-352-



Si Ni es el determinante A al que se le hao 1reemplazado la i -::é 

sima columna por los miembros del lado derecho de las ecuaciones 

del conjunto, consecuentemente, la condición de compatibilidad -

(que da como resultado una sola ecuación ) es que todos los deter-

mi nantes Ni se desvanezcan simultáneamente cuando /l.= O. ( Ni se 

tcrna aq.¡(c:rrp Xi P.ar;"llas'diversas · Ni's ). De aqur, los gradien-

tes Ni/A de las variables dependientes Xi toman la forma ind~ 

terminada 0/0 en la sección bajo consideración y no son infinitos 

en general, como frecuentemente se supone. Esto está de acuerdo 

16 
con observaciones realizadas en sistemas ffsicos reales Como 

es bien sabido de la teorra de los determinantes, cuando para alguna 

i, se satisfacen dos relaciones distintas ..A=o y Ni= O (con Ni 

no idéntica a cero ni divisible por Jj. ) entonces todas las otras Ni 

se desvanecen. Por lo tanto, la condición de compatibilidad gen~ 

ralmente está dada por una ecuación Ni;: O. Remover la .indeter: 

minación implica el cálculo de los limites de Ni/ A En algunos 

casos y para algunas Xi, este cálculo es bastante fácil. Es il"!:!_ 

portante notar que en varios casos algunas de las Ni son idénticas 

a cero, 

Si la condición de compatibilidad no se satisface cuando A= O, en-

tonces el problema es imposible • La imposibilidad significa 

que algunos de los valores supuestos para las X¡ a la entrada no 

están de acuerdo con la realidad. 
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Por lo anterior, A :r:: O es necesariamente un criterio de flujo crrtico 

e incluye el conjunto de ecuaciones escritas para estado estacionario. 

Para flujo a dos fases A es un determinante de c;o orden. Esta 

expresión general de el criterio de flujo cr(tico permite el estudio de 

cualquier caso part~cular. 

La ecuación resultante no será presentada aqu( ya que no se podr(an 

obtener conclusiones prácticas de ella. 

Bouré et al conlcuyen lo siguiente: 

a) Para mejorar el entendimiento de los fenómenos en flujo crrtico" 

a dos fases, se ~a encontrado Cltil estudiar en paralelo tanto los flu-

jos a una como a dos fases. También se ha señalado que para post~ 

lar las leyes de transferencia, que son las causas de la evolución del 

flu(do, es más racional que suponer ~ priori la naturaleza de esta 

evolución. Este punto es especialmente importante para los flujos a 

dos fases debido.a la presencia de transferencia interfaciales, que -

juegan un_ papel esencial en la evolución de la mezcla. 

b) En el análisis "clásico", se supone que los términos de tra~ 

ferencia presentes en las ecuaciones sólo son funciones de el espacio, 

el tiempo y de las variables dependientes usadas para describir el 

flujo. Dentro de este concepto, los resultados encontrados para los 

·flujos cr(ticos y las velocídades de propagación de pequeñas pertU!:_ 

baciones siempre son los mismos ( cuando se usan todas las ecuaci~ 
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nes de conservaci6n, que es, por supuesto, lmperátivo ): 

Para flujos a una fase, la velocidad crítica es la velocidad isoentré_ 

pica del sonido, que generalmente está de acuerdo con los datos ex 

perimentales. 

Para flujos a dos fases, el flujo crítico calculado 

donde X = calidad 

e< =. fracci6n dé vacíos 

f = densidad 

p = presi6n 

S entropia 

~ está de acuerdo con los datos experimentales. Además, increí-

ble como pueda parecer, rio depende de los fenómenos de transfereQ_ 

cia interfacial. 

e) Una consecuencia de estauriddades la incompatibilidad de los 

diversos modelos a dos fases existentes, los cuales producen resu!_ 

tados diferentes: ~ es posible1partiendo de un modelo general y 

haciendo suposiciones apropiadas, desarrollar los modelos existeQ_ 

tes. 

d) Para eliminar los inconvenientes mencionados, los autoresp~ 

ponen ádoptar una forma más general para las leyes de transferencia 
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es decir, permitir en sus expresiones la presencia de derivadas par: 

ciales de las variables dependientes. Los ejemplos que tratan mue~ 

tran que esta es una hipótesis prometedora: se pueden obtener otros 

resultados aparte de los mencionados en e), tales como una veloci~ 

dad cr(tica "politr6pica" para flujo a una fase o los resultados de 

modelos existentes para flujo a dos fases. La importancia de los -

términos diferenciales mencionados procede del hecho de que afectan 

fuertemente al acoplamiento entre las fases e o entre· el nu·rdo y la 

pared). 

e) Se estudi6 ty~atemáticamente la condición de flujo cr(tico y se 

obtuvo un criterio necesario de flujo cr(tico igualando a cero el deter 

minante del conjunto de ecuaciones que describen el flujo de estado -

estacionario ( /1 =O ). 

Este criterio debe complementarse por el estudio de la condición de -

compatibilidad de el conjunto (Ni= O). _ Debe enfatizarse que los 

gradientes de las variables dependientes generalmente no son infini 

tos en la secci6r:-t cr(tica, lo que confirma el 2o. postulado de Fauske. 

f) Se ha verificado que un flujo es cr(tico, tanto para dos fases 

como para una fase, cuando las perturbaciones iniciadas corriente 

abajo de alguna sección "cr(tica" no se pueden propagar corriente 

arriba de esta sección. As( una disminución de la presi6ri de salida, 

por ejemplo, no tiene efecto en los parámetros de flujo corriente artj 
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ba de la sección cr(tica. Como resultado, el flujo ya no puede ser 

incrementado. La presencia de términos diferenciales en las exp~ 

siones de las leyes de transferencia es totalmente compatible con es 

ta interpretación. 

Debe observarse el trabajo presentado como un intento para poner las 

bases para un modelo racional del flujo crrtico a dos fases. Más que 

presentar un modelo nuevo, examina algunos puntos fundamentales 

respecto a la creación de los modelos de flujo cr(ti.co, tales como las 

consecuencias de la forma de las leyes de transferencia en el fenóme-

no crrtico. Esto produjo una forma matemática general que conti!::_ 

ne a la mayorra de los modelos existentes y debe permitir el desarro

llo de mejores modelos. 

Cualquier modelo que merezca consideración debe incluir leyes de 

transferencia detalladas. En el estado actual del conocimiento, e2_ 

to significa varios coeficientes desconocidos que aparecen, desde el 

punto de vista práctico, como constantes a ajustar: se requiere tod~ 

vra gran cantidad de trabajo en las leyes de transferencia a dos fases. 

Sólo cuando se complete este trabajo, se podrán proponer nuevos m~ 

delos que continden la lrnea presentada. Por supuesto, estos mode-

los deberán compararse con datos experimentales, lo que implica un 

diseño experimental adecuado bastante complicado. 

Recientemente, Ar.dron presentó un modelo de dos flu(dos para cale~ 

lar el flujo cr(ti.co. El modelo permite en general la influencia de 
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el no -equilibrio térmico entre las burbujas de l(quido y vapor y -

también permite el movimiento relativo de la interfase. 

Se muestra que la teorra predice los flujos cr(ticos medidos con bue 

na exactitud. 

En el estado estaci'!nario el gasto se ajusta a si mismo de manera que 

el plano de "choking" (estrangulamiento) coincida con la salida de la 

tuberra, para satisfacer las leyes de conservación. Esto sugiere -

que una de las posibles maneras de calcular el flujo cr(tico en una t~ 

ber(a de. uñ tamaño dado es variar el flujo supuesto hasta que se pre-

dice que el plano de choking coincide con el final cie la tuberra. 

Este método, qu~ fue usado por prünera vez por 
20 

Edwards · para 

calcular flujos cr(ticos, 
19 

se usó en los cálculos de este trabajo • 

Ardron encontró que en la vecindad de el plano de "choking" las 

velocidades de fase siempre estaban cercanas a la velocidad del son.!_ 

do local 

{ 1+ 2 C<:G (1- P<Gr 
1T 21X.G 

obtenida linearizando las ecuaciones que gobiernan a dos flu(dos. 

Aqur CG es la velocidad del sonido en el vapor. Como lo discutie 

. 21 
ron Ardron y Duffey esta concordancia es consistente con el 

concepto convencional de "choking" como una coricfi.dfuen la cuaf los -

carrbios. <f? presi6ri. corl':'ierte-ctaj:> ro .re p..a:lEn' tra-emüir a trav€s cet p:ro aitico • 

También observó que los efectos de no -equilibrio pueden tener una 

influencia dominante en la posición del plano de "choking" y en el 
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gradiente de presión estático. 

Asimismo, predice que debido a los efectos competitivos de el no-e 

quili.brio térmico y la fricción_ em la pared en el flujo el flujo cr(tico 

en una longitud de tuberra dada será un máximo para un diámetro de 

tuber(a particular (o sea, para una longitud de tuberra dada, Gcrit 

tiene un máximo débil a algón diámetro crrtico de tuber(a,. Por ól 

timo, predice que Gcrit var(a fuertemente con la longitud de la 

tuberra y sólo débilmente con el diámetro de la tuberra, lo cual 

está en total contraposición con las conclusiones de Fauske, por lo 

que requerirá de una justificación posterior para diámetros mayores. 

Finalmente, se presenta un comentario a las predicciones similares 

l L A - 22 de oos modelos, rea izado por inning y lderson • 

Ellos observaron que la carta de flujo cr(tico para expansión de agua 

10 
en dos fases presentada por Cruver y Moulton daba predicciones 

que son muy cercanas ?-las hechas por ellos en su trabajo 23 publ!_ 

cado en 1 968 • Esos resultados mostraban una similaridad notable 

y, a primera vista, parecran dar un soporte -mutuo a dos teorras 

qué tienen muy poco en camón. 

La teorra de Cruver y Moulton está.basada en el postulado de que a 

la condición de salida cr(tica la relación de velocidades de las fases 

es la ra(z cóbi.ca de la relación de volómenes especrl'icos de las fases 

( correspondiendo a ':lna energra cinética m(nima para un flujo másico 

dado o un flujo másico máximo para una energra cinética dada). La 

otra teor(a se derivó usando las tres leyes de conservación básicas 
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para llegar a seis ecuaciones de flujo (mucho antes que Bouré et al). 

Estas se pueden integrar numéricamente en un proceso paso a paso -

que sigue a la expansión hasta que se alcanzan condiciones cr(ticas de 

salida. Más allá de este punto las ecuaciones son incompatibles. 

La condición de salida cr(tica también se puede reconocer por la apr_s¡ 

ximación de la relación - Vd P/ d (KE) a la unidad, donde V es 

el volumen espedfico, P la presión y (KE) la energra cinética de 

la mezcla vapor-agua o sea -Vd P es la velocidad máxima de con 

versión de energ(a interna a cinética que es teóricamente posible. 

Se requiere informaciÓn emp(rica respecto a la forma de los factores 

de fricción en la pared y en la interfase para obtener una solución 

numérica de las ecuaciones de flujo a dos fases. En base a la evideJ:I 

cia (similariqad) numérica encontrada se podr(a considerar que las -

dos teorras dan cierto soporte una a otra, pero un examen posterior 

revela que no es asr. La teorra de Cruver-Moulton da lugar a una 

relación de velocidades de 9.8 en la salida crrtica mientras que la de 

Unrirg.y Atirs:n predice un vaor. co~ de 15.3: AcE'rás, re.ena..enra q;e 

en este caso, ·particular la energ(a cinética del flu(do prácticamente 

no cambiaEnei rango de relación de velocidades de 8 a 20 como se 

ve en la Fig. 6.12. Por lo tanto ellos concluyen bastante sorpre!J_ 

dentemente, que una predicción aritméticamente correcta de el flu

jo crftico para una calidad y presión de salida especificadas ~ 

una prueba significativa de la validez de ninguna teoría, y a,ñaden -

que en este caso se está discutiendo la situación que prevalece~(a si 
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se obtuviesen condiciones de equilibrio termodinámico a través de 

una expansión y mientras que esto es de un interés teórico consid!::_ 

rabie, en la práctica las desviaciones del equilibrio termodinám!_ 

co cerca de la salida cr(tica afectan significativamente el compor

tamiento real del ~ujo. 

En el comentario presentado ·anteriormente se pueden notar algunos 

aspectos interesantes. 

a) Es muy importante la forma en que se manejan las contribu-

. ciones de las variables y las interacciones entre ecuaciones ya que 

Linning et al ~tilizaron Ún conjunto de ecuaciones similar al de 

Bouré et al sin llegar a resultados significativos. 

b) La desalentadora conclusión de que una concordancia numér!_ 

ca con la realidad no es significativa como prueba de validez, se -

puede atenuar por el hecho de que reconocen implfeitamente un enfe_ 

qUe equivocado al analizar una situación de equtlibrio termodinám.!_ 

co y podr(a ser un reflejo de la conclusión b) de Bouré et al, lo 

cual simplemente nos indica que es necesario profundizar más en - · 

.la verdadera naturaleza del fenómeno, sin conformarse solamente 

con predicciones numéricas sin bases sólidas. 

Para las necesidades de diseño de este trabajo se seleccionó para. 

comparación los métodos de Edrriister ·y Buthod por sus cualid~ 

·des prácticas orientadas hacia lfneas de transferencia en sistema 

al vac(o y aplicadas en sistemas reales y el método de Fauske -

por sus cualidades de consistencia teórica y experimental. El mé 
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todo de Fauske por sus cauli.dades de consistencia teórica y exper.!_ 

mental. El método de Bouré et al se encuentra eh una fase teó

rica y el de Ardron requiere aún de estudios más completos para 

comprobar· la validez de sus observaciones, algunas en total contr~ 

posición a los resultados experimentales normales, lo cual aunque 

podr(a ser el resultado de un modelo correctamente diseñado tam-

. bién podr(a ser indicativo de fallas en el mismo. 
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d) Equilibrio vapor-l(quido inestable 

Una suposición muy persistente al tratar problemas de flujo a dos f~ 

ses (que aón aparecra en art(culos de diseño en 1969 ) es la refe:-

rente a una relación constante de los volómenes de l(quido y gas 

( L/V ). Esto es equivalente a suponer que no ocurre una transfe-

rencia de masa entre las fases o a que los· gastos de entrada de l (q¡¿! 

1 -iv 
do y gas permanecen constantes Los cálculos ciertarY]ente 

se vuelven más sencillos pero en realidad, en la mayor(a de los e~ 

sos es una simplificación burda que puede ocasionar errores signif.!_ 

ca ti vos. Esto;; ya no se pueden calcular una vez que se introdujo 

la suposición básica. 

Una relación L/V constante es una suposición razonable para la-

mayor(a de los sistemas aire-agua, tales como los usados en las 

primeras investigaciones a dos fases,· realizadas en su mayor(a -

por ingenieros petroleros o mecánicos. Sin embargo, los inge--

nieros qu(micos no se encuentran solamente con este sistema tan 

simple; algo más camón es un sistema con flash en el flujo, tal co 

mo una mezcla de hidrocarburos: 

Para los ingenieros qu(micos, es preferible expresar L/V como 

la relación de las moles de l(quido a moles de vapor por unidad de 

tiempo, en vez de una relación de volumen. Al fluir una mezcla 

a dos fases a través de una tuber(a, la presi6n disminuye y la te112. 

peratura disminuye o aumenta, de acuerdo con la dirección del flu 
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jo de calor. En una tuber(a isotérmica real, la relación L/V 

cambió por un factor de 7, para un cambio de presión de sólo 50 

psi a. e de 369 .37 a una presión de 1 ' 1 00 psi a a 49.79 a una -

presión de 1 , 050 psia ) . Aunque este cambio pueda parecer gra¿:: 

de, se vuelve más impresionante si se le cuantifica en una rela 

ción de volumen. 

Como para una composición constante la relación L/V es una fu¿:: 

ción de la temperatura y la presión, una suposición más válida 

para determinar tales relaciones en flujo a dos fases es que existe 

un equilibrio termodinámico entre las fases en cada punto en el -

conducto. 

¿Pero qué tan válida es la suposición de equilibrio termodinámico? 

Considerése un sistema en el cual un l(quido, entrando a condicio::: 

nes de punto de burbuja, empieza a flashearse debido a la pérdi

da de presión producida al fluir el lfquido en el sistema. 

El vapor aparece al principio como burbujas (efecto de cavitación) 

en el interior de la fase l(quida. Al flashearse más gas, se de-

sarrolla el régimen de flujo estratificado, con el gas fluyendp -

sobre el l(quido. En la realidad, el flujo estratificado existe s~ 

lamente por una longitud muy corta, pero su · 'dtscusión , ayudará 

a aclarar algunos de los conceptos implicados en relaciones de fase. 

En este régimen de flujo particular, el equilibrio tármodinámico -

es posible sólo si la velocidad de deslizamiento (Vs ), definida -
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como Vs =: Vg-Vl, es igual 3. cero -lo cual implica que las fa.ses 

están viajando a la misma velocidad. Viajando a través de una ses:_ 

ción constante, la composición es casi constante, y el gas y el lf

quido en contacto en el punto Zi están igualmente en contacto en tq_ 

dos los puntos Z a lo largo de l¡;¡. tuberra. Bajo estas condiciones, 

el equilibrio termodinámico es exacto. 

Sin embargo, Vs no siempre es cero y el cálculo de la composición 

de las fases para valores mayores que este se vuelven muy dif(cil. 

Al flashearse más l(quido se incrementa el nómero de moles en la 

fase gas y la velocidad del gas (Vg) se acelera; por otra parte, -

Vl aumenta en pequeña escala. Como el gas está fluyendo más r~ 

pidamente que el -lfquido, el vapor se separa del lfquido del cual se 

flasheó. El vapor que está sobre el l(quido en cualquier punto no 

contiene solamente una contribución del vapor flasheado por aquella 

porción particular de lfquido, sino también contiene contribuciones 

dellfquido corriente arriba (Punto Z en la Fig. 6,13), Por lo 

tanto la composición del flu(do cambia al mismo tiempo que el vapor 

fluye por el conducto. 

En general:, el vapor contendrá fracciones más ligeras que se cale;: 

lan suponiendo comp$sición constante a través de una sección de -

la tuberra. El enriquecimiento de fracciones ligeras en el vapor 

dismincye la tendencia de estas mismas fracciones a flashearse en 

el trquido. 
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FIG. 6J3 El.. DESLIZAMIENTO ACELERA AL lAS • A CUALQUIER 
DISTANCIA Z, EL GAS CONSISTE NO SOLO DE VAPORES 
SEPARANDOSE DEL UWIDO EN ESE ~10, sm T~B!EN 
DE VAPORES DE CtmiENTE AMI&\ a:: lA TI.SERIA. 
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En general, el equilibrio para flujo con deslizamiento, aón para un 

modelo simple, es muy complicado y diffcil de calcular, ya que se 

presentarfa solamente en cierto tipo de patrones con flujos separados, 

como son el estratificado, onda y anular; si tomamos en cuenta 

la incertidumbre il}herente a la determinación del patrón de flujo 

presente en la tuberfa, e el análisis exacto se vuelve imposible al 

predominar regímenes de flujo más turbulento debiendo tener me 

dios para estimar la contribución del flufdo corriente arriba ), ya 

sea por efecto de histéresis o de accesorios se podrfa concluir que 

aunque la suposición de que existe el equilibrio termodinámico no es 

exacta, es la mej-:>r que se puede hacer sin cálculos muy tediosos -

e implica un acoplamiento entre el programa de cálculo de equilibrio 

y el de patrón de flujo y carda de presión para su ejecución simu,!_ 

tánea ), cuyos resultados no necesariamente serán más exactos a 

la larga. El panorama puede ser un poco más alentador si se ob-

serva a los dos ·flufdos como un sistema termodinámico dependiente 

ónicamente de la presión y el mecanismo de trans'.misión de calor 

al exterior en el punto de la lfnea en el que se esté determinando el 

equilibrio, ya que de esta manera el error en el que se incurre no 

es tan grave . 

e) Variables adicionales que requieren control 

A continuación se presentan algunos criterios para estimar las limi 

taciones por velocidad en l(neas con flujo a dos fases. 
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En el flujo vapor-lfquido en tuberfas verticales ocurren dos fen6m~ 

nos contrarios • En el primero la pérdida por elevaci6n disminuye 

al aumentar la velocidad del vapor. Al aumentar la velocidad del 

vapor, la fase lfquida es arrastrada en mayor cantidad cada vez y 

es desplazada por la fase vapor. En el segundo· la pérdida de pr~ 

si6n por fricci6n siempre aumenta al aumentar la velocidad del v~ 

por. Por lo tanto, para una relación dada de gastos másicos de -

vapor a lfquido: 

a) Si el diámetro de la tuberfa está fijo, la carda de presi6n to-

tal tiene un valor mfnimo a una velocidad particular del vapor. 

b) Si la velocidad del vapor está fija, hay un diámetro particular 

de tuberfa que nos dará una carda de presi6n mfnima, 

Se ha observado que la A P mrnima también define las regiones 

de flujos estables e inestables. 

Se le llama inestable a la regi6n en la cual la velocidad del vapor es 

menor que la- velocidad que nos produce la cafda de presi6n mrnima. 

En esta regi6n la tuberfa tiene una 'resistencia negativa'~ es decir, 

la cafda de presi6n disminuye al aumentar la velocidad. Cualquier 

pequeño incremento en la velocidad del vapor disminuye la resiste!:!_ 

cia al flujo y asr se obtiene un incremento adicional en el flujo de 

vapor. Esta situaci6n da lugar a un burbujeo (surge) que contr-

nua hasta que se vacra todo el vapor disponible almacenando en el 
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sistema • Asr, el flujo en una:lrnea a dos fases pue·de ser ines~ 

ble aón cuando los gastos de entrada sean mantenidos estacionarios. 

Esta inestabilidad ocasiona el burbujeo,que puede ser problemático. 

Por lo tanto, las l(neas verticales a dos fases no deben ser diseña-

das para operar e(l la región de flujo inestable·. 

Velocidad de ruptura.- Cuando se tiene flujo tipo intermitente 

(slug) se puede presentar ruptura de tes y codos debido al efe~ 

to simil~r al golpe de ariete que ejercen las masas de l(quido en el 

codo. Cuando un "slug" de l(quido choca en el codo, probable-

mente se tenga 1-'fla reducción momentánea en la velocidad de flujo 

de el l(quido. En consecuencia, la energ(a de velocidad se tran~ 
( 

forma en energra de presión que se manifiesta en ese punto del co12. 

dueto. Por analog(a con el fenómeno de golpe de ariete se puede 

calcular la velocidad de desplazamiento de la onda de presión en el 

slug de trquido ·y usarse para determinar la fuerza del flu(do flu-

yendo al rededor de un codo. Consecuentemente, la fuerza resul 

tante se puede convertir en una presii5n interna aparente. Sit~ 

mamas como l(mite elástico del acero 30, 000 psi, se tiene la 

siguiente ecuación para la velocidad l(mite .en flujo "slug" para 

evitar la ruptura de los 'codos:. 

925 t 
o 

donde Vr es la velocidad máxima, ft/seg · 
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t es el espesor de la tuberra en pulgadas 

D es el diámetro de la tuberra en pulgadas 

Esta es una ecuación aproximada y probablemente está del lados~ 

guro. Si se tiene flujo "slug", nos dará un punto inicial para 

determinar las. velocidades l(mi te. Por supuesto, la tuberra d~ 

be diseñarse para evitar este tipo de flujo. 

Velocidad de erosión.- Cuando se tiene flujo anular o disperso, 

las altas velocidades que los caracterizan producen mucha erosión 

en las tuber(as, asr como cuando el flujo cambia de dirección abr¡p 

tamente como por ejemplo en una válvula de globo o en un codo. 

La información experimental disponible es insuficiente para dete.!:' 

minar el efecto de ciertas variables como la presión y el diámetro 

asr como cual es el mejor grupo de correlación, la fuerza en los 

codos debida al r;nor:nentum o el producto de la cabeza de velocidad 

y la densidad¡ 

Sin embargo, el método de "la fuerza debida al momentum" ha 

dado problemas en el pasado mientras que el Ctltimr) método ha sido 

usado con resultados satisfactorios por varios .años. La·veloci-

dad l(mite para l(neas de acero al carbón se establece con la ecua 

ción siguiente: 

V < 160 
ns Jr ns 

(ft/sei) 
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donde: 

Vns == 
VsL velocidad superficial del lfquido 

-- velocidad superficial del gas 

fns -
__ [fracción de volumen que ocupa el lfquido 

Hasta ahora no _es posible ofrecer criterios más especfficos para 

evitar la erosión, ya que las caracterfsticas de el sistema a dos 

fases, el tipo de servicio y el material de la tuberfa tienen una iQ_ 

fluencia de consideración en la erosión pero es muy diffcil correle_ 

donarlos. 

Velocidad de Alimentación a torres fraccionadoras 

La alimentación a columnas de fraccionamiento no debe entrar a 

una velocidad que exceda los 1 O ft/seg. Esta limitación no es v~ 

lida sino hasta el óltimo codo antes de el recipiente. 

El propósito de reducir la velocidad de entrada es evitar.el barr..!_ 

do del sello de l(quido del plato destruyendo su eficiencia. 

En columnas donde no es posible adherirse al criterio anterior co-

molas unidades de destilación al vacro, generalmente se tienen 

zonas especiales de flasheo de la alimentación. 

Vibración y Ruido.- Las vibraciones en la tuberfa son ocasion~ 

das 24 tanto por el flujo interno (fuerzas pulsantes ) como por 
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los equipos en el sistema (compresores, bombas, motores, etc. ). 

De estas fuentes, generalmente las pulsaciones son las más comu-

nes y las que presentan más dificultad para su predicci6n. Las 

vibraciones en la tuber(a inducidas mecánicamente están limitadas 

normalmente a la velocidad de operaci6n del compresor (o bomba) 

y a sus meíltiplos de menor orden ocasionados por un desbalanceo -

y/o mala alineaci6n de la máquina. Las amplitudes de pulsaci6n 

resultantes en un sistema de tuber(a también dependen de las cara~ 

ter(sticas de resonancia aceística. Las resonanciás acCisticas de 

la tuber(a pueden tener factores de ampl ificaci6n que van de 1 O a 

300, lo cual obviamente es bastante significativo al establecer las 

fuerzas de pulsaci6n resultantes. 
1 

La· energ(a de·pulsaci6n se pu~ 

de generar por varios 
24 

mecanismos en un sistema de tuber(a en 

una planta obteniéndose problemas de vibraci6n cuando los mecani~ 

mos coinciden con resonancias· aceísticas y mecánicas. 

Como requisito para que las pulsaciones en un sistema de tuberras 

puedan producir vibraciones la energ(a pulsante debe acoplarse al 

sistema mecánico. Por ejemplo, un pulso de presi6n en una tub~ 

r(a recta continua no producirá una fuerza de vibraci6n-excitaci6n. 

Las pulsaciones de presi6n solamente se acoplan para producir fue.!: 

zas de sacudimiento ( trepidatorias ) en las discontinuidades de la 

tuber(a tales como los codos, los extremos cerrados de los reci-
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pientes y cabezales y restricciones tales como orificios, válvulas 

y reductores. 

El punto de acoplamiento más comC.n es el codo de la tuberra. La 

fuerza trepidatoria que actóa en el codo es producto del cambio en 

momentum debid~ al cambio en dirección. Se puede calcular un 

indicio de la fuerza trepida,toria real en un codo asociado con una 

pulsaci6n.dada en un· tramo de tuberra considerando el sistema -

acC.stico como un sistema conservativo (la energra cinética m~ 

ma es· igual a la energra pótencial máxima y la energra dinámica 

total es la misma en cualquier punto en el tramo de. tuberra dado~. 

La magnitud de.la fuerza trepidatoria a cualquier componente de 

frecuencia es 2 PA cos 9 /2. donde P es la amplitud máxi

ma de pulsación de presión a esa frecl!Elncia en e 1 tramo de tuberra, 

A es el área de la tuberra. ~ e es el ángulo entre las ramas 

del codo. As{, para un codo de 90 grados, la fuerza trepidate_ 

ria serra. 1.414 PA b.isectando el ángulo; 

En general, la meta peseada es evitar cualesquiera trechos de t~ 

ber(a o comporentes en la tuberra que sean mecánicamente reson~ 

tes a cualequiera de las frecuencias de excitación en el sistema. 

Si esto se cumple. entonces las vibraciones deben estar dentro de 

un criterio aceptable suponiendo que la estructura básica de sopor: 

te tiene una rigidez adecuapa. Los lrmites de vibración segurá 

·en sistemas de tuberras son una función de los esfuerzaos dinámi-
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cos introducidos por el modo de vibración particular. Para ay~ 

dar a impedir problemas de vibración, simplemente elimine todos 

los codos innecesarios, ya que suministran un punto de fuerte ac¿:> 

plamiento entre las fuerzas de excitación de pulsación y el sistema 

mecánico. El efecto de el flujo a dos fases en la generación de -

ruido debe tomarse en consideración para el diseño de las l!neas, 

particularmente cuando ocurre flasheo. Para la estimación de 

ruidos, se recomienda la referenCia ( 25 ). 
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f) Análisis de Esfuerzos 

Esta actividad reviste gran importancia en el diseño de tuberras y m1,1y 

especialmente en el diseño de l(neas de transferencia. 

Un sistema de tuberra caliente se jexpanderá o alargará\. Un sistema 

de tuberra frro se [contraerá o encogerá.~ Cualquiera de estas acciones 

crean problemas de tensión. Un análisis determina las fuerzas en los 

puntos de =tnclaje, esfuerzos en el sistema de tuber(as y el momento 

flexor en cualquier punto. Para cualquiera de estos factores se con~ 

ce uno permisible. Para cualquier fuerza generada en un punto de a.!J 

claje, frecuentemente la boquilla de un equipo, debe haber por lo me-

nos una fuerza de resistencia igual. Si un sistema ejerce 20, 000 lbs. 

de fuerz¡;¡ en un ancla diseí'Íada para soportar 15,000 libras de fuerza, 

ésta cederá. Si el ancla es la boquilla de un equipo esta falla signifj_ 

ca una ruptura y posiblemente una explosión y fuego. Antes de dise 

ñar los sistemas con una flexibilidad adecuada, el diseñador debe cono 

cer que fuerzas son permisibles. 

r· . . 
Las ¡Fuerzas permisibleS¡ y los momentos son una pesadilla para el dis~ 

ñador. de tuber(as responsable de suministrar un sistema de tuberras -

que no sobreesfuerze al equipo al que esté conectado. Algunas veces 

es dif(cil encontrar cuales son los esfuerzos permisibles. 

Los permisibles espedficos de los equipos deben ser obtenidos de los 

fabricantes de equipos. Si las fuerzas implicadas son supuestas y se 

le comunican al vendedor, la boquilla con frecuencia puede ser refor-

zada para soportar fuerzas mayores de lo normal, pero debe recorda!:_ 
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se que aún el fabricante tiene limitaciones de tolerancia de fuerza. 

El diseñador de tuber(as competente realizará cualquier esfuerzo para 

suministrar la flexibilidad adecuada en su tuberra usando el menor nó

mero de accesorios posible.· Cuando una inspección rápida determina 

que el sistema no es lo suficientemente flexible, él revisa el sistema 

para determinar si lo puede o no rediseñar, tal vez añadiendo uno o -

dos codos para incrementar la flexibilidad. 

Es preferible suministrar la flexibilidad adecuada en sistemas de tube

rra usando "loops" u otras configuraciones construidas con tuber(as y 

accesorios • Algunas ve~es el espacio o costo es prohibitivo y el mo~ 

miento debe ser absorbido por medio de juntas de expansión. La fle-

xibilidad de la tuber(a siempre debe alcanzarse con el m(nimo nómero 

posible de l<~.Q~las y gu(as~ Las juntas de expansión axiales deben es-

tar guiadas en cada lado y ancladas al final de los tramos de tuberra p~ 

ra soportar la acometida de la prueba hidrostática. Los "loops" tipo 

U deben estar anclados a los dos lados del tramo de tuberra sobre el 

que se va a trabajar. 

Existen infinidad de detalles respecto al análisis de esfuerzos que se 

lleva a cabo para una l(nea de transferencia, por lo tanto sólo mencio 

naré algunos de los más importantes: 

a) El horno debe estar lo más cerca posible de la torre para redu

cir las tensiones en la tuberra y las fuerzas en el sistema asr como ah~ 

rrar material, ya que las l(neas de aleación tiehen un alto costo. 
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b) Si las boquillas del horno son más q~biles que la torre se deb~ 

rán proteger mediante un ~aporte especial~.~ 

e) Se deben emplear preferencialmente rec;orridos con "L s", o 

sea, lo más simétricos posible, para una absorción distribuida de 

. tensiones que se pueda controlar la vibración "producida por patrón de 

flujo "slug". 

e) Evitar en lo posible uniones de lfnéas de diámetro pequeño con 

diámetro grándé (cabezales ) que sobrepasen un nivel de esfuerzos 

permisible. 
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CAPITULO VII. PREDICCION DE LA CAlDA 

DE PRESION A DOS FASES EN ACCESORIOS. 

a) GENERALIDADES 

b) CAlDA DE PRESION EN CODOS 

e) CAlDA DE PRESION EN TES 

d) CAlDA DE PRESION POR EXPANSION SUBITA 

e) CAlDA DE PRESION POR SALIDA DE TUBERIA 

f) CONSIDERACIONES FINALES. 



a) Generalidades 

La predicción de la ca(da de presión a dos fases en accesorios ha sido hasta 

hoy en d(a un verdadero problema para el diseñador de l(neas con flujo a 

dos fases ya que no se dispone de métodos confiables que representen la re~ 

lidad, Normalmente, se aplica un factor de sobrediseño a la longitud equ.!_ 

valente en una fase pero no se tiene certeza de qué tOtnto error se introduce 

en el diseño al aplicar ese criterio. Uno de los principales objetivos de e~ 

ta tesis es llenar este vacro existente, proponiendo los métodos más repre_ 

sentattvos de la realidad y susceptibles de extrapola.ci.:Sn. Es necesario 

mencionar que las pérdidas de presión-en los accesorios son particularmer::!_ 

te importantes ya que pueden representar una gran parte de la ca(da de pr~ 

si6n total del sistema, razón por la que es tan necesario un criterio de dis~ 

ño, ya que se corre el peligro de subdiseñar el sistema y obtener ya en op~ 

raci.6n ca(das de presi:Sn mayores, 

Los accesorios seleccionados fueron los comúnmente utilizados en l(neas de 

transferencia como son codos, tes, expansión s6bita y salida de tuber(a (e!:! 

trada a cabezal ). 

Las pérdidas de presión en acc'esorios se determinan experimentalmente in~ 

talando el accesorio en cuestión entre tuber(as largas de aproximación y de~ 

carga, A estas tuberfas se les coloca un gran número de manómetros,_ Co 

rriente arriba y abajo de el accesorio donde el flujo está completamente de 

sarro !lado, se mide la distribución de presión. Esta distribución de pre

sión se extrapola de regreso al accesorio y la cafda en presión resultante se 

le asigna al accesorio. En la figura 7.1 se muestra un esquema del ex

perimento 2 • 
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ACCESORIO 

FLUJ~c::====~===== 

LOIUUTUO 

fll. T.l llftiSfON COMO UNA '"JHCtON DE LA LOM GITUD 
PARA UN ACCESORIO, IN ISTI CASO UNA CONTRACCIO 
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Las pérdidas de presión medidas en accesorios han sido correlacionadas e~ 

presando las pérdidas en cabezas de velocidad y usando el modelo homogé-

neo· como la base del esquema de cálculo por simplicidad. Es deseable -

usar cabezas de velocidad en vez de longitudes equivalentes, ya que la ru-

gosidad ~ debe entrar en la ca(da de presión para accesorios. 

En un arreglo experimental trpico, se utiliza un precalentador para obtener 

la calidad deseada. Se fija el flujo de l(quido y se determina la ca(da de 

presión (extrapolada ) a través del accesorio. El precalentador se arr~ 

gla para obtener otra calidad y se determina de nuevo la ca(da de presión. 

De esta manera se puede obtener fácilmente la relación entre la ca(da de 

presión a dos fases y la carda de presión de l(quido satUrado, 

b) Ca(da de Presión en Codos 

Para codos se analizaron 3 métodos diferentes, lps cuales se presentan 

a continuación. 

El primer método analizado fue un estudio clásico en este campo, llevado 

1 
a cabo por Fitzsimmons en 1964. Fitzsimmons determinó las pérdidas 

de presión resultantes de el flujo tanto de l(quido como de mezclas de vapo;.. · 

agua para tuber(a horizontal de 2 pulgadas y accesorios ·que incluyeron 

codos de 90° de radio de curvatura de 2, 3 y 1 O pulgadas; una te en 

rama y válvulas de compuerta y globo. Adicionalmente el estudio in-

cluyó expansiones de 2 x 3 pulgadas y 1h! x 2 pulgadas; contracciones 

de 3 x 2 pulgadas, 2 x 1h! pulgadas y 2 x 1 pulgada y un orificio con 

relación de diámetros abertura a tuberra de 0.8. Se obtuvieron datos a 
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masas velocidad de 1, 000, 000 a 4, 000,000 lbm 1 (hr) (ft2) en la tuberra 

de 2 pulgs. y a calidades de vapor hasta 24% en peso. La mayor( a_ de 

los datos fueron obtenidos a 1200 psia mientras que un nc:imero selecto

de experimentos se llevaron a cabo a 800 y 1600 psia. Segón el autor, 

la ca(da de presión que_ es atribuible a un codo o a una te actuando como 

un codo, incluye no sólo a la carda a través del codo sino también el incr~ 

mento en ca(da de presión debido a la turbulencia en la longitud de recup~ 

ración corriente abajo del codo. 

Se determinaron las cardas de ,pres'ión a una fase producidas por los di ve!: 

sos codos y se graficaron contra la masa velocidad-en papel log-log. 

Para el codo de radi; de 3 pulgs. se presentan dos curvas que represe':!_ 

tan su pérdida de presión. La más alta de estas curvas se estableció en 

un circuito que inclu(a una contracción de 3 x 2 pulgs. 56 diámetros e~ 

rriente arriba del codo. 

El codo con la perturbación corriente arriba tuvo casi un 60% de incre

mento en ca(da de presión cuando se comparó con el mismo codo sin dicha 

perturbación. 

La toma de presión corriente arriba del codo usada para medir la carda 

de presión a través del codo estaba localizada 44 diámetros corriente a

bajo del cambio de diámetro. As(, parte de la pérdida por recuperación 

de la contracción puede haber sido incluida en la ca(da del codo, además, 

el codo puede haber estado bastante sen.Sitivo a variaciones pequeñas en el 

perfil de velocidad de aproximación. Una falta significativa de recupera

ción de perfil habr(a sido detectada como un gradiente de presión mayor de 
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lo normal a travás de las tomas de presión corriente arriba del codo. El 

examen de este gradiente mostró que era similar al gradiente para flujo -

completamente desarrollado en tuberra recta, sin embargo, serra difrcil 

detectar de esta manera ajustes pequeños de recy~.ración de el perfil. 

Una porción grande de la párdida en un codo se debe a flujos secundarios, 

turbulencia de eddies y posibles separaciones causadas por la distorsión 

de el perfil de velocidad al atravesar el codo el flurdo. No se determinó si 

la perturbación corriente arriba afectaba el perfil de velocidad en el codo 

o simplemente ocasionaba que se incl0eran párdidas por recuperación en 

la carda de presión a travás del codo. 

Varios investigadores han llevado a cabo cantidades extensas de investig~ 

ci6n en un esfuerzo por correlacionar datos para codos, como Be 
.. 3 
lJ , 

4 -5 
Pigott y más recientemente, Ito. • Desafortunadamente,_ en los re 

sultados prevalecen diferencias substanciales~ La aproximación más re-

ciente ha sido considerar al codo una entidad separada y atribuirle el in-

cremento total en carda de presión con el que contribuye debido a su pre- _ 

senci.a. Este m á todo que aglomera las párdidas debidas a curvatura, fris_-

ción y recuperación corriente abajo en un sólo nCtmero, es la aproximación 

usada por Fitzsimmons. 

En el sistema tambián se tenra un codo de 2 pulgs. de radio con una pertur: 

bación consistente en una expansión de 1~ X 2 pulgs. 56 diámetros corrie!2_. 

te arriba. Se observó. que la Perturbación corriente arriba no afecta al c2. 

do de 2 pulgs. de radio tanto como al de 3 pulgs. de radio. Esto puede d~ 

berse a que la recuperación de la expansión requirió menor nómero de di.~ 
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metros para ser completa o a que el codo de 2 pulgs. era menos sensi1;!:_ 

vo a las perturbaciones de perfil de velocidad. 

La figura 7.2 ilustra las relaciones de ca(da de presión en dos fases ·a 

una fase para los diferentes accesorios graficadas contra las re ladones 

de ca(da de presiÓn en. tuber(a recta a las calidades correspondientes. 

Para esta comparación, se tomaron las relaciones de tuberra recta a e~ 

da flujo a partir de las curvas de mejor ajuste de datos experimentales. 

Se encontró que la funcionalidad-entre la relación para el codo y la rel~ 

ción para tubérra recta e_ra insensitiva a la presión. Comparando las 

relaciones .de dos fases a una fase para los diferentes accesorio se -

obtiene un enf~ue interesante de como la pérdida de presión de estos 

accesorios es afectada por la mezcla a dos fases. Una relación de ca._r 

da de presión de un accesorio se puede pensar como una medida. de la 

ineficiencia relativa de el accesorio para "pasar" una mezcla vapor

agua a una cierta calidad y presión comparada con su habilidad para p~ 

sar flujos compuestos C.nicamente de l(quido. Si se considera a la rela

ción para tuber(a recta como la relación de referencia, entonces es po

sible pensar en términos de la ineficiencia relativa de un accesorio co~ 

parada i::on la ineficiencia relativa de tuber(a recta. 

Primero, se not6 que la relación o ineficiencia para el codo de radio 

3 pulgs. sin perturbación es ~ veces tan grande corno la de tuber(a 

recta y casi el doble de grande que para el codo de 10 pulgadas o ta 

te. Previamente se observó para el codo de radio 3 pulgq.das su pét::_ 

dida para una fase normalmente baja. Las perturbaciones de perfil en 
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una mezcla de vapor~agua que fluye parecen haber causado una pérdida 

de presión y turbulencia mayores de lo que se pod(a esperar. En otras 

palabras, el codo de radio 3 pulgadas es bastante ineficiente para p~ 

sar flujos a dos fases comparado con su habilidad para pasar flujos a -

una fase. El codo de radio 1 O pulgadas respondió al flujo a dos fases 

más que la tuberra recta. El mayor radio del codo, que retarda la 

formación de flujos secundarios, permitió el paso de la mezcla con un 

aumento moderado en turbulencia. Asr, su relación de ca(da de pre-

sión no fue muy diferente de la relación para la tuberra recta. 

La te, al actuar como un codo, tiene una relación de dos fases a una 

fase que es menor ·que para cualquiera de los codos. Aunque el m~ 

canismo de flujo caracter(stico a la fte causa pérdidas de presión·/_ 
1 . 

mayores que cualquier otro accesorio de diámetro constante, la baja 

relación de pérdida de presión· indica que el flujo a dos fases no ha m~ 

dificado su mecanismo de flujo tanto como ocurrió con los codos. 

Sin embargo, fue modificado más que el mecanismo de flujo caracte-

rrstico a la tuberra recta. 

Fitzsimmons propone una expresión de las relaciones mostradé\S en la 

figura 7 .2, la cual es presentada como sigue: 

( 
1:1P btp): c.(-A P ftp'{' 
ll P bo A P f o-, 1 

(A P ftp\ e APf o) /1.5 

donde { ~: btp \ .:. relación de ca(da de presión de dos fases a 
\ b o } una fase para el codo 
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(
AP ftp\ = 
A P f o-} relación de. ca(da de presión de dos fases a una 

fase para tuber(a recta 

siendo e y n: 

Codo e N 

radio 3 pulgs. 2.1 1 .15 

radio 10 11 1.1 1 .25 

Té" 0.75 1 .4 

.La ecuación anterior, para relaciones de ca(da de presión en tuber(a -

recta mayores a 1 .5, correlaciona 68 de los 77 puntos dentro de 

un 1 O 'Yo. 

6 
Sekoguchi et al. realizaron estudios experimentales acerca de el -

desarrollo de las regiones de flujo que existen después de un mezclador 

aire-agua, antes de una salida de tuber(a y cerca de un· codo. Se -

determinaron las regiones de transición de tales flujos en base a las cur 

vas de distribución de presión • Además se localizaron los puntos de 

transición de patrón de flujo que existen después· de un mezclador por 

medio de sondas de detección de fase. Las pérdidas de presión total 

debidas a los codos se determinaron a partir de las curvas de distrib!::!_ 

ción de presión estática a lo largo del eje del tubo· y se correlaciona-

ron usando los parámetros introducidos a partir de una an.alog(a con -

los parámetros de Lockhart y Martinelli. 

Los rangos de condiciones de flujo para la experimentación en codos -

son: diámetro del tubo 18:02 y 25.70 mm, R/D del codo 2.36 y 

5.02, velocidad superfic-ial del agua de 0.1 a 12 m/seg y velocidad. 
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superficial del aire O. 7 a 3.0 m/seg. La temperatura del agua varió 

de 18 a 21 °C y la presión de 1 a 2 atm. 

La pérdida de presión debida a un codo ( APb) fue definida como la 

diferencia de presión debid:J a la cual se reducir(a la presión en la 

región c:Jrriente arriba de flujo completamente desarrollado. 

As(, A Pb denota la pérdida de presión total causada por el codo al -

incluir la pérdida de presión friccional para la mezcla a dos fa-

ses fluyendo a través de un pasaje de longitud igual al eje del 

codo y la pérdida de presión adicional debida al movimiento turbulen 

to pr:crnovido por el carbio en la dirección de flujo, Para correlacionar 

l,as pérdidas de presión totales en codos, se introducen dos par~ 

metros ~bl y Xb a partir de los parámetros de Lockhart y- Mar 

tinelli. Estos se dE;finen como sigue: 

1~ 
~ bl = V A. P blo 

donde AP bgo es la~érdida de presión total debida al codo para el 

aire fluyendo sólo )y l!i Pblo es la pérdida_ total debida al codo para 

el agua fluyendo sola. 

La correlación entre- ~ bl y X b se ilustra tomando como pa-
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rámetro la relación de R/D. En las figs. 7.3 y 7. 4 se muestran -

las correlaciones encontrad3.s para los dos diámetros utilizados. 

Chisholm 7 presenta ecuaciones para predecir las pérdidas de presión 

en codos y tes durante el flujo de mezclas vapor-agua y las compara 

con datos obtenidos a presiones en el rango de 800 a 1600 lb/in2 . 

El método usa como base la relación 

Previamente ya se han usado ecuaciones de esta forma para· predeeir las 

ca(das de presión· debidas a camb.ios por fricción 8 y momentum 9 . · 

La ecuación 7. 1 se puede escribir 

( 7.2) 

Para flujo a una fase por codos y tes, si el cambio de densidad del va
-por es despreciable. 

A P.¡«>(, w ~~~V 

y A PL o(_ ·w t; y L 

donde A P¡_ y A Pv · son las ca(das de presión superficiales para l(qu.!_ 
do y gas respectivamente. 

De aqu( w2 
: V 

w2L • 
( 7.3) 

donde q· es la calidad l 

(el dutor la llama fracción de sequedad ) . Esta relación es el cuadrado 

de el de .sobra conocido parámetro de Lckhart - Martinelli, de aqu( la e-
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cuaci6n 7.3 se puede escribir. 

y la ecuación 7. 2 

- e 1 
1+-+x x2 

( 7.4) 

( 7,5) 

Si /j. PLo es la pérdida de presión si el flujo másico total fuera lfquido 

entonces. 

Combinando las ecuaciones (7.5) y (7.6) 

Si 

/j.PTP 2 [ C 1] 
AP Lo :: ( 1 - q ) • 1 + x + x2J 

( 7,6) 

( 7. 7) 

( 7 .s ) 

Cuando la ecuación 7. 7 se combina con la ecuación 7.4 se reduce 
10 

a 

Pero la llamada densidad homogénea es 

de donde 

~=('y-L + --¡-:-) 
/lPTP 

fl.P Lo 

siendo esta la ecuación homogénea. 
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El examen de los datos para pérdidas de presión en codos le sugirió al au-

tor que, para una presión particular, e tiene un valor constante, inde-

pendiente de el flujo másico, con la forma posible de 

Sin embargo es esencial tomar en cuenta que si la ecuación se va a aplicar 

en el punto crrtico ( donde las densidades de_ fase son iguales ) que e 2 

valga la unidad (la teorra homogénea se debe aplicar en ese punto). 

Una forma apropiada de la ecuación es 

o sea · 

e 

El (ndice de la relación de densidad ( ~ L - ~ v ) / ~ L es 

arbitrario en la ausencia de datos cercanos al punto crrtico, 

Sobre el rango de los datos disponibles 

prácticamente idénticos, ehisholm evaluó valores de· e 3 a pa!:_ 

tir de los datos de Fitzsimmons para fluj :J vapor-agua en -

codos ( de 90 ° y radio 2", 3" y 1011
) y tes a 1200 psia. 

Obtuvo el valor máximo de e 3 a un radio equivalente de uno 

debido probablemente a que el codo es más efectivo como separador 
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en estas, condiciones. Por otra parte la te (radio equivalente de 

cero ) presumiblemente actúa como un mezclador efectivo. 

Algunas pruebas se llevaron a cabo con los datos en los cuales 

existra una contracción de 3 por 2 pulgadas 56 diámetros corriente 

arriba del codo, observándose que estas pruebas tuvieron un va

lor de e 3 menor que para el caso sin perturbación para todo 

el rango de R 1 D estudiado ( sin embargo las pérdidas de pr~ 

sión a una fase para Fitzsimmons fueron 60 por ciento mayo-

res). 

Arriba de un rad~o equivalente ( R 1 D ) de 7 se recomienda que 

e 2 se tome como la unidad; esto es equivalente a evaluar_ la pé!:_ 

di-da de presión usando ·la teor(a homogénea. 

La fig. 7,5 compara los valores predichos con los datos para la te y el 

codo de 1 o pulgs. a una presión de 1200 psi a. y la fig. 7.6 presenta la 

comparación para el codo de 3 pulgs. a presiones de 800, 1200 y 1600 psia. 

La fig. 7. 7 muestra la comparación para los codos de 2 pulgs. y 3 pulgs. 

con la perturbación corriente arriba. En todos los casos la predicción 

es relativamente satisfactoria. También se muestran las predicciones 

a partir de la teorra homogénea en dos de estas figuras. Los va-

lores experimentales llegan a ser hasta 2.5 veces mayores que los 

valores usando esta teor(a. La selección del método apropiado para 

cálculo de a p en dos fases en codos fue relativamente sencilla de 

bido a la superioridad evidente del método de ehisholm. 
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El método de Sekoguchi et al. presenta varios inconvenientes como -

por ejemplo el hecho de que sus diámetros de experimentación son muy p~ 

queños, lo que ocasiona efectos de aceleración muy grandes, además se -

\;.ltilizaron 111~zdas aJ,re-agua, que no están en equilibrio por lo que no se 

puede evaluar este efecto. Observando las figs. 7,3 y 7.4 se puede coQ_ 

clutr que . existe bastante diferencia entre los resultados de los exp_erime!l 

tos de uno a otro diámetro, lo cual indica una deficiencia en el procedimieQ_ 

to de correlación (que, por otra parte, es bastante simple ) que nos 

tmpide extrapolar con confianza. Por óltimo, se puede observar 

que se tienen curvas diferentes para R 1 D . diferentes, ·lo cual no 

es congruente con la uniformidad de correlación ( una sola curva ) 

para radios de codo distintos de la fig. 7. 7 ( Chisholm ). 

La· falla principal de Fit?Simmons radica en utilizar la cardi:1. de presión 

en dos fases en la tuber(a recta en su ecuaci6n de correlación. Esto intro 

duce una dependencia del método en sr en el método de predicCión que se 

utilice para l(nea recta1 esto sin tomar en cuenta que sus A P en trnea -

recta son experimentales, lo cual introduce cierto error en los resultados, 

aparte de la dependencia en el sistema éxperimental, que nos impide extr~ 

polar por propiedades. 

Chisholm presenta un enfoque más general, con una base teórica y defini

tivamente sus representaciones de datos experimentales de Fi~simmons 

en base a sus coeficientes calculados son bastante buenas y consistentes, 

sobre todo la fig. 7 .6, en la cual al disminuir la presión va aumentando 
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la relación de ca(das de presión, La forma de su ecuación nos permite e~ 

trapolar las propiedades y con ciertas reservas el % de vaporización, 

( en la forma de calidad de vapor ) esperando que no se dispare la c_a(da 

de presión para otras condiciones de flujo. Una de las carac~r(sticas ~ 

comendables es que se uti-lizaron datos en equilibrio vapor-l(quido, lo cual 

no es una práctica muy conión en este tipo de trabajo~,. Finalmente, es de 

mencionarse la gran diferencia observada al usar la teorra homogénea para 

este tipo de accesorios, ya que obtenemos cafdas de presión que nos subd,!_ 

señan la l fnea • 

. e•) Cafda de Presión en- Tes 

------

En el inciso anterior se mencionaron algunas de las principales-caracterf~ 

ticas del flujo a dos fase~ en este accesorio, sin embargo falta mencionar 

el ·hecho de que Fitzsimmons calculó la. longitud equivalente de la te en-

rama como 99 diámetros de la tuber(a experimental mientras que en la -

11 
referencia enlista un valor de 60 diámetros para una te. Como la pé!::_ 

dida para una te está muy poco influenciada por la fi:-i'cci.ón en la pared, se 

puede considerar que es independiente de el nómero de Reynolds, lo que 

permite definir más apropiadamente a la pérdida en términos de un coefi-

ci.ente de resistencia. El coeficiente de 'resistencia experirrental K fue 

1 .25 en vez de 1 ,1 que es el comónmente utilizado. 

Para los efectos de cálculo se considera que una te en lfnea recta tiene un 

R 1 D de lt)O y una te en rama tiene un R 1 D de O, Aparte de los crite-

rios para eliminar el método de Fitzsimmons expres-ados en el inciso a) 

y que prevalecen para tes, se realizó ur¡ cálcl!lO adicional e..n base a datos 
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experimentales de Fitzsimmons. Utilizando los datos de_ la figura 7.8 

para 
. 6 .? 

G = 2 x 1 O lb/fr hr se calculó la ( L/0 ) tp para cada punto 

( APbtp 1 A Pbo) vs. X a partir de la f6rmula siguiente: 

( L\ = APd"P (29c) 
O -J tp fG v ns 

Al tabularse las ( L/D )tp obtenidas se observ6 que variaban para cada 

punto concluyéndose que en be,se al método de Fitzsimmons no se podfa 

encontrar una L/D íinica para 2 fases para un determinado accesorio -

( tal vez por la variaci6n en el porciento de vaporizaci6n y de patr6n de di~ 

tribuci6n de f_lujo ) por lo que no era confiable depender de este tipo de 

resultados en la forma presentada por Fitzsimmons. 

d) Cafda de Presi6n por Expansi6n Sóbita 

Las expansiones y contracciones. producen una pérdida de presi6n irre.c!::!_ 

perable cuando están presentes en un sistema de tuberfas. Al igual que 

en el caso de las válvulas y accesorios, estas pérdidas se pueden expre-

sar por la f6rmula: 

De manera distinta a la mayorfa de los ·otros accesorios no hay longitud 

;implicada en pérdidas debidas a estas condiciones; asr, la rugosidad ~ 

lativa no es un factor en estas resistencias y existe la similaridad geom~ 

tri ca. La resistencia debida a expansi6n síibita y contracci6n sóbita al 

igual que las pérdidas por entrada y salida expresadas en términos de la 

cabeza de velocidad o factor K, son por lo tanto, independientes de el 

tamaño de la tuberra. Los valores de las pérdidas por cambio de diám~ 
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tro en dos fases dependen significativamente de el modelo de flujo supue~ 

to al calcular el cambio en energfa cinética a través de la expansión o 

contracci6n. El cambio de· energfa cinética para el flujo no - homogé--

neo es una función de la fracci6n de vados de la mezcla. Los diferen-

tes patrones de flujo, . debido a sus relaciones de desplazamiento y fraé-

cienes de vac(os, producirán cambios diferentes en energra cinética. 

El flujo a dos fases a través de una expansión sCibita y contracción sCibita, 

que son las geometr(as de interés en esta sección fue investigado inicial-

mente por Pétrick en 1958, él estudió el efecto de las expansiones y co~ 

tracciones sCibitas del área de flujo en la densidad de una mezcla de. aire 

agua fluyendo hacia "arriba en canales rectangulares verticales. La in-

vestigación se llevó a cabo a presi6n atmosférica con mezclas de fracción 

en peso de aire hasta O. 0045. Las fracciones de vac(os locales se dete.!: 

minaron a lo·largo de el canal usando mediciones por atenuación de rayos 

gamma. Los canales se construyeron de Lucita de manera que se pudi~ 

ran fotografiar los patrones de flujo resultantes. No se reportaron med_!. 

dones de ca(da de presi6n. El concluy6 que la zona de transición post~ 

rior a una contracción o expansión es una función de la calidad, flujo má-

sico y relación de área. También encontró que la zona de transición po~ 

terior a una contracción no era tan pronunciada como para una expansión. 

13 
Usando el aparato de Petrick, Richardson investigó en 1958 el efecto 

de un ensanchamiento o contracción abrupta en el área de flujo en la dems_!. 

dad y presión estática pa:ra flujo aire-agua en un canal rectangular hori-

zontal a la presión atmosférica. Presentó una correlación emp(rica pa-
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ra la predicción de pérdidas de energra debido a un ·cambio repentino de 

área. El encontró que la correlación de fracción de vacros para las se~ 

e iones uniformes era aplicable tanto a datos de expansión como de contra~ 

ción. 

14 
Straub y Silberman reportaron mediciones de carda de presión para fl!:!_ 

jo aire-agua a través de contracciones y expansiones sGbitas en una tube-

rra horizontal. Su intento para correlacionar los datos no fue muy exi-

toso, 

Mendler et al. 15 midieron cardas de presión de vapor-agua a través de 

un ensanchamiento de área a presiones desde 800 hasta 2000 psia. Sin 

embargo, la expansión no fue del tipo repentino sino que consistió de una 

expansión -principal seguida de una serie de pequeñas contracciones y ex-

pansiones de área. 

Lottes publicó una comparación de cuatro métodos para la predicción .de 

pérdidas por expansión a dos fases. El recomendó evaluar el aumento 

de presión a través de una expansión sGbita por medio de una ecuación ·de 

balance de momentum que le acreditó a Romie 

17 
l'v\endler obtuvo mediciones de ~a(da de presión para mezclas vapor-

agua con flujo vertical ascendente a través de expansiones sGbitas. El 

estudió tres expansiones ·con relaciones de área de O. 145, O. 264 y 

0.493. Las pruebas se llevaron a cabo a presiones desde 200 hasta 600 

psia, masas. velocidad de 0.5 a 4x l'Ó6lb/hr - ft 2 · y calidádes hasta 

O. 19 ~ Los datos se compararon con los predichos por una ecuación te~ 

rica que ·es equivalente a la ecuación de Romie. 

Las fracciones de·vacros de vapor no fueron medidas pero se estimaron 
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. . 18 
a partir de una correlación desarrollada por Martinelli y Nelson . , 

Mendler encontró que en general las ganancias de presión predichas, cal 

culadas usando estas fracciones de vac(os estimadas, fueron bajas mien-

tras que las calculadas suponiendo la velocidad de la fase vapor igual a 

la de la fase lfquida (.modelo homogéneo) fueron altas cuando se comp~ 

r<¡lron con los datos experimentales , 
1 

Fit;zsimmons midió las cardas de presión de vapor-agua a través de ex--

pansiones de 2 por 3 pulgs. y 1 , 5 p()r 2 pulgs, y contracciones de 3 

por 2 pulgs., 2 por 1 .5 pulgs. y 2 por 1 pulgs. Los datos se toma-

ron a ·1200 psia. con calidades hasta 0,23 y masas velocidad de 0.5 x 

10
6 

a 4 x 10
6 

lbihr- ft 2 • Utilizó el mismo procedimiento que para 

los cod9s y después de tomar en cuenta las pérdidas por fricción en la t!:!_ 

ber(a, calculó la pérdida de presión no re·cuperada a través de un cam-

bio de diámetro en base a dos términos - la diferencia de presión y el 

cambio de energ(a cinética a través de la transición, As(, calculando 

la· pérdida de presión a partir de los datos requirió una suposición res-

pecto al patrón de flujo a través de "la transición para evaluar el cambio 

de energl'a cinética. Posteriormente se reconoció que si el patrón. de 

flujo cambiaba sustancialmente, entonces ser(a cuestionable la integra-

ci6n de la ecuación de flujo a través del cambio de diámetro, debido a 

que la ecuación suponra sólo cambios pequeños en volumen especifico y 

por lo tanto fracción de vacros para los cuales serra satisfactorio u~ ..:.a. 

lor promedio. Tanto Petrick 
12 

como Richardson 13 reportaron datos 

para expansiones y contracciones y Richardson encontró en su canal 
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horizontal que la fracción de vac(os recuperaba su valor inicial antes de la 

transición. Petrick mostró solo un pequeño cambio neto en la fracción -

de vac(os en su sistema vertical. Por lo tanto se cree razonable suponer 

un volumen espec(fico promedio a través de el cambio de diámetro. El -

cambio de energ(a cinética se calculó suponiendo una mezcla homogénea. 

Esto coincide con uno de los cuatro métodos pa.ra calcular. las pérdidas por 

16 expansión revisados por Lottes Si se hubiera supuesto una mezcla 

noo-homogénea, entonces las relaciones de carda de presión de dos fases 

a una fase para las contracciones hubieran sido mayores y las relaciones 

para las expansiones ser(an menores. El uso del concepto de mezcla h~ 

mogénea dió como resultado bastante concordancia entre las relaciones de 

ca( da de presión de expansión y contracción.. El hecho de que estas re la-

cienes concuerdan cercanamente con las relaciones experimentales para -

tuber(a recta parece ser una coincidencia. Ser(a de interés ver si esta .-.-

concordancia persiste a otras presiones distintas de la región de 1200psia. 

La suposición de una mezcla homogénea al de.terminar los cambios de ene¿: 

g(a cinética sugiere que la relación de pérdidas de presión en dos fases a 

las de una fase se pueden representar por medio de el modelo homogéneo. 

Considere la ecuación de Darcy .-Weisbach. apli.eada a las pérdidas por can.:!_-

bio de diámetro: 

K de 

donde: 

K de : coeficiente de resistencia del cambio de diámetro 
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A P de: carda de presión experimental a dos fases debida al cambio de 

diámetro. 

G = masa velocidad en la tuberra más pequeña 

A cualquier masa velocidad supuesta, la relación de dos fases a una fase 

·es simplemente el producto de la relación de los coeficientes de resiste!:!_ 

cia de dos fases a una fase por la relación de los volc:ímenes especrficos, 

Si uno supone que el coeficiente de resistencia no cambia con el flujo a 

dos fases y además que la mezcla vapor-agua es homogénea, entonces el 

resultado representa al modelo-homogéneo •. 

Al comparar los dat?s experimentales con los resultados obtenidos con el 

módeJo· semi-emprrico, las pérdidas de_ presión predichas resultaron b~ 

jas, 

El acuerdo entre los coeficientes de expansión experimentales y teóricos 

es bastante- bueno, siendo la máxima desviación para la expansión de 2 

por 3 pulgs. 

Pequeñas inexactitudes en los diversos términos de la ecuación de carda 

de presión para el cambio de diámetro pueden llevar a errores de cierto 

rango en .el término de pérdida de presión resultante. _Por ejemplo, _ 

usando valores reales de error de 1.0% en flujo, 2.0% en factor de 

fracción y 0.015 psi de-error en_ la medición de carda de presión est! 

tica se obtendrran errores en la pérdida de presión por el cambio de di! 

metro del 1 O al 20%, dependiendo de la sección en particular. Estos 

serran los errores absolutos y para evitar su influencia se utilizan las 

relaciones de carda de presión de dos fases a una fase las- cuales no se-
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rran afectadas por errores absolutos. 

Janssen 19 midió la carda de presión en dos fases para varias gometrras 

de contracción y expansión, utilizando vapor y agua a las siguientes co~ 

diciones 

Presión, 600 a 1400 psia (42.2 a 98.4 kg/cm2 ); Flux másico, 0.25 

Calidad, O a 90 por ciento, y orie~ 

tación de flujo, vertical ascendente, h-orizontal y vertical descendente. 

. . 
Se tomaron pelrculas de alta velocidad de el patrón de flujo. Por óltimo 

se desarroliaron modelos para predecir los valores de la pérdida de pr~ 

sión a través de contracciones y expansiones. 
20 

·segó.n Janssen, Hoopes 

consideró la carda de presión desde corriente arriba de un orificio· hasta 

la vena contracta directamente corriente abajo y obtuvo las siguientes -

expresiones para· la relación de la·carda.: de presión en dos fases a una--

fase para flujo homogéneo y con desHzamiE:lnto respectivamente:-

( homogéneo ) 7.9 

( 1 -X )2 · 

1 - f>(, 
(con deslizamiento ) 7.10 

A Ptp 1 /:¡. P 0 : re laei.6n, cambio de presi.6n de <;:los fases a una fase 

V - Volumen espec(fico 

~ = Fracción de vacros 

X -:::: Calidad de vapor 

donde la fracción de vacros_ promedio o<. es constante. El encontró buen 
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acuerdo entre la ecuación 7. 1 O y los datos vapor-agua obtenidos entre 

23 y 84 psia, usando la correlaci6n de Lockhart- Martinelli para -

21 16 
evaluar r;;i!.. • Romie ( como lo reporta Lottes ) obtuvo la si--

guiente expresión para recuperación de presión en las fases a través de 

una expansión súbita : _ 
7.11 

1 -v [~ Vl 

Como lo seña)ó Lottes, si 1)1... se toma como una constante, la ecuación 

7. 11 se reduce a la ecuación 7. 1 O. La expresión de Romie tuvo cierta 

confirmación al usar-se para calcular el flujo en un sistema de circulación 

natural en ANL. Los flujos se predijeron a más o menos 4% a 600psia, 

y más o menos 6% a 1200 psia ( 16). Baroczy 
22 

derlvó la ecuación 

7. 1 O usando un método novedoso para la recuperación de presión a través 

de una expansión sc::ibita. Entonces él la extendió para cubrir las cardas 

de presión a dos fases en general. Usando la correláción de Martinelli-

18 
Nelson para o(. • comparó la ecuación 2 con los datos de un inserto 

corto de Janssen y Kervinen 22 . ( vapor-agua de 600 a 1400 psia ) y ob~ 

vo un buen acuerdo entre los dos . 

El desarrollo presentado por Janssen es el siguiente: 

Considere flujo estacionario adiabático en dos fases y un componente en 

un conducto. El eje de el canal es recto, pero el área seccional es una 

función de la distancia a lo largo del conducto. Se especifica que los ca'!! 

bios en presión son muy pequeños en relación con la presión del sistema. 
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Por lo tanto, la calidad y las propiedades de estado de cada fase son esen 

cialmente constantes. 

Considere el flujo de la Sección 1 (área A1 ) a la Sección i (área Ai) 

de el conducto considerado. La carda -de presión es: h. P = P1 - Pi 

La carda de presión asr definida puede ser negativa. En cortraste, la pé!:_ 

dida de presión siempre es positiva. La pérdida de presión se puede de 

finir como : 

7.12 

donde 6 P" es la carda de presión que el flujo experimentarra si no hay 

pérdidas de tipo irreversible, a P se puede medir directamente. Se 

requiere una idealización del sistema para calcular .O.P". Suponga que 

la velocidad del vapor ·a cualquier sección dada a lo largo del canal se pu~ 

de representar por un solo valor Ug y la velocidad de la fase lrquida · 

por un ·sólo valor Ul , donde U es el srmbolo para el componente axial 

de velocidad; Además suponga que cualesquiera componentes de veloci-

· dad normal al eje son despreciables y que la presión estática en cualquier 

sección es uniform-e. EntonceE¡, a partir de principios de momentum, 

7.13 

( w x2 Vg' ·(W (1-X)
2 v1) 1 

d g e< A 7+d g (1 -o<.).A. + d (PA)- PdA +V 'Adz =o 

donde W es el flujo másico. total en libras por segundo y 

Los dos primeros térmfnos en la ecuación 7.13 representan el cambio de 

momentum, el tercer término es el esfuer~o normal actuando en la pared 

del canal y el quinto término es la fuerza gravitacional. No hay pérdidas, 
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de ah( que no haya términos de esfuerzo cortante. 

Expandiendo el cuarto término, dividiendo entre A, notando que 

~~ d (ei-A): + /t><d(~Ay 
y aproximando (la variación relativa de o<. en un flujo adiabático será -

pequeña normalmente. Hasta donde esto sea cierto, ~se puede apr9_ 

ximar por medio de una constante fuera de la integral) el integrando por 

se puede integrar la ecuación 7. 12 desde la Sección 1 hasta la Sección i. 

r. At 
Definiendo y :: A;- ' W

• 
G: 

A 
y usando la ecuación 7. 12, 

vz.1 · 
~J +(1-xP (1-~) 

La ecuación 7. 14 es la ecuación de definición de la pérdida de presión. 

De hecho la pérdida de presión consiste de dos partes .....:. la parte debida 

a la fricción en la pared y la debida a cambiosabruptos en el área de fl!:!_ 

jo. Cuando se esté considerando la fricción en la pared, se puede m o~ 

trar como un término adicional. Entonces la pérdida de presión se re-

presenta por los dos té.rminos A PL + A PF. 

Si se le adapta a un insérto contracción-expansión más o menos a l~ . -

mitad de su longitud (de manera que el fluj.o esté completamente desa-

rrollado después del inserto y de nuevo antes del final del conducto ) e~ 

te produce una ca(da de presión mayor para cualquier flujo dado de la 
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que produciría el conducto solo. El aumento en caída de presión se pu!::_ 

de atribuir al inserto como una pérdida. La pérdida de presión incluye 

tanto la pérdida por contracCión como por expansión. 

Si el inserto es lo suficientemente largo, para que el flujo se vuelva a d!::_ 

sarrollar completamente, entonces se pueden separar las pérdidas. 

Para considerar·separadamente a las pérdidas por contracción y expan-

si6n, obsérvese la fig. 7 .9. Para evaluar la pérdida por expansi6n 

en una fase se puede utilizar la forma para una fase de la ecuaci6n 7 .14, 

Definiendo 

.dPI?E: 

A n--.i v- A
5 

2 
- (P5 - p ) - ..L (Z - z4· ) + G5 V 

4 V 5 2 g 

7.15 

Se postula que la presión P 4 actúa sobre toda el área A5 del conduc-

to, directamente corriente abajo de la salida de la contrácci6n. A pa!:_ 

tir de consideraciones de momentum se puede demostrar que • 

P€v 
2g" 

2'Vc1-Y2 
~2 

7,16 

donde P 5 - P 4 es la recuperación de presi6n. Combinando. las ecua-

dones 7,15 y 7.16, 

G
2

V 6PEL:-5_ 
2g 

23 
Kays propuso un refinarhiénto de este procedimiento que .toma en cue!:!. 

tala variación en velocidad a través. del conducto en las· Secciones 4 y 5. 

Este refinamiento nos da una reducci6n del 3 porciento en el valor de 

APEL 9 Janssen no lo usó para obtener ninguno de sus resultados, 
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UotlON 1- fLUJO COMPJ..ETAMENTE DESARROLLADO 

SICCJON 2 -(ENTRADA A LA CONTRACCION) FLUJO ACELERANDO§ 

SECCION 3 .:._ lvt:NA CONTRACTA) AREA MIHIMA DEL JET. 

SECCION 4- (SALIDA DE LA CONTRACCION 1 l'UJ.IO COMPLETAMENTE 

~RROLLAOO, ENTRADA A LA E)(PANSIOH. 

8ECCIOH 5 - fLUJO COMPLE,TAMENTE DESARROLLADO 

FtG. 7.9 8EOM!:TRIA_ DE UNA CONTRACCIÓN- EXMHSION LAR8A. 
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Haciendo uso del mismo postulado para dos fases que para una fase co!:!_ 

sistente en que la presión P 4 actúa sobre el área completa del condu<::_ 

to A5, se puede demostrar que, 

G~ V1 

2gv2 • 

7.17 

La ecuación 7.17 es la solución de Romie descrita por Lottes, con-

un término de fricción e hidrostático añadido. 

La ecuación 7. 14 con sub(ndices apropiados se puede· ro m binar con la 

ecuación 7 .17 para producir la ecuación de carda de presión a dos fa-

ses en una expansión sCibita: 

2 

8.5 vl 

2 9 v 2 

y2 } 
(1- '><.. )2 

5 

v 2 1 
""-.2J 

5 

- 2'V {vg x2 (-1 _ V ) + 2 ( 1 
Vl t.<4 ~ (1-X) • 1-~4 ~)] 

Janssen obtuvo un buen acuerdo entre su análisis y los resultados señal~ 

de. que no son afectados por la presión, en el rango de 600 a 1400 psia. 

Además, señala que tampoco son afectados por la orientación del con--

dueto. 

En resumen las observaciones de patrón de flujo de Janssen después de 

la contracción son: 
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1) Se forma una vena contracta inmediatamente después de la contrae 

ción. 

2) Hay una fuerte acción de mezcla al contraerse el flujo, por lo que 

la mezcla a dos fases tiende a estar bien homogeneizada en la vena 

contracta. 

3) Por lo tanto, la relación de deslizamiento tiende a ser menor y la 

fracci6n de va e( os mayor en la vena contracta. 

La selección final del método adecuado para predecir la ca(da de presión 

.se llevó a cabo entre el método de Fitzsimmons y el de Janssen, que 

presentaron caracter(sticas super:-iores a los demás métodos_ presentados. 

El método escogido. fue el de Janssen debido a que su planteamiento teórl_ 

co es más general partiendo de un desarrollo previamente recomendado 
16 

y tiene más posibilidades de extrapolación que el de Fitzsimmons que es 

semiemp(rico, además,- el rango experimental de los dos trabajos es s!_ 

milar. 

Para la implementación del método de Janssen se seleccionó la correlá

d6n de fracci6n de vac(os desarrollada por Richardson ya que cubre -

todo el rango de fracci6n de vac(os normalmente encontrado en operación .• 

En 1966, Ferrell y Mc.Gee obtuvieron datos de ca(da de presión y fra~ 

ción de vac(os para flujo a dos fases adiabático a través de expansiones 

y contracciones sóbitas, usando el sistema vapor-agua en flujo vertical 

. ascendente con rangos de presión de 60 a 240 psi a. y calidades hasta 

0.32. La predicción de los cambios de presión a través de una expan

sión sóbita fueron predichos por una ecuación teórica con un rango de 
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error del .t 4-o%. Definitivamente, no supe·ra en ningún aspecto al tr~ 

bajo de .Janssen. 

e) Cafda de Presión por Sal ida de Tuberfa 

6 
El único procedimiento encontrado fue el presentado por Sekoguchi et al 

y se recomienda aplicarlo con reservas ya que no se conocen sus posibilj_ 

dades de extrapolación. Los autores presentan una ecuación empfrica 

para la longitud equivalente de la salida de tuberra en base a los gastos de 

las fases: 

L sal_ 
20 

/..Vsg) 0.92 
D \.vsl 

Además presentan consideraciones respecto a esta región. Cuando un '-

slug de aire comienza a dejar la salida de la tuberfa, la presión en este 

slug de aire disminuirá rápidamente hasta casi la presión atmosférica 

( fig. 7.1 O ) • Por lo ·tanto; la longitud Lsal puede ser directamente 

relevante a la longitud del slug de aire (La) o del intervalo del slug (L:h 

que es la longitud desde la punta de un slug de aire hasta la del slug de 

aire precedente, De sus observaciones concluyen que el efecto de la s~ 

lida del tubo se extiende hacia la región corriente arriba a la distancia 

comparable al intervalo del slug. Para descarga a un cabezal o reci--

piente el efecto deberá ser distinto a la presión existente. 

f) Consideraciones finales 

En un sistema de flujo con accesorios se requiere un cierto número mfnj_ 

mo de diámetros de tuberfa recta corriente abajo de un accesorio para el 
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SU.. O! AGUA 

PRESIOH CASI IGUAL 

:A LA PRESION ATMOSFEI 

La SALIDA 

L 

¡rae. ?.10 DIAGRAMA EXPLICATIVO DEL FLUJO CERCA DE LA 

SALIDA DE UNA TUBERIA. 

-416-



restablecimiento de el flujo c;ompletamente. desarrollado en tuber(a recta. 

Si las longitudes de tuberra son menores que este m(nii"no, no se puede -

determinar en su totalidad la pérdida atribuible al accesorio. Además, 

si el flujo no se ha recuperado completamente de un accesorio antes que 

entre a otro accesorio, la pérdida medida en el segundo accesorio se ve

rá afectada por la perturbación corriente arriba. Sin embargo, en la 

practica, un diseño de tuber(as frecuentemente no tiene¡! longitudes de re

cuperación completas entre accesorios y el comportamiento de las pérdi

das bajo estas condiciones es de interés. Cuando se usa una serie de ac 

cesorios en un sistema de tuber(as con longitud insuficiente entre ellos -

para asegurar que el flujo estará completamente desarrollado, la pérdi

da de presión total es menor de lo que serra si el flujo tuviera oportunidad 

de desarrollarse completamente. 

Ito 5 estudió las longitudes de recuperación corriente abajo en una fase 

de los codos y mostró que la recuperación total ocurre en 50 diámetros 

de tuber(a. Otros investigadores han sugerido que 1 5 a 20 diámetros dé 

tuberra corriente abajo de los cambios de diámetro son los adecuados para 

la recuperación total. Fitzsimmons reporta que las longitudes de recup~ 

ración en las secciones de cambio de diámetro se aproximaron a los 50 

diámetros recomendados para la tuber(a de 1~ y 2 pulgs. 

Por último, es conveniente hacer notar que el método propuesto por 

Dukler et al para ca(da de presión a dos fases no puede ser aplicado a 

los accesorios utilizando longitud equivalente del accesorio y factor de fr_p 

ción a dos fases, que es la práctica común. 
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La razón estriba en que los accesorios no son similares geométricamente 

11 
para diámetros diferentes , lo cual impide apÍicar el principio de sim!._ 

laridad de Dukler. Por supuesto, independientemente de la razón antes 

expuesta , la justific.~ci6n de esta afirmación tendrá que ser complemer:!._ 

tada con las comparaciones entre los métodos seleccion"ldos y el proced!._ 

miento que utiliza la aproximación basada en Dukler et al. 
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a) Alternativas de diseño 

Para el diseño de la l(nea de transferencia se requirió un análisis 

inicial de las dos alternativas principales con el objeto de selecci~ 

nar la más adecuada tanto desde el punto de vista teórico como 

práctico. 

Las alternatlvas son: 

a) Utilizando la presión requerida en la torre como punto tni.-

cial se dimensiona la l(nea hacia atrás hasta'llegar al horno. 

b) Se parte de la presión a la salida del horno corno punto ini-

cial hasta llegar a la torre. 

La alternativa se basa en una presión fija a la entrada de la torre 

como requisito primordial para llevar a cábo la separación previ~ 

ta de los distintos .componentes en la alimentación y teóricamente se 

considera como el método más adecuado. Sin embargo ¿qué tan 

real es esta presión ya en· la práctica? Para contestar esta pre

gunta se observó directamente la operación normal de la planta de 

vado No. 3 en la Refinería de Minati.tliin, detectándose los si-

guientes procedimientos para operar el sistema: 

i.) El vacro en la torre se mantiene entre 6 y 20 mm Hg sin 

llegar a 33 mm Hg que es la presión de diseño original. (Indepe~ 

diente mente de la composición de la carga). 

ti) Se tiene un ·cuidado especial en mantener la temperatura de 
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salida del horno constante en el valor de diseño (en este caso 397°c), 

independientemente de las posibles variaciones en la composición del 

residuo alimentado. 

i.i.i.) No se trata de mantener constante el vac(ó en un valor espe-

é:rfi.co. 

Las observaciones anteriores justifican el uso de la alternativa b) 

para el diseño de la.l(nea tomando en cuenta el valor que tiene la 

fi.losof(a de operación real del sistema como una gu(a para darle ci.er 

ta flexibilidad a los métodos de diseño. En este caso particular -

desde la presión a la salida del horno se va diseñando la l(nea por 

tramos ha~ta que se llega a la torre con una cierta presión, que 

puede variar entre la presión de diseño y unos 1 O mm Hg a la en

trada, la ventaja de esta presión variable de la alimentación es que 

si. se llegara a 28 mm Hg por ejemplo, tradicionalmente se tendr(a 

que áumentar de diámetro algón tramo, con el consiguiente aume!:!_ 

to en costo, en cambio, con un l(mi.te inferior de 10 mm Hg· se 

puede permitir una presión dE 28 mm Hg en la torre si.n ninguna -

complicación. Ante todo, debe recordarse que el di.mensi.onami.e_!) 

to de acuerdo con las propiedades del residuo asentadas en bases de 

diseño es sólo una aproximación, ya que la composición de la carga 

cambia directamente (consecuentemente, no se debe ser muy ri.g!::!_ 

roso con la presión en la torre ya que depende de la alimentación), 
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por lo tanto, el funcionamiento del sistema horno -lrnea-torre -

debe ajustarse para obtener con cargas distintas los mismos pr'e. 

du6tos de acuerdo con las necesidades vigentes y cumpliendo con 

las especificaciones de calidad y pureza requeridas. 

ci6n se refleja en el diseño- de la siguiente manera: 

Esta situa 

la lrnea debe tener la flexibilidad suficiente para responder a t~ 

dos los ajustes en las condiciones de operación ocasionados por 

los cambios de carga. Este -análisis de sensibilidad se recomie.!:! 

da como un intento para disminuir la pasividad de la l(nea ya en 

operación ante los cambios de carga, tomando en cuenta que ya -

no pueden cambiarse sus caracter(sticas una vez instalada y pue~ 

ta en operación normal, 

Una vez seleccionada la _alternativa principal de diseño se tienen 

dos opciones para el dimensionamiento: 

La primera opción es de verificación y nos da como res¡Jltado la 

carda de presión que se obtiene para una trayectoria con diámetros 

previamente fijados • 

La segunda opción es de dimensionamiento esencialmente y nos -

proporciona los diámetros que debe tener cada tramo para cumplir 

con una carda de presión previamente especificada. 

Para la segunda opción se divide la diferencia de presión disponible 

entre el nC!mero total de tramos y la A P por tramo es fija para e~ 

da tramo durante_ el cálculo, la aclaración se debe a que en gen!::_ 
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ral-los accesorios tienen mayor carda de presión que la tuberra re~ 

ta y se podrra tener !1P/tramo distintas,. sin embargo, este análisis 

es muy tedioso y no representa una ayuda muy significativa debido 

a que con A P/tramo iguales, el primer dimensionamiento resulta 

desbalanceado en diámetros de cualquier manera, debiendo igualar 

los diámetros razonablemente (entre accesorios y tuberra adya--

centes por ejemplo) obteniendo varias opciones de arreglos de -

diámetros en los distintos tramos (si se utilizan diferente? llP/-

tramo también se obtienen diámetros desbalanceados), Con esta 

información se procede a verificar las cardas de presión de los di~ 

tintos arreglos con la opción I, y el arreglo que nos de la menor 

carda de presión dentro del rango especificado (conjuntamente con 

patrones de flujo aceptables en los diferentes tramos) es el que se 

selcciona .. 

La Opción 1 también tiene gran importancia para predecir cardas 

de presión en arreglos reales en fuodonamiento, comparándolas 

luego con las cardas de presión reales. 

b) Diagrama de flujo de las diferentes opciones 

En el diagrama de flujo se pueden apreciar las siguientes caract~ 

rrsticas: 

i) Las diferentes alternativas para cada uno de los pasos del 
. . . 

cá!culo se manejan por medio de rndices que llaman.a la sul;>rutina 
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seleccionada, pudiéndose realizar las éombinaciones que se deseen,. 

basadas por supuesto, en un análisis previo, ya que no es reco--

mendable la creación injustificada de métodos hfuridos en los que 

no sea posible evaluar la validez de las correlaciones acopladas. 

ii) Los índices de control pueden ser constantes a través de te_ 

do el cálcUlo o cambiar de valor para analizar el efecto de alguna 

correlación en un tramo específico o alguna tendenci.a de las corr~ 

laci.ones en rel~ción con el nivel de presión existente (y las propi~· 

dades en consecuenCia~. 

iii) Los distintos métodos pueden ser modificados o suprimidos 

sin ocasionar ningón cambio en la 7strudura central det" programa. 

pudiendo adicionar métod:::>s nuevos c:::>mo subrutina sin alterar el 

flujo de información. 

d) Si ·el tramo es vertical previamente se decide si se utiliza 

el método de Orkiszewski o el de Dukler c:::>n posibilidades de ·co~ 

binaciones • La finalidad de esto es evitar una hibridación innece 

saria al método de Órkiszewski, ya que solamente se le puede -

evaluar en forma confiable si no se le substituye. ninguna de sus e~ 

rrelaciones constituyentes. 

VIII. 1 Comentarios a la programación de los distintos módulos e 
integración. 

a) Módulo de equilibrio y propiedades 

En sí este módulo tiene c:::>mo objetivo la creación de perfiles de 
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los datos de presión contra las diferentes propiedades de transpo!:_ 

te, temperatura y por ciento de vaporización. Sus caracterrsti 

cas principales se detallan en el caprtulo V, sin embargo, existen 

algunos detalles adicionales de interés en su relación c::n el sim~.lla

dor de conductos a dos fases . 

El módulo de quilibrio es totalmente independiente del programa 

multifase y puede simular cualquier perfil adiabático dentro de la 

lrnea para cualquier tipo de residuo primario. Al ser indepe~ 

diente, se pueden probar distintos paquetes de simulación de pr~ 

piedades ordenando apropiadamente los datos que deben alimenta!:_ 

se, teniendo ildemás, la seguridad de que los errores acumula

dos en la simulación de equilibrio y propiedades quedan confinados 

a un solo· prograrn3., sin interaccionar con los errores propios 

de los métodos de carda de presión, pudiendo caracterizarlos y 

reducirlos individualmente. 

Una ventaja adicional es la posibilidad de explorar la sensibilidad 

de los métodos de carda de presión a la variación e y error ) en 

las propiedades de transporte y asr tener más cuidado en la se le!::_ 

ción de los métodos. de cálculo de las propiedades que más efectan 

al diseño.· 

b) Módulos del patrón de flujo. 

Elproblema principal en la programaCión del-método Taitel-Dukler 

para patrón de flujo horizontal fue la bC.squeda del método qe con 

-431-

'< 



vergencia adecuado para resolver la ecuación que nos de liL 

(nivel del l(quido en el tubo), ya que la función involucrada es 

extremadamente sensible y con pequeñas variaciones en hL se 

obtienen cambios muy bruscos en el valor de la función (valores 

muy altos). 

Inicialmente se probó el método de Regula-Falsi, sin embargo,: 

requer(a de una evaluación previa de la función a intervalos de 

hL con el objeto de establecer el rango más pequeño posible 

en el que cambiase de signo ·la función; aún con esta modifica

ción, requerra de bastantes iteraciones y fue desechado. 

También se probaron el algoritmo Davi.es, Swah y Campey, el 

algoritmo Powell y el método Coggins de búsqueda de variable 

simple sin obtener ningún resultado, por lo cual se recomienda 

un método de acortan,"iento sucesivo del paso. En la figura 8. 1 

se presenta el diagrama de flujo para patrones horizontales, 

La programación de los mapas de Oshinowo-Charles fue rela):! 

vamente más sencilla, ya que requirió correlacionar todas las 

fronteras de transición y después evaluar por secciones del m~ 

pala posibilidad de que se encontrara en una cierta r.egión el 

punto X, Y calculado. 

e) Flujo crftico 

En estas subrutinas se calculan en la primera llamada las cur

vas necesarias evitando el cálculo de los parámetros de in.cre-
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mentas por secciones de presión cada vez que se realiza un cálculo. 

d) Accesorios, 

Como .10 se ten(a un modelo para comparar los resultados de esta 

subrutina se realizó un análisis de consistencia y dimensión de 

las ca(das de presión predichas, verificando que no sobrepasaran 

lfmites aceptables. 

e) Integración. 

El primer paso para la integración fue la prueba individual de las 

distintas subrutinas que componen el programa utilizando ejem-

plos resue 1 tos en la bibliograf(a. 

También se comprobó que las variables utilizadas en las distintas 

subrutinas fueran consistentes entre s( cuando eran comunes al 

programa principal as( como a otras subrutinas, ya que el aco

plamiento entre varios métodos distintos con una nomenclatura 

particular requiere de mucho cuidado alasignarle un significado 

a las variables. 

Finalmente se creó un subprograma principal en el que se prob~ 

ron los mecanismos de entrada y salida de información, los cua 

les no requieren esencialmente de una prueba en unión con las -

distintas subrutinas. 

f) Programa final. 

Una opción del simulador es la posibilidad de rastreo de todas 
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las variables con el fin de detectar los errores en las mismas en 

el menor tiempo posible. 

Una vez que se integraron los distintos módulos al programa se 

realizaron pruebas de flujo de información en el mismo, verifi 

cando al mismo tiempo los resultados obtenidos con resultados 

teóricos de l(neas de transfE?rencia ya diseñadas con las mismas 

secuencias de métodos. 

A continuación se presentan los métodos seleccionados con su 

equivalencia en el diagrama de flujo. 
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CUENCIAS DE CALCULO DE CAlDA DE PRE 

SION Y CONFIGURACIONES. 

a) INTRODUCCION 

b) PROCEDIMIENTO UTILIZADO 

e) ANALISIS DE LOS _ RESULTADOS 



a) Introducción 

En este cap(tulo se analiza el efecto que puede tener la utilización de -

distintos paquetes de propiedades sobre las predicciones de carda de 

presión a dos fases, as( como las distintas predicciones obtenidas p~ 

r3. una misma configuración e longitudes, diámetros e inclinaciones) 

al utilizar varios métodos o secuencias de cálculo de ca(da de presión 

y, pa.ra evitar el error ocasionado por obtener conclusiones en base a 

un solo sistema, se realizan simulaCiones similares para dos config¡¿_ 

raciones distintas. Finalmente, se analizan las diferencias entre el 

método normal de predicción de carda de presión en accesorios y el m~ 

todo propuesto én .esta tesis. 

Las configuraciones escogidas fueron las plantas de destilación al vacro 

de diseño nacional de las· Refiner(as de Tu la y Miriatitlán. La razón 

principal para seleccionarlas fue la disponibilidad de los paquetes de 

propiedades utilizados p3.ra su diseño original e Propiedades O ), as( 

como los isométricos finales y las bases de diseño. 

b) Procedimiento utilizado 

El sistema de comparación se diseñó de la siguiente manera: 

Se seleccionaron los métodos y combinaciones de métodos más repre

sentativos en este campo Y3. que es de interés compararlos en igualdad 

de condiciones y a la vez tratando de deslindar los efectos de las prop~ 

dades; configuraciones y 3ccesorios sobre sus predicciones. 

En la tabla 9. 1 se presentan los distintos métodos y _sus claves, des-

-438-



glosados en sus secuencias constituyentes. 

TABLA 9.1 

TRAMOS HORIZONTALES TRAMOS VERTICALES ACCESO: 
CLAVE FACTOR DE FACTOR DE 
ME TODO HOLDUP FRICCION AP HOLDUP FRICCION AP AP 

1 A Hughmark Dukler . Dukler Hughmark Dukler , Dukler , Chisho 
lA/EXT 11 11 11 11 11 " Dukler 

2 A Hughmark Dukler Dukler Orkiszewski Orkiszewski Orkis. Chísho 
2A/EXT 11 " 11 11 11 11 Dukler 

3 A Lockhart- Churchíll Lockhart- Orkíszewskí Orkíszewskí Orkís. Chis ha 
Martínellí Martínellí 

1 B Hughmark Dukler Dukler Hagedorn- Dukler Dukler Chisho 
Brown 

En seguida se procedió a dimensionar la trayectoria en turno con cada 

uno de los métodos, teniendo fijas las longitudes, debiendo obtener_-

los diámetros por tramo, de manera que no se sobrepasara la carda 

de presión preespecificada y partiendo de una presión fija a la salida 

del horno. La carda de presión l rmite se considera como la diferer:!_ 

cia entre la presión de salida del horno y 15 mm Hg normalmente 

( en base a los argumentos del inciso 8. a ) pudiendo ser mayor por 

razones que se analizarán más tarde. 

Una vez dimensionado el trayecto con las restricciones mencionadas 

se obtiene la carda de presión para ese mismo trayecto con los otros 

métodos. 

El procedimiento anterior se realizó en su totalidad para las trayec-

torias de Tul a y Minatitlán con las propiedades originales de dis!:. 
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ño presentándose los resultados en las tablas 9. 2 2 y 9. 2 b. 

Para el análisis del efecto de las propiedades se consideró suficiente 

obten,er las ca(das de presión para los dimensionamientos con 1 A y 

2 A con propiedades originales utilizando los mismos métodos (1 A 

y 2 A ) para obtener la ca(da de presión, cambiando' únicamente 

las propiedades por las propuestas en el cap(tulo V. 

dos se presentan en las tablas 9. 3 a y 9. 3 b. 

Los resulta-

El análisis de el efecto combinado de las propiedades y los accesorios 

se realizó obteniendo las ca(das de presión para los dimensionamien

tos con 1 A y 2 A con Dukler extrapolado y propiedades origin~ 

les, con los mismos métodos 1 A y 2 A con Chisholm y las pr9_ 

piedades propuestas e p ) en base a la evaluación realizada en el -

Cap(tulo V. 

Para calcular las propiedades P se utilizaron las mismas TBP mo

lares de los componentes, factor de caracterización; grados API y 

viscosidades enunciadas en las bases de diseño de las dos plantas y 

que sirvieron de base para producir las propiedades originales. Es 

to se hizo con el fin de evita! cualquier ambiguedad que pudiera ocu.!_ 

tar el efecto de los paquetes de propiedades, En las figs. 9.1 a 

9. 4 y 9. 8 a 9. 11 se presentan las propiedades origina les de diseño 

de las plantas de vac(o de Tu la y Minatitlán respectivamente. En 

las figs . 9. 5 a 9. 7 y 9. 12 a 9. 14 se presentan las propiedades 

propuestas para las plantas de vac(o de Tula y Minatitlán respectiva-

mente, En las figuras 9.15 y 9,16 se p·resentan los isométricos 
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de las lrneas de transferencia analizadas con la secuencia de numeración 

de tramos utilizada. 

e) Análisis de los resultados 

En las tablas 9.2 a y o se pueden observar claramente las tenden

cias de cada método, asr como su comportamiento ante configuraciones 

distintas. En general, se puede concluir que los métodos que utilizan 

el método de Dukler extrapolado para obtener la carda de presión en -

los accesorios dan lugar a trayectos subdiseñados, los cuales al entrar 

en operación, producirán cardas de presión muy altas, como se pL.ede 

ver en los renglones correspondientes a 1 A/EXT y 2 A/EXT; por 

supuesto, no existe seguridad total de que el método de Chisholm repr~ 

sente con exactitud a la realidad, sin embargo, su base teórica es 

más consistente y la última palabra la dirá la comparación global con -

datos realizada en campo y la cual se presenta en el Caprtulo X. 

Asr mismo, un dimensionamiento con 1 A, 2 A ó 3 A nos da cardas 

de presión muy pequeñas si para los diámetros obtenidos con ellos ap!_!. 

camas 1 A/EXT y 2 A/EXT. 

En relación con las comparaciones entre métodos se puede observar -

que con el 2 A se obtienen las cardas de presión más altas para el tr~ 

yecto de Minatitlán (M ), aún utilizando diámetros grandes. En el 

trayecto de Tul a ( T ), el 1 A es el que produce las cardas más altas. 

En este caso, cabe aclarar que se notó durante el desarrollo de las di~ 

tintas simulaciones que conforme se va teniendo una presión más baja -
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COMPARACION DE LA CAlDA DE PRESION ENTRE LOS DISTINTOS METODOSt 

PLANTA DE VACIO REFINERIA MINATITLAN ( PREPARADORA NO. 3 ) 
RANGO DE AP LIMITE PARA DIMENSIONAMIENTO = 110 - 125l11111Hg 

PAQUETE DE PROPIEDADES ORIGINALES PAQUETE PROPIEDADES P" 
DIAMETROS CLAVE 

FINALES ME TODO 1 A 2 A 3 A lA/EXT 2A/EXT 2 A 3 A 1A/EXT 2A/EXT 
}+tramo en el 

que se inician similar 
8"/ 18" (2)/36"(6) 1 A 117.28 *115 .16 A 2A 43.6 13.606 

6"/22"(2)/42"(6) 2 A 197.06 110 94.46 45.47 7.66 1 153v 

8'Y24'Ylf2." 

6 11 /22 11 (2)/42 11 (6) 3 A 11 11 111.57 11 11 145" 
4'Y21lf42 11 

6"/2211 (2)/42 11 (6) 1 B 11 11 " 11 11 

6 11118 11 (2) 128 11 (6) WXT 522 505.86 506.346 *48.99 22.19 73v 479 

(76 .35) 

t EL VALOR EN EL CUADRO REPRESENTA LA CAIDA DE PRESION MINIMA POSIBLE CON LOS DIAMETROS PRESENTADOS 
• ESTA ES LA CAlDA DE PRESION HASTA EL TRAMO 15, .AP TRAMO 16 (codo)~ 191.136 mm Hg * EL VALOR ENTRE PARENTESIS ES LA CAlDA DE PRESION DEL DIMENSIONAMIENTO INICIAL ANTES DE AJUSTAR EL 

DIAMETRO 
V VALORES DE AP DE DIMENSIONAMIENTO SIN AJUSTE DE DIAMETRO 



TABlA 9.2 b 

COMPARACION DE LA CAlDA DE PRESION ENTRE LOS DISTINTOS METODOS 

PLANTA DE VACIO REFINERIA TUIA 
. RANGO DE AP LIMITE PARA DIMENSIONAMIENTO 9 160-177.5 lll!IIHg 

DIAMETROS 
FINALES 

)+tramo en el 

PAQUETE DE PROPIEDADES ORIGINALES , 1 . PAQUETE PROPIEDADES pY 
CLAVE 1 A 2 A 3 A . lA/EXT 2A/EXT 2 A 3 A lA/EXT 2A/EXT 
ME TODO 

que se inician 
8"/36"(2)/52"(14") 1 A 209.8~ 81.8 73.678 95.4213 19.39 

. 8"/ 12"(2)/36"( 14") 2 A 
170,13 

486 .5¡ *<95 .5) 139.61 99.58 27.766 

8"/18"(2)/24"(8)/36"(14) 3 A 171.5 .. 
160.362 

21L96 *<131.76) 96.13 29.1465 

8"/16"(2)/30"(8)/36"(14) 1 B ~87.5 146.3 . 120.5 92 24.58 

8"/ 10"{2)/24"(8) J.M:XT 835 
U5 

295,973 *(119.61) 84.86 3577 

8"/ 14"(2)/ 18"(8) 2.A/J!i:I 464.5 2641.5 2527.43 464.5 

.1 CAlDA DE PRESi:ON EN EL TRAMO 20 = 74 
%. CAlDA DE PRES ION EN EL TRAMO 20 = 325 

11' CAlDA DE PRESION EN EL TRAMO 19 ;= 13,162 

169.2 
*<73 .1) 

180¡ 

52v 

132.5.., 859 

A, ES:J?A ES .IA CAlDA DE PRESION HASTA EL TRAMO 19. flp TRAMO 20 (TE EN RAMA)=303 mm Hg 



va aumentando la ca(da de presión en los accesorios e aún para diá~ 

tros altos ) alcanzando su máximo a presiones menores a 25 mm Hg. 

Este comportamiento debe ser evaluado con un criterio de ponderación 

a los valores obtenidos, ya que si se toman como totalmente reales, 

se requerir(a de diámetros sumamente altos en la sección próxima a la. 

torre en la que la presión es muy baja, por lo tanto, estos valores 

deben ser tomados con reservas y ponder3.dos a un máximo aceptable. 

En general los métodos 1 A y 2 A producen las mayores ca(das de 

presión y los trayectos con mayor diámetro, sin destacar. apreciable

mente uno sobre el otro~ 

En relación con la influencia de los paquetes de propiedades se puede -

observar en las tablas 9,2 a y b que utilizando como base de comp<:_ 

ración al dimensionamiento e sin ajuste ) únicamente, se obtienen -

mayores ca(das de presión que con el paquete de propiedades original. 

Este efecto ~s más es·pectacular en las tablas 9,3 a y b, donde p~ 

ra un mismo trayecto se obtienen ca(das de presión muy altas utilizan 

do el paquete propuesto. 

Asimismo, la combinación de el método de Chisholm para acceso

rios y el paquete de propiedades p es la que produce las cardas de 

presión más altas. 

Curiosamente, el efecto de las propiedades es muy pequeño en los tra 

yectos dimensionados y probados con el método 1 A/EXT, lo cual nos 

indica que el método de Dukler extrapolado para accesorios no es sen-
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TABLA 9,3 a 

INFLUENCIA DEL CAMBIO DE PAQUETE DE 
PROPlliDADES 

TRAYECTORIA PlANTA MINATITIAN 

METODO USADO PARA 
DIMENSIONAMlliNTO 
CON PROPS O 

1 A/CHISHOLM 

2 A/CHISHOLM 

1 A/EXT 

1 A/J!,XT 

APPROPS o 

117.28 

110 

48.99 

48.99 

TABLA 9.3 b 

(mm Hg) 

~PPROPS P(METODO/ACCES.) 

435 (1A/CHISHOLM) 

16 7 (2A/CHISHOLM) 

875 (lA/CHISHOLM)' 

67 (lA/EXT) 

INFLUENCIA DEL CAMBIO DE PAQUETE DE 
PROPlliDADES 

METODO USADO PARA 
DIMENSIONAMlliNTO 

CON PROPS O 

1 A/CHISHOLM 

2 A/CHISHOLM 

1 A/EXT 

1 A/EXT 

TRAYECTORIA PLANTA TUIA 

·(mm Hg) 

APPROPS O ~ p PROPS P(METODO/ ACCES,) 

209.86 

170.13 

135 

135 
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sensible a las propiedades usadas. 

Otra observación interesante es que los accesorios consumen el mayor 

p.orcentaje de carda de presión utilizado para el dimensionamiento, lo 

cual nos indica la importancia de un método de predicción confiable en 

la carda de presión de estos componentes del sistema de flujo a dos fa-

ses. 

Para evalu3.r el efecto de la configuración se propone utilizar la rela

ción de longitud vertical a longitud horizontal, que en el caso del tra

yecto T(.2738) es más alta que en el P(.1925), lo cual se refleja

más en el método 2 A, que utiliza uh método emprrico para la carda -

de presión en los tramos verticales. En el caso del método 1 A el 

efecto no es muy pronunciado para los dos configuraciones (en el va

lor de carda de presión de 435,260 mm pertenecen a accesorios en el 

~ango de presión abajo de 25 mm Hg, por lo que no es muy confiable 

Lin V3.lor tan alto ). 

En las figuras 9.17 a 9.29 se presentan memorias de cálculo de al

gunos de los valores asentados en las tablas 9.2 y 9.3 con el objeto 

de posibilitar la observación de la variación en las propiedades, gas

tos, longitudes equivalentes de' accesorios, diámetros de dimensi.::Jna

miento, cardas de presión por tramo y patrón de flujo. 

La clave de accesorios es: 1 (codo), 3( codo 45° ), G( Te en l rnea ), 

7(Te en rama) y B(expansión). 

En las figuras 9. 20 y 9 .21 se puede observar un fenómeno interesa.!:! 

te en este tipo de diseño, el cual, además, ocurre con frecuencia y 
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1 35o25o 152815•12209~. 54•19 Co052 

O 35o25o 134562oi~02~8o 54•54 Oo031 

43•in 

12•521 

43 •122 

23•,00 

~3•122 

8•626 

43 •122 

35•000 

O• o6739c"05 

O• o0244c•os· 

O• o8244["05 

o • •1073c·o~ 

O• •107:lE"04 
·9o• · o1G41E"04 

90• •16~1E•04 

O • •41 ~5E"04 

FÍGURA 9. !7 

o6781["02 

.9604["02 

o960•1["02 

o!53!E"01 

o1531E"Ol 

o3145c·ol 

o3145E"01 

o2093E+OO 

•0 

o O 

•C 

•O 

•O 
;s9toE+oo 
o591CE+Oo 

•O 

PRESlOtl 
YOTAL INICIAL 
l~fiS .. IIMS 

o36l~·E~03 140oD 

3o99/l !40o0 
19. 3.6 

3•6oB 
8•9os 

5•7?8 

•30?7É"O~ 

4•oot 
•11~6["03 

llo~8 

•IO~IE"03 

13o?7 

•26ooc·o3 

16o16 

5•SA8 

2S.t1 

•3320[•02 

136•0 

!16 •6 

113 •O 

10~•1 

9Bo3~ 

98•33 

94•33 

9~·33 

B2o8S 

82o85 

69o57 

69oS7 

53•~1 

47o83 

22•72 

PATRON 
rLII,JO 

ANIIi.AR 

ANIII AR 

ANIII AR 

¡Nnf-Fo 
j!jn¡C'F. 

ANIII. AR 

ANIII AR 

ANIII AR 

ANIII AR 

ANIII. AR 

ANIII AR 

ANIII AR 

ANIII AR 

ANIII AR 

!NO;F"o 

INOF"F• 

ANIII.AR 

O!AM 
CA!.C 
INCH 

lo 

o. 
O• 

O• 
O• 
O• 
0• 

o• 
0• 

0• 

O• 

O• 
0• 
O• 

0• 

O• 

O• 



············~·························~···········~··············································································-· ......................•.................... TESIS PROFESIONAL ............•......•.............. ~ ......•••... 
************ ~ISENG cE LlhEis nr TRA~srERENCIA CON fLUJO A 2 FASES EN sisTEMAS AL VACIO ..............• 
******~'*'****'*''*'***********************************W*************'*'****""'*********.**********'*'*********'*'******************~~•***""'*""'**** 

••····••·······••·•·· H~o.AvOI VERIFICICION TRA"1ECTO.DIMENSIONAOO 00N 2Á lJTIUZANOO lA (MINAT./PR:>P O) •••••••••••••••• ~.~ ••••••• *. . . . 
··-································································································································ 

CALCULO DE CAIUA nC PRESIONI OPCIOU CE VERIFICACIO~ 

TRAMO Acc piA~ETRD GAsTo rrN,IfAC ~ONyiTUD At!GULO cAioA 0r. p~EsloN PREsloN ~ATRDN otAM 
NO 2AoO LIQIIloC 9As LI~U co 9As ~lJ VAL• ItiCb• rRICCION AcE~E,ac EL VACIOU TOTAL INICIAL FluJO ~ALC 

NgH C~BIIIRl <(.~ f:Rl 1 Lr;7rf l KT) GRAO S H"strT MYI F MMS/FT HMS IIMS NCH 
o 6•06 46 56• 19~4 • 53• o o.o 7 n. 20 o • 0•0028 •2 9t+CO •O 0•0103 140•0 ANilLAR 1• 

2 7 21'250 46756• ¡9448• 53•10 o•o77 !l~6•o52 o• 0•0026 ·~789t+oo •o ~·4405 140•0 ANIII. AR O• 

o 2t•25o 463G~• 19e3s• 53•15 o•c74 7•A33 9o• o•oooo •2o79r·o2 •2166E+o¡ 17•o676 134•5 'ANULAR O• 

6 2¡•2So 904o3• 44593• ~3·34 o•cf5. 2°'100 9o· o•oooo •2o79t"o2 •2166t•o¡ 5•011_9 !17•5 !NOF'F'• O• 

5 o 21•2so 97983• 450¡3• 53•3' o•c63 5•858 'o• 0'0000 '1515("01 •1o26E•o1 6•2734 112•5 ¡NOF't• O• 

6 7 41'25o 96 361• 46627• 53'17 c•os' 206•to 9 'o' o•oooo •1515E"01 •1o26t•o1 8•9571 106•2 ANiii.AR O• 
.¡:,. 7 o. ''1'2~0 9 3 ~78• 495tC• 5J•~C C•055 15•~!0 o• 0•0000 o!71Ct"~2 •O o•oMo 97•24 ANilLAR O• 
Ol 
.¡:,. 8 6 41•250 179711• 9S19n, 53·~8 0•055 5~ •lóO. o• 0•0000 •171CE"02 •O 6•086o 97•24 \ ANIIL.AR O• 

9 O 41'250 17717¡• 97?39' 53'~' C•O~l 16•846 o• o•oooo •7~47E"02 •O o•oob! 910!5 

""" 
ANilLAR O• 

10 1 41'250 ¡77171' ~7739• 5J•c6 0•051 ~9f845 o• o•oooo •7547E"C2 •O 11•8972 9!•15 ANilLAR 0• 

11 o 4¡•P5o ¡69¡89·to57~¡· ~3•Y1 o•o42 12•521 o• o•oooo '1345t•ot •O 0•0001 73•26 AN~I.AR 0• 

12 1 4¡•25o ¡69¡89•1o5721• 53•91 o•042 49•845 o• o•oooo '1345E"01 •O 2?.•6887 73•26 ANIIL AR 0• 

¡3 0 41•25 0 155393•119517' 54·~' o•o3o 23•?00 o• 0•0000 ·35o!~"c1 •O 0•0004 50 o 57 ANilLAR O• 

14 1 41'25o ¡5~393•119517• 54•29 0•030 49oR45 . O• 0•0000 ó35o1~"C1 •0 33•3421 50 o 57 ANIII AR O• 

15 o 4¡•P5o ¡34582•14032~• 54•f7 C•0!9 8·626 9o• O•OOQO •2278E+oo <eo29r+oo 18•9445 17•22 TND;t• 0• 

16 1 4!•25C ¡34582•140328• 54•77 C•OI9 49·845 90• 0•0000 •227BE+oo o8Q29c+oo 55•3415 .......... ÍNO;r, o. 
17 O 41•250 134582•14032~• 54•77 Co0!9 3~•000 O• 0•0000 ........... .o Oo0010 ********* ANIII.AR o • 

FIGURA 9.18 



' ' ' ., .. , ....... . ···············~···~·················~·····~······~··~··»··~·················~···************••~~·····-···························· ·::.·,, 
***********~*********************~********* T[Sl~ rPurL~lnii~L **********~******•*************************** 
***"*"'*:«~:*,..** f'I!':f'I 1

:J t;f' 1.1'1[/1:) :¡r T¡:AI.!':rr¡;r'ICl'\ r.,Jr¡ rLLJn /' 2 r1iSCS Et¡ ~tSTC~'AS AL VACtO ***,..*-.'***""****• 

················-··-····················~•·*~~····~~·-·-·*············~·····························································1 
rnAn,uu: ~JeENSIOIIAIII!;r:ro TULI• PROPS o OON lA ··············-······ **************************** 

·················-~·*-·~-·-···~-·~··*····················•*•*~·····~···k•••************••·····-············~······················· 

TRAI\0 ACC 
NO 

2 

3 

S 
--¡;-

7 

8 

9 

.¡:,. 10 
O' 

,()1 11 

1 12 

13 
14 

15 
16 
17 

18 
19 

20 

CALCIILQ nCL I\IAIIl Tl'l1 I,ITil !ZM'LO CAT"A DC pr,¡·s!Oil Lll npc!OII Dli\U<S!OIMiil~NTO 

DIA;¡fTnO . GAGTU DLIIRJOA[¡ LUilGITIID AIIGULO .. CA!r1\ L,C P~CSIOII 
1'"'0 Llnt!T~r GAS LlJUIIJt1 ~AS FJII!VAL, 11151 1 FRlCflUI< AcrLC~AC ELl~A~IQII 

oJ:;~Il u§~~6 1.' 11 ~o{b~~ll~~.6JL~~n9J z:m Gil~. O~ ~~J62~ .~~~6ttoo ~~ / T 
o.o~o 0~778. ?u3Q~. qQ.6J n:tn9 2n'.3t6 o, ·o.oD2q ,?2BUc+oo ,u 
O,OuO U47'13, ?li¡tll, ,1'1.77 n:1e5 3,246 ~5. 0,0000 ,,71lli3C.-02 ,153/~+0I, 

0,000 fl/1124. ?20QQ. QQ.A~ n:102 15~730 q~. o.oooo ,7qU3C•02 ,1531Etoi 

o,ouo 032"3. ?2D~o~ ~o.o3 o,h99 5,333 9o, o,ono• ,ll9•E+Oo ,8838t+oo 

o.o~o ezq~ •• ?3727. 5o,l7 o,n9S 15,730 90, o,ooo• ,ll'•~too ,8838~+oo 
O,OuO 815"3, ?4590, ~0,3¿ o:o91 2,?€3 45, 0,0000 ,1323C•O¡ ,!256Ct01 

o.n~n Ultnc. ~4QQl. so.3D n:ne9 
o.ouo 80~QS, ?~67A, 5(),50 n:n~o 

O.OV~ tuOQ~O. ~ll~o. S~.Su ~:nAo 

o,o.;o 1b450q, •775?, 5o,6¿ n:oeJ 

O,OJO 1bU5Q5. ti77St. 50,62 11:nn3 

o.ouo Joq534. u2~t?, so.7~ "· 07a 
o,oun 147067, 64170, 51,63 n:os~ 

o,o.;n la2sou. 69Aq6. 51,99 o.n52 

0,000 1425no, b9Aa6, 51,99 n:n~2 

o,oJn 140313. 72033. 5?,21 o;o48 

o,o.u 140313, 72033, s~.2a o;o48 
o,oun t37U38. 74~oR, 52,44 n:o4a 

1'-'o,7cs 
?.2c;S 

32,1·<3 
17,9¡7 

'13, OtS 

1?.1·66 
?5 1J,AEé 

14. o e 3 

o0,6¡3 

24,'1 ¡7 

oo,6¡3 
12,333 

o,nbo 253565.171127, 53.23 n;ozo <s4,Re6 

45, 

o, 

o. 
o. 
o, 

90, 
90, 
o, 
o. 
o, 
o, 

90, 

90, 

o.uooo 

o,oooc 
0,0000 

0,0000 

o,ooon 

o,oooo 

o.oooo 
o.uoon 

o,oooc 
0,0000 

o,oo~o 

0,0000 

.1323C-01 

,t¿97r.·O~ 

,l2q7F.•02 
,I!RuE•O¡ 

,ll8~f-OI 

,47411:"03 
,n7tltr.·o3 

,209aE-02 

,?.89-1E•02 

,3b22C•02 

.3D22E•02 
,n7UF.·02 

,1256E+Ol 

,o 
.o 
.o 
.o 
,2896E+ot 

,2896Etol 
.o 
,o 
.o 
,o 
• 1 777E+o 1 

o,oooo .a7!3E·02 ,1777E+Ol 

PRrS!Oil 
T~W IlHfiW 

0,0195 192,5 
7,11722 192,5 

5.0762 tes.o 
6,11419 179,0 

7,071!3 173,5 
7,1998 166,4' 

3,36Ro 

5,7165 

0,0000 
5,65?.8 

0,0004 

7,5002 

·35. 279? 
12,!470 
0,000~ 

7,108b 

0,0000 

7. 8!7¡ 
'22.2035 

.l~q.z 

155,8 

150,1 

150.1 

144,5 

144,5 

137,0 
101:.7 

89.55 
69,~5 

82,44 

82,44 
74,62 

I00,81Só 52,42 

OPTOT MAYOR J\IE DPDII·:II , 

FIGURA 9.19 

PATROII 
FLUJO 

ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
AI<ULAR 
¡NDtf,, 

Ir<DlF, 

AMtLAR 
ANULA'R 
ANULAR 

ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 

ArWLAJl 

ANULAR 

ANULAR 
ANULAR 
ANULÁR 

ANULAR 
INCEf, 

OlA M 

HEii 
a, 

16, 

lb, 
lb, 

10, 

16, 

lb, 

30, 

~o • 
24, 
24, 

36, 

~2. 

52, 
52, 

52, 
52, 

~2. 

52, 

S2, 

;¡ H H :: 



"" Ol 
01 

F:~ ::~ ~:~ , .. ,, ··~: :·::·::~ 
••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••• :· '! . . . . " 

·•···········••••··••···•·•··•····•····•··· HS!S l'rorrsiONAL ** * ••• **** •••••••••••••••••••••• * •••••• *. * ••• ~ .... · . . ...... 
··•········· U!St•O ~E LII'IAS C[ TrA~SfL[[I'~!A ro" FLUJO A 2 FASES EH SISTEMAS hL VAC!O ••••··~·······~ H H ¡¡ 
·······························································································~··································· ......•....•.......•. ~RAHAJO 1 VERIFICACION DIMENS.QIII'IMIENTO TRA~ lUA lA' CON PRO.PS.O /18:'/a;'\2)/52"(8) •··•····•···········•······• 
································~··················~················~··························~··································· 

Cll CULO nE CA!I'A nr PRf.S!ONI OPC¡O~ nf. VERIF!CAC!ON 
IRA~O A¡,c 

t. U 
oP~lTRCJ aASTu o[NSloPn LONG!Tur· ANr.U,I.O . CA loA tE pf•,ESIOII 

nAuD LIQUIDO ~AS LIQUIDO GAS loiiiVA~• l"rr, rnicr!ON AL[L[[AC ELLVAC!ON 
INI.H Cl O/lll!l CLHJriR¡ Cl O/rT3¡· CrTl GPArOS IHIS/rl NMS/FT NIIS/FI 

tu 

11 
¡~ 

!'J 

14 
1) 

le 

11 

16 

H 

20 

21 

7oQ~¡ 65760• 20393• 4••60 0•109 2!400 O!' 0•0009 o5419F"Ol •O 

35o,OU 65760• 20393• 4•o60 0!109 

35•'00 65569o 20604o 4•o64 0!108 

• 35•'00 84~85o 21~86• 4••81 0!1r4 

~ 35~'0U 64387• 21786• 4•'84 0!1r3 

35o,OU 82271• 23902• 5vo20 0!094 

u 35o,OU 6206~· 24110• 5vo24 0!0"3 

43!065 

3!246 

37!3~3 

5!333 

37!363 

2 !58 3 

t ~t.nou 61402• 24771• 5vo35 0~090 254!886 

U ~¡,nou 8!152• 25021• 5vo39 0!089 2!295 

e 51onoo ¡62305• 50041• 5vo39 O!OR9 69!094 

51onou ¡61999• 50347• 5vo41 O!OPR 17!917 

Slonou ¡61999• 50347• 5vo41 O!OP8 

u st.nou ¡61106• 51240• 5vo49 0!086 

51onou ¡65051• 47295• 5&o29 O•Oft7 

u St,nou ¡54~43. 57803• 5¡,50 0!062 

st.nou ¡54543• 57803• 5&•50 o!o~2 

~ 5lonou ¡47b~7· 645o9• 5¡o6~ 0!0~9 

51onoo ¡47b37• 64509• 5&o64 0!0~9 

~¡,nao J4~381• 67965• 5¡,81 0!0~6 

5io000 269o97o154995• 5¿o66 0!040 

~ 51oOo~ 222624•20206~• 5•:21 o 1o18 

60:613 

12!166 

254:886 

14! OA 3 

60:613 

24!417 

60!613 

12!333 

254!886' 

47:833 

o: 
45: 

4;! 

90: 

90~ 

45~ 

4S! 

O! 

o: 
o: 
O: 

90: 

90: 

o~ 
o: 
O! 

o! 

90: 

90! 

0: 

0•0009 

0•0000 

0•0000 

0•0000 

0•0000 

O•OOQO 

o5419f."01 

.14~f·r.•o3 

.1•~6r•o3 

ol~2~f."03 

o1624f.•o3 

o2165F"o3 

!O 

!23oor.•ot 

!2300E*o1 

!J1f.1E*o1 

•3181f.*OI 

!2135E*01 

0•0000 o2165f~03 !2135E~01 

QtOOQO o7428E•o4 •O 

O•OOOO o74?.8~·o4 !O 

O•oooo .3u57r•o3 !O 

0•0000 

0•0000 

0•0000 

0·0000 

0•0000 

0•0000 

0•0000 

0!0000 

0•0000 

0~0000 

.3o57F."03 

o3324F."03 

o3324F•o3 

,A233E•03 

,A233F•o3 

o1 q2r."02 

,11~2E•o2 

oi4~Óf"02 

o1416E"02 

********* 

!O 

•290SE•o1 

•2905E*ol 

!O 

~o 

!O 

!O 

~218SE!01 

!~1ASE~01 

•O 
FIGURA 9.20 

TIITAL 
· rw.s 

Oo0024 

1o6005 

7,4700 

loA993 

16.9722 

lo7325 

5o519S 

2·0838 

0•0000 

lo2761 

OoOOOO 

3o72~6 

35.3716 

8,2855 

o.oooo 

5o2873 

o.oooo 

6o0048 

27o048S 

'72o0053 

Oo0003 

pRESIO~I 
I~IC!AL 

fiMS 
192•5 

192•5 

190•9 

183•4 

181•9 

165•0 

163•2 

157•7 

155•6 

155•6 

154•3 

154 •3· 

150·•6 

115•2 

107•0 

107•0 

101•7 

101•7 

95o67 

68o62 

********* 

pATRON 
FLUJO 
ANULAR 
ANULAR 

ANULAR 
ANUL·AR 
ANULAR 

A N~ LAR 
ANULAR 
ESTRAT 
ESTRAT 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
ANilLAR 
ANULAR 

ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 

oiA~ 

m~ 
1• 

0• 

O• 
o. 
?· 
0• 

O• 
O• 
o. 
O• 

O• 
O• 

o• 
o• 
o. 
O• 
O• 

o·• 
·o • 
O• 
o. 



..... ., .. 
. 1' 1 

** * ~* * ••••• * ** * '**~ llr ** ***'* *'* * .:~; ... *'**'~~~ * • ** * ••• '111 *** • ***1ft******'*****'**~**** t * .,¡, * '** * 111 ** * *'* * * * ** * * * * * * * ** ** ***** * * ***** * * ** * * ** ~ *** * * * •. * :· :':i 
************* ***'**llr•**'*'****'*:*** *****•••~• * TESIS PROFES 1 ONAL • '* '***'* *****'*****.-**********~•••• ***'*'*** ·~ * .,.., •. ;· ;::: 

····~••!h .... .- .• DISt.NO OE tiNEAS o):' TRANSrEhENCIA CON FLUJO A 2 FASES EN SIS!I:MAS AL VlCio -··· •••••~•••••••••;;"¡¡ ;: 

.¡:,. 
(Jl 
-.J 

*********'******'***ir***~'******************'*'************************************* 111 *•**'********************•'************************** 
*'"*****~**••••••••••• TRAD~~b 1 VERIFiCACION DIMENsiONAMIENTO lRAYECTO ''tilA lA CON PRt:f>s. o·.t9"M'(2V52"(14) •••••••***"'"***••••••••••••• 
************•*****ir****************************************************•*****~*****************************************•**"'******** 

CALWLO DE CAlDA DE PRESlONI OPCION DE VERiriCACIOII 
TRAMO ACC QIAMETRO GASTO ~ENs!O~D LONGITUD ANGULO . CAlDA OE PRESION 

NO q~9~ (Lh}fiUJD~ta9n~)LI~~~9~rg§s r~~fJAL•a~~§b~ ~fti5PfON ~~~~~·AC E~~~'~f~ll 
O 7o98t 8578o! 2o393o 49o60 Oo1'9 2~400 O! 0!0009 o5419t•01 oO 

2 1 35o200 85780! 20393! 49o69 Oo109 43o065 O! Oo0009 · o5419[•01 •O 
O 35•200 85569! ~0604! 49•~4 Óo108 !•246 45! 0•0000 o1486t•03 •2300E!Oa 

4 3 35•200 8'li585o 21588! 49•81 Oo104 37•363. 45! 0•0000 o1486E"03 •2300E~01 

5 O 35•200 8j¡J87! 21786! 49o84 Oo103 5•333 90! OoOOOO ·•1824~·03 13181E!Ot 

6 3 35•200 82271! 23902• 50•20 Oo0?4 37o363 90! · 0•0000 . ol~24t•g3 •3181[!01 
7 O 35o2ÓO 82063! 24110! 50o24 Oo093' 2•583. 45! P•OOOO o2765t·~3 •2135E!01 
8 7 35•200 8!402• 24771o 50oj5 Oo090 175!840 45! 0•0000 o2765[~03 o213$E!01 

9 O 35•200 80916! 2,257• 50•13 Oo088 2•295 O• OoOOOO o3422t•03 •0 

10 6 35o200 16!831! 5/o~15! 50•43 Oo~~8 48o01~· O! OoOOOO o3422E•D3 oO 
11. O 35o200 161214! 5113~! SOoZ8 Oo086 17o917 O! OoOOOO o1450[•02 lO 
12 1 35•200 1611214! 51132! 50oj¡8 Oo086 ~3•065 O! OoOOOO o!450[•02 ·iO 

13 O 35o200 165347• 46999! 5oo~4 Oo082 12o166 90o OoOOOO o1357t•Q2 o2392E!01 
14 7.s¡;ooo 163634• 48712! ·s1o32 Oo066 254•886. 90• Oooooo o1357t•02 •2392E!Ot 
15 O S!oQOO 152736! 59610, 51.~4 Oo061 Uo083 O! 0!.0000 o8988t•03 oC 
16 1 51o000 15:1736! ~9610! 51·~· o.o~t 60o613 o, o,oooo o8988t•03 .o 
17 O 51•000 145786! 66~60! 51o68 Oo05e 2~•417 O! OoOOOO' o1243t•02 oO 
18 1 51o000 145786! 66560! 51o~8 0.058 6bi6t3 O! OoOOOO o1243E•Q2 oO 

19 O 5!o000 143816! ~853b! 51!66 Oo055 1~•333 90l 0!0000 o1496t•02 o2153E~01 

20 7 51•000 268246!1~6446! 52•t1 Oo03~ ·254o8e6 90! 0!0000 o1496E•C2 •2153E!01 

21 o s¡.ooo 22:!624!202~68! 54·~1 o,ote 111•833 o, Oooooo •••••**** ,·o 
FIGURA 9. 2.1 

TaML 
0•0·024 
lo6,005 

7•4·700 

1•.4993 

·16•9722 

1•7325 
So5195 
4•0604 

o. 0.000 

2•5735 
OoOOOt 
7o7332 

29o2064 

So5928 
OoOOOO 

5•n94 

PRESION 
INICIAL 

llHS 
192o5 
192o5 

190o9 

l83o4 

181o9 

165o0 
163•2 
157o7 

153o6 
153o6 
15lo1 
151•1 

143o3 

114o1 
1os.s 
!OSoS 

0•0000 IOOol 

6 •2268 1 o o o1 
26•6666 93•83 
74o0320 67o16 
o.ooos ••••••••• 

PATRON 
rLUJO 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
ANilLAR 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 

DIAM 
m~ 

1• 
o. 
o. 
O o 

Do 

0• 
o. 
0• 

o. 
o. 
o. 
O o 

O o 

o. 
o. 
o. 
o. 
o. 
O o 

o. 
o. 



~ 
m 
Cll 

.. ''''"'~'' 
~; •¡:" H ' 

···~····································**•*·•·················································•**••·······························~ !: 
•••••••••••••••••*********~**************** rrs¡z r~~fl:sio~AL •••••••••••••••••~••••••••••••••••••••••••••• 
***********• UISEuO Lt L!ICA5 Cll Tr~At!SfLrr.rf:rA COl! rL.UJQ A 2 f,\SC$ ti! SISTrl~i\S ;,L VACIO **************~¡¡·,:. 

·······························································································~···································· 
·•················•·· TRA"AJOI ¡·¡¡.:r,¡,~¡ot:M!II'IITCl TULA I'AOPS.· O CON IA/EXT:, **************************** 
••••••• ~ •••••••••••••••••••••••••••••••••••••.••••••• ~········································•************************************* 

TRA~n A(.¡; 
~~ i) 

1~ 

1! 

1~ 

IJ 

1~ 

1~ 

¡e 

17 

lb 

1~ 

2~ 

21 

CALCULO nu. u!/11-l Tr.o IJTII.IZAIIOO CA IrA DE PRCSIQt; Etl O~C!Ot: DIIICI:SIONMli::NTU 
OP~LToD GASIW [lf.IISin~Cl LPIIQITUr Mi~IJI.O CAÍO~ LE Pr:ES!()fl 

~=~g cih~Hr! 0 2L"~:I,L 1 2~f9Pr99 5 cp~fYAL·G~~Fhi ~~i~ff"N a5~~F~Ac chhK,ffnw 
o.nou B!j78o • .20393• 4'1•6C o.1c 9 2•400 O• 0•0029 •2t~fi8E+OO •O 

o.n0~ es77a. ~0395, -~·6C o··1r9 
o·n~u 84?16· ~1257• 4~.75 0•105 

Q,n(lU t4~45, 21~~~· 4'1•85 O•lrJ 

o.no~ ~3~23• 22550• 4~·.97 O•tno 

o.not 82747• 234~6· 5uo12 0·0~6 

o.nog b!982o ~4191•. 5uo~5 0•0°3 
o.no~ 81~46. :4527• ~u.Jl o.ont 
a.noo eo7a6, Z~3H7• 5~·45 o.oP7 
a.~oo 1~1~12. ~0774• 5u.4~ o.ar7 
a.nnu 162470. 49BbR• s~.ss o.oA4 

o.no~ 162479, 49867• Su.~5 O•Qf4 

Oonou a67433o 449!3• Su,71 OoOPO 

a.nou 15104~· 60501• 5J..55 a.ot1 
o•nno ,467o6• G~64o• 5i•66 O·o~9 

a.n.(lo 1ll67oG. G!:.6.qo. 5J..66 O·o~9 

O•"OU !44043• 6B30lo 5&o84 Ooo~S 

a.noo 144041• 663o~. 5¡,C4 o.o~s 
o.noó t41680o 70466o 5¿,05 Ooo~l 

o.nnu ?63261•161431• 5¿.e9 0•036 

o.noo ,58619•16~073• 5Jo05 O•o34 

14•021 

3•246 

10•217 

5·333 

10•217 

2•583 
77. 90~ 

2•295 
24•158 

17'917 

20•360 

12•166 

146•705 
14•083 
25•060 

24 oll¡7 

25•060 

12•333 

254! 8ft6 

47!833 

O• 

45· 
45• 
9o. 
90o 

45~ 

45• 
o. 

O o 

0• 

o. 
90o 

90o 
O• 

o! 

0•0029 

0•0001 
0•0001 

0•0009 

0•0009 

0•0001 

0•0001 
0•0000 
0•0000 

0•0001 

0•0001 

0•0000 

0•0000 
0•0000 
o•oooo 

.2~88[+00 

o1~42E"Ol 

,!h42t"OI 

oll28é+OO 

ol128í.+OO 

• ~I07C"ol 
o3107F.•o¡ 
oi535E.•n! 

,1535F.·ol 
o3898(•0l 

·3"98["01 

,499or.•o3 

,1¡990[•03 
.!B40é"OI 
o1~40E"01 

. 0• 0•0001· oll46t+oo 

O• 
90· 

OoOOOI 

0•0000 
9Qo 0•0000 

O• O•OOQO 

FIGURA 9.22 

0 11110[+00 

o308or.•o2 

o3080F.-o2 

,39~2L·o1 

•O 
•126SE+~1 

•126!:jr+ol 
•925~E+oo 

o9252r.+oo 

o991ot•oo 

o991ot•oo 

•0 

•O 

•O 
•0 

•29ooE•ol 

•290QE+OI 
•O 
•O 

•O 

•O 

•2o4ot•ol 

•204oE+OI 

~·e 

pr;Es!NI 
TOTAL IUc!Al. 

11¡:5 IIMS 
Oo0195 192•5 

Óo5419 

4o329o 

5·4795 

7o!999 

Óo3838 

2o8o3o 

7.1798 
OoOOOI 
4.8711 

Oo0019 

7o5223 

35,3333 

4o0514 
Oo0002 

192•5 
!05•9 

181•6 

176•1 

168•9 

162•5 

159•7 
!52•6 
152•6 
147•7 

147•7 

140•2 

104•8 
IOO•B 

6,2149. 100•8 

0o0048 

7o0262 

25o3794 

4,6618 
(li,QQ05 

94.57 

94o56 

87.54 

62ol6 

57o?O 

pATRON 
fLUJO 

ANilLAR 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
!NDEf• 

¡NOEf• 

ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
AtllJLAP. 
ANULAR 

ANULAR 

INDEF• 
ANillAR 
ANULAR 

ANULAR 
ANilLAR 
ANULAR 
INDEf• 

ANULAR 

olA~ 

m~ 
8. 

12• 
14. 

12• 
10. 

12• 
14 • 

16. 
16. 

18• 
18. 

16• 

52• 

30• 
30• 
20• 

20• 

20• 

52• 

52• 
52• 



,¡,. 
Ol 
(() 

lll"''•h• . "" ., 
•· ." ••,. • • • • *,.. * • ~~~ *,. ****'~~•.,..•• * ** • • *",. * ... * * ••• * **** * • • ..... .,... ••• * • * • • ••• • ••• .. • * * • • * * * * • * * *****• .. * * *** **** ..... ·~·· * • * • *******• ** **** ••••• •• • .~· H·:: 
•••••• ,.,.,.••••••••***************••••••••••• rrsxs rrorrsiONAL ••*•*******•••****'*•••••••••••••••••••••••••• ~ .. 
'**...,•••••~~r••,. UlSfr-.U rF. t.II [AS Llf TPAI:SI lrri'~IA Cnt; rt.UJO A ?. rASLS L:ll ~ISTEi AS J..L VACIO ******~*****'~!"~~~¡:¡¡:¡~ 
......... llr •••• llr.llr*llr*'**•***********•••••'***'********""**•*•••··································•'***llr'*************************••••••••···¡···~ 

**•***~~~'•••••••••••,.•• TRABAJO 1 VERIAC~ OjMENSlG,IAMENTO ~ riJLA. lA"( EXT. .. CON ~.p lls
11

/ 'O'' t2)/24 .. (8) ****'*******************..,**** 
·····~~~····················~·····~·~~~··························~··~·································-································ 

CALCULO PE CA!fA Dr PRES!ONI aPCrn• PE VER!f!CAC!ON 
lRAMP A¡,~ 

~u 
oiA~·lTRO GASTu uEt;Slo~r Lnti<;ITur ANr.UL.O , CA!aA ~E Pi:E:S!Otl 

n~uO L!uUIUD uA~ L!CUIDO GAS f.OtiiVALo Hlrb, FRICCfPN AcEt
7

r.r.AC [L(VACIPN 
H<.H (l~/t.i:) (LAIHRJ Cil1/rl3) (f.T) GPAr S 11115/f MMS rT HIIS/fT 

b 

!U 

ll 
1~ 

'1 J 

14 

1~ 

lb 

11 

lb 

~~ 

2(. 

21 

8,'?~ B5700o 20393• 4•.60 0•1~9 2•400 O! 0•0007 ,4589[•01 •O 

10,4?0 b578C• 20393• ~~.60 O•tr9 

u !OoA20 84918• 21255• 4>o75 Oo1r5 

lO••?~ 84441• 21732• 4•·83 0!1P3 

u io·•?o 8372~· 22447• •~·96 O•!r1 

J lO•~?u a~78~. ~J38H• 5v·12 0•096 

~ to.a?o 6~L23• 24150• Su.24 0•093 
~ ~J,r.oo 81756. ~441~· Su.29 0~0~1 

u ~3.•oo 81579, 24594• 5u.32 0•091 

~3,<00 i63!59o 49187• 5uo32 0•0~1 

23•~0~ 162607• 49539• 5v•35 0•0~0 

~3·•Po ló28o7• 4953Q• ~u·35 O•o 0 o 
u a3·•ro ió247P• 4986R• 5uo37 O!OP9 

~3•'oti 171~2b• ~08¡~. 5u•84 0!077 

u 23•'PO 174354, 37992• Suo94 0•075 
23o<po ¡74354o 3799?• 5uo94 0!075. 

~ 23·~~0 17~004• 37342• 5v.96 0•074 

tJ,<OQ lt~u05• 3734\o Su.96 0o074 

u 23o<ou 175~40• 3ú7o•• Suo98 0!074 

1, 23,<oo ~09953ol1473q• 5¡,49 O!Cf2 

u 23,•ou ?7400~·150684• 5<o50 0!043 

14!020 

3!246 

10!217 

5!333 

10•217 

2!583 

117•307 

2•295 

32!163 

17!917 
29•673 

12•166 

117!307 

14!083 
29!673 

24•417 

29!673 

12!333 

117!307 

H!B33 

O! 

45! 

45! 

90 ~ 

90! 

45• 

45! 

o! 

O! 

O! 

o! 

90~ 

90• 

~~ 
O! 

o! 

o: 
90! 

90! 

o! 

0•0007 o4589r•oi :& 
0•0002 

0•0002 
0•0003 

0•0003 

0•0003 

0•0003 
O oOOOO 

0•0000 

0•0000 
o•oooo 

0•0000 

o•oooo 

0•0000 
0•0000 

0•0000' 

0•0000 

0•0000 

0•0000 

0•0003 

FIGURA 923 

o2177["01 

o2177f"01 
o2674E"01 

,2674e:•o1 

o3644E"01 

o3é44f-"01 
ot529f.•o2 

o1529E•o2 

o6318C"02 
o631Ac•o2 

,6515f."02 

o6515f."02 

,5446["02 

o5446f"02 

,5339F"02 

,5339f."02 

o5235C•o2 

o5235["02 

,2647E+oo 

o!046E•ot 

•I0 116f •ot 

•133oE•o1 

•1330F.+o! 

•767¡e:+oo 

• 76~1e:+.oo 
•O 

•O 

•O 
•o 
•1B07E•ot 

•18o7e:•ot 

•O 

•O 

•O 

•o 
•!63ot•o! 

•163oe:+ol 

•O 

f>R[S lO ti 
TOTAL INICIAl. 
. '11'5 1·1~15 
Oo0019 192•5 

6o5415 !92•5 

3o6162 

5.•4294 
7o6638 

6 ·362.1 

2•2065 

1o4928 

OoOOOO 

1o4679 

Oo0004 
1•3743 

22o3929 

4o2918 

Oo0002 
Oo9875 

Oo0004 

0.9656 

20o4009 

34o3542 

Oo0508 

186•0 

182•3 
176•9 

169•2 

162•9 

160•7 

159•2 

159•2 

157•7 
157•7 

156•3 

133•9 

129•7 
129•7 

128•7 

128•7 

127•7 

107•3 

72o95 

pATRON 
fLUJO 

ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
INDE:f• 

INDEfo 

Ai<IULAR 
ANULAR 
~N U LAR 
~NULAR 

ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
!NOEf• 

ANULAR 
~N U LAR 
ANULAR 
ANULAR 
!NOEfo 

INDEf• 

ANULAR 

O lA~ 

Í ALC 
NC~ 

1· 

O• 
O• 
o. 
o. 
O• 
O• 
o. 

' o. 
o. 
o. 
O• 
O• 
O• 

O• 
O• 

O• 

O• 
o. 
O· 
O· 



.1> 
--J 
o 

........ 
•• •••• **** .. ** * .................... •••••••• .... * * ••.... * .... * ** *** .............. .. 1\' ••• ••• * * *** ...................... ······ **** **. *** ....... * .~ :· ·:: 
.• ., ............................. **'**'**•**'*•* rr:srs rrwn:srotJAL •***•***********.******** ....................... ~- .: 
************ nurt:c [11: l.II.EAS rr TRAt¡Sf"[fl[I!ClA COl! fLUJO A 2 fASES EN S!STCMAS AL VAC!O **************~.:·:·:, ' ¡,, 
...................................................................................................................................... **¡1111 

...................... TnAOAJO 1 VERIFICACION TRAYECTO DIMENSIONADO CON lA UT!UZANDO lA 1 EXT. ( TULA l FflOPS.O) ............................. 
****************************~·····~·····························································································•** 

rALCULO DE CA!~A DE PnES!ON! OPC!ON tE VER!FlCAClOH 
TRAMC ACC 

NO 
aiAMETRO GASTO rrusrrao LONGITUD ANGULO .CAlDA nt PREslON 

DADO L!Oit!or ')r.As L!OUirr GAS tauiVAL• !tiCb• rniCCfON ACEI ERAC ElEVAClOII 
li<CH CLO/I".Al CLO 1 Rl CLI'/F'T3) CFTl GRAO S IHIS/F MI!SltT MMS/rT. 

5 

6 

7 

'· 10 

11 
12 

13 

14 

15 

16 1 

17 

18 

19 

20 
21 

o 7•981 8578o• 2o393• 49,6c O•lo9 1•400 o• O•ooo9 o5419E"01 •O . 
17o623 65700• 20393o 49,60 Oo109 2lo759 O• 0•0009 o5419(-01. oO 

o 17o623 85674• 20499o 49,~2 Oo1C8 3•246 45• 0•0000 o2322E"02 o1725E+01 

3 17•621 84931• 21242• 49•iS Oo105 17o882 45• 0•0000 o2322["02 oÍ725E 0 01 

O 17•623 84841• 21332• 49•76 DolOS 5•333. 90• 0•0000 o2683E•02 o2358E~01 
3 i7o623 63199• 22q74• 5~•05 Co098 17o882 90o 0•0000 •2683[•02 o2358E+O¡ 

O 17•623 83102• 23a71• 50•06 Oo098 2•583 45• 0•0000 o3636[•02 oi539E+01 

7 35•200 62621• 23552• 50o14 Oo096 ¡75o840 45• 0•0000 o3636E-02 ol539E+O! 

O 35o200 82505• 23~C8o 50ol5 Co095 

6 3So200 165170• 4717~• 50o!5 Oo095 

O 3So200 165102• 47?44• 50,15 Oo095 

1 3So200 165102o 47244• 50o:5 Oo095 

O 35o200 165040• 47~06• 50.16 Oo095 

7 51o000 170662o 41684o 50oC2 Oo078 

O 51o000 170810• 41~36o 50oC2 Oo077 

1 51oODO 170810• 41~36o 56,¡2 Oo077 

o 51oOCo 170845• 41501• so.h2 o,077 · 

1 51•000 17084S• 41,01• so.¡2 o.ó77 

O 51o000 170880, 41466~ 50•D2 Oo077 

7 51o000 290964o13372B• 51•70 Oo058 

O 51o000 289630o135P62o 51•77 Oo057 

~·295 

4Ao014 

ll'o9]7 

43•065 

1~ •166 

25~·886 

14o08J 

60o6!3 

24o417 

60o613 

1'•333 

254o886 

47•833 

O• 
O• 
O o 

0• 

90· 

90o 

0• 

O• 
O o 

o. 
90· 

90• 
o. 

0•0000 
0•0000 

0•0000 

0•0000 

O•OÓOO 

0•0000 

0•0000 

o,oooo 
0•0000 

OoOOOO 

OoOOOO 

OoOOOO 

0•0000 

FIGURA 9. 24 

o2512E•03 

o2512E•03 

ol011t•02 

o1011E•02 

oi017E•02 

o1017E•02 

o270CE•03 

o270Ct•03 

o2697E•03 

o2697t•03 

o2695t•03 

o269SE•OJ 
o5433E•02 

.o 

.o 

.o 

.o 
o2604E+01 

o2604E+01 

.o 

.o 

.o 

.o 
o2891t+o¡ 

o2891E+OI 

.o 

PRESlON 
TOTAL INICIAL 

MMS iiMS 
0•0024 192o5 

0•8032 192.5 

5•6361 191o7 

0•6845 

H•6703 

O•B046 

4•0166 

o. 30IJ7 

OobOOO 

0·2862 

0•0001 

0•2575 

3!•7729 

0•2244 

0•0000 

0•0531 

0•0000 

0•0530 

35·6855 

2•1695 
0•0002 

186o1 

185o4 

172o7 

!71o9 

167o9 

167.6 

1·67o6 

167 .• 3 

l67o3 

167.0 

135.3 

135.0 

135.0 

13So0 

135o0 

134o9 

9Í1•25 
97o08 

PATRON 
fLUJO 
ANULAR 
ANilLAR 
ANULAR 
ANIIL IR 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 
~ 

ANilLAR 
ANIIL IR 
ANilLAR 
ANULAR 
ANULAR 
ANilLAR 
ANULAR 
ESTRAT 
ESTRAT 
ESTRAT 
ESTRAT 
ANULAR 
ANULAR 
ANULAR 

OlAM 

w~ 
1• 
o. 
o. 
o. 
o. 
o. 
o. 
o. 
o. 
o. 
o. 
o. 
o. 
o. 
o. 
o. 
o. 
o. 
o. 
o. 
o. 



.¡:,. 

•• .,. ..... .,.. .,. .,. ... .,. *.,.,..,. ............. '1111'11' ... ,. '* ** 11111 '**.,. * •• * * *'* .,. .• '**'* ...... *,. ....... * ••••••••• * •• ,. ***"'._. "' ••••• * • ., ........ ~'~'** 11' ••• '** •• * * ••••• * •••••• * •••• '* ••• ~ * ·:·:·:· 
*** •*••• ••• .,. . .,.., .. ' • • * ••., ***** ••• **'* *'~~~'*'* *.,. * *** * Tl' S t S pncrr: S 1 O~ P l * '* ** ••• *•*'*111 *** * * *.,.. • * • *** ***** • * • • * •••'••••• • .,.:,.;¡- .. 
•••~•••••••• . ~¡SLIIO Cl LII'CAS CE TRAt.srtnct.CIA CCI' rtLJO ~ 2 f'ASlS Ct: S!STI.MAS ¡,L ~ACIC • ••••••••'••,••••• ·;:· 

.................................. *****••••••••*•****'****'~~~*'*'******""•··········~···•*•••••················~·························~~··i~¡:; .. 
••···•··•············ TRAU~JCI VEÚrrrAC!Gió "!RAYECTO DIMENSIOOAOO CON lA. 'ffiOPS,O IJTIUZAI,IQO lA PROPS •. O(MINAT.) ••......•••..•. , .....••..... 
...................................... ~··········~~~······························~·····*••········~~···································· 

C~LCULC DE CAirA U[ PRES!O~I CPCICN CE VLRiflCAC!~L 
TRABO ACC OIA¡:ETi.ú •.;AST~ uEt.SIO~C LONciT~C M~GULD CAlCA . el · pr,CSIC~i 

No OACC LloUI~LI ~AS LlC~lOQ CAS [QU!VALo It:CL, rr.IcciON ~C~LEr.Ac CLCVACIOI. 

6 

7 

d~~~ 4¿bwr.3.f~~~~~~4_¡JL§~PF o~m GR~~os ~~gm .~~HUoo ~~S/fT 
11 .2•;c 

17o25C 
¡7,2~C 

O t7 .•2c:iG 

7 35·2SC 
35•25C 

42U~l• ~41Gl• ~4.~5 O•Q68 

q1~78• 24925• 54,78 C•063 

87L32• ~~164. 54.09 o.as9 

85C~G· ~7t5C• 5S.uC 0•0~4 

D~l21• ~787~, 55~0~ C•053 

619~5• 6:~11• 5So24 0oOh6 

f6o041 

7o833 

23·648 
5•858 

O• 
90. 

9o • 
90. 
90. 

o •.00 12 

O•COCC 

O•OOCO 

0•00C2 
O•COC2 
O•OOCO 

o1631E+oc 

,9?43["02 

o92~3C"02 

,é~24E"01 

,éi;24C"OI 
,é(l66E"02 

•O 

•I036E+c1 

•1 o 3 6E +e 1 

oii814E+co 
·~B14E +o o 

•o 
•O 

•O 

TOTAL 
ttt·s 
0o0017 

10•3603 

6o3260 
9o7697 

3·~475 

15•1176 
0oOQC1 

11 •4157 
0•0005 

PHS ION 
H IC !AL 

~·MS 
1~0•0 

140•0 

12 9 •6 

121•3 

111•5 
108•1 
92,98 
92.98 
81 ,56 

PATRON 
rLUJO 

o u~ 
ene 
I~C~ 

1• 

e • 
0• 

o. 

-..1 1C 

35·2~C 1S7~16•117294• ~~.2~ O•Oq6 
35.2~c 1~3131•121779. 55.42 O•o~.o 

35o25C !53130•121780, 5So42 Ooo4C 
35,2sc l34~52•140J5e. ~s.u4 C•o2~ 
35'o2~C ¡34~51•111u;;59o 5S,o04 0•0211 
35.25C 109~16•1~~394. 5ó,42 Oeo11 
35,2SC 1G9~16•16~394• 54,42 0•011 

35,25C 109516•1~"394, 56o42 0o011 
3S,25C IU9~16o1óJ394, 5ó,42 0oOI1 
35o2SC !09~16o1ó~394o 56o42 OoOI! 

176 ·092 
15•510 
4a.oe2 
16•846 
43o!22 

12·521 
4 3 •122 
23·200 
43o122 

O• 
0• 
0• 

0• 

O• 
O• 

O• 
o, 

O•COCC oéo86E•02 
O•COCC ,3¡25E~01 

D•DOCC o3i25t•o1 
O•COCI . •1163E+OO 
O•OOCI •11ó3E+OQ 

•O 33o3862 

o .o o 11 
57o0482 

81 .56 

48.17 
48.17 

A~ULAR 

A~ULAR 

I~0Ef• 

I~DEF• 

INDEfo 
¡~DEf • 
ANULAR 
A~I:ILAR 

A~ULAR 

ANULAR 
A~ULAR 

ANULAR 
HULAR 
A~ULAR 

IhDEfo 
I~DEfo 

A~ULAR 

0• 

O• 

O• 

O• 
o • 
o. 
O• 
o. 
o. 
o. 
o. 
o. 
o. 

11 

12 
1.3' 
·14 
15 
16 
17 

Bo626 
4 3 o122 
35o000 

90• 

90.• 
o. 

•O 

•O 

0•0QC2 *****'*** •o 
0•00C2 ********* •0 
O•DOC2 ••••••••• o3738E+CI 
Oo00C2 ••••••••• o3738E+C1 
0•00C2 ********* •O 

'F.IG U RA 9211 

o.~oo7 -•·•••••• 
131.2552 ••••••••• 

2le751B •******** 
131.2552 ••••••••• 

o.oo6t •••****** 



.¡:,. ...., 
ro 

•• * * *·" *" ...... * *,. .... "111 *** ....... * * * * .. *** * * ***,. , ••••••••••••• * •• ". * * •••• "" *. '*" * •••••• ••••• ........ " * •• * ** * ....... * ........ ••• , ................ , ........... ~ ... :7··· •. ·;¡¡:: 
*** * "'** **** ***"' ";. ******* ,.,., ** •• • *•*,.,'** •••• * • Tt SI S r nc rE SI O~ f. L * "'* *'** * *•**'* **" * • "'* * • ****** 111 *** * ***•• *** * * ** * ":; 
••• .. •••••••• ClSlNO CE Llt'EAS CE TnAt.srr.Rrt.C¡A Cot. ruJo P 2 FASES El: S!STli~AS "L ~ACIC · •••••••• .. ••••• ·.;:· 
**********"····-·····••***•··~······"****""*********"""'***********"**"**"*'***"******** .............................................. ~··~··~·;:; .. 
***********•~•*'~~~'***'~~~* iRACJ.\JCII IJUHfiCACICN lRAYECTO" DIMEN~ C0'4.2A .~·O.JmL.IZANOO 2A ,PRC;FS.PlMrW") '~~~************************'*** 
··············j···~·······••****************'*****'~~~********'**************•**************~·······1~***'*****************'**************'* 

C'LCULC PE CA¡rA Ol FRES!O~I cPC!CN DE VERIFICAtiO~ 
O IAM TRAtiO Ate ciA¡,ETt.L t:.ASTU uEt,Siotr. LONG ITur At:GULO CAlCA tE Pr.ESICN PREs!Oit PATRON 

. NU UACC LloUlt.O ¡.AS LI•~IDu GAS l;QUlVAL• lt:CLo FRlcciON PcCLEf,Ac ELCVACIOI . TOTAL HICIAL rLUJO e ALC 
o dk51 4~&~s':r:~,,fH("g~ .dLs:m' CFTl GRADOS ~~~6ti .~~~ftloo ~~strT ti~S ~MS !~CH 

Oo820 O• 3o5!30 140•0 A~~LAR 1• 
7 ~1o25C 4)784o 24420• 54o7C 0o0(6 1C6o052 O·• O•OOÚ •3587[+00 •O 7ol858 136•5 AhULAR o. 

PATR~U Iucr(i~ILL•~L tALCULAUA ESPLMACTrAHSl¿IONl • 
3 O 21 o25C ~~~S~. 249~C• ~q.79 C•OG3 7o83J 90. Oo0139 olñ40E •o¡ •S9~9E .. C1 0.5930 129•3 ¡~oEr, 0• 

6 21·25C e9~11• ~3985• 54•80 O•Oé2 29 •lo·o 90• 0•0139 o1ñ40["01 •59~9r·ct 6o0097 .128•7 ¡NDEFo O• 

rATRCN lt;tÚihllC•~t CALCULAI:A CSPLt:ACTrAtlSICIOtD • 
5 O 21.2SC eC~5~· 54943• 54o37 GoOftO 5·858 9o • O •O IIC •. 5430["01 o5561E"CI Oo4607 122•7 ¡~Otro o • 

AÑULAR 
. 

41o2~C ó7~80·· 5~017• 54oUe 0•059 ~C6•1C9 ~0• 0•011C o5480r·o¡ •S561E"~I 9o7276 12?•2 o. 
1 o 41'.25C. CGU49• ~~947• ~4•9S 0•0~5 15•510 O o OoCOCC .1997[•02 •0 o.oocc 112•5 A~ULAR o. 
e 6 4lo25C ¡G~429•1C948!o ~4o99 0•0~5 56 ol40 o. O•COCC o)997E"02 •0 6o6726 11?•5 i\~ULAR O• 
9 O 41.25C 1t2734•11~176. 5~·07 G•052 !6o846 O• O•CGOG o8738E•02 .o OoOOCI 105•8 A~ULAR 0• 

1~ 1 41.2SC ~G273~•11~17G• ~5•07 0•0!2 4 9. 84 5 o. O•OOCC .er38E"02 •O 18•5582 105 o8 A~ULAR o. 
11 O 41.25C 15~J77•1!9~JJ~ 5~.33 Q,QhJ 12•521 o. o.oocc .t4Í¡/¡[•0¡ .o o.ooo2 87o28 ANULAR o. 
1·2 1 41o2SC 1~5377•11~533• ~5o33 OoQ43 49o845 O o Oo00CO · ol444t•o¡ •O 22.7790 87•28 A~ULAR O o 

13 O 41o25C 144o27oi3~28Jo 55oG2 Oo032 23 ·200 . o. OoCOCC .~o?5r•o¡ o O o.ooos 64 .so ANULAR o. 
14 1 41.~~C 144~26•1JOZe4. ~5.62 O~OJ~ ·49. 81¡5 o. 0•0000 o3n95[•0) •O 3lo0835 64o50 ANULAR O• 

f'ATRCII li:crri~ILC•~C CI•L'CULAt:A ESPl~ACTrAtiSICIONl • 
!'S O 4lo25C l~27oo'ol5~2lúo 56oll 0•017 8o626 90o 0•0064 o2616t+OO •III5E"CI Oo5584 33,42 I~DEF• 0• 

H 1 4lo2SC 122152•15~750. 56o12 0•017 49o845 90o 0•0064 ·<616[+00 •lll5E"OI 60o2647 32,86 ¡NDEF• O• 
17 O 4i~2ic 109~16oi~~J94o 56,42 0o011 35o000 ·o. o .o o o 1 *****'**** •0 o.ooH ********* ;iN U LAR O o 

FIGURA 9.26 



.j>. 
·....,¡ 

.... * •• * * ....... ofr -1- .... *'* .. '* ...... '*** •••• ••-~r•. 1\ • ........... '* •• ., ., ................. '111 .. '11; "111 * ...... 11 ... 1\ •• * * *. * ..... * ........ * * ........ * .... "111 .. ** ••••• '*'* .. * •• '* .... * * ** ... * •. ;; ,.·¡• 
** **.•• • * ***• • •• ••• "** *• -*'* ** ,. ... "~~~'****'** • * *"' • * TE: SI S PRU rE SI O~ fll • • '* • ,.,.,.. •* ** • * *'* *'* •• * • • * **'*****• * • • •• .".~ **'* • ~ ··:~ 
•••••••***** CISLr:a C[ ~)liLAS CL TRM.srCf\ttCIA CCN rLLJO /J 2 f/•SLS [!~ S!S'rli~AS 1'\L \I~ClC.. **"***"**••**••:;:~:::: 
.................................................................. ~,., ................................................................... "lil' •• ~ ... ····•·;~~1:, 

**** **** *** • * ••'*'***** T RAlJAJL r V tRI r 1 CAC I CN. TRA'YECI"' DlMENSilNADO . c:x;w. IA/EXT, PROfS. O UTIUZANDO.JA/ EXr. •• • • * ** ***'* ***'** * • * * * ** ***** 
···~······~ ................................................... ~.f.\~l~~l\ ••••• ~ ................................. ~ ••• 1\' •• ~ ............................. . 

ciLCULC rE CAirA U[ FRES!O~I CPC!CN DE VCRIF!cAC!OL 
TR~ItO A~t e I•'t- n¡.c 

U I.CC 
~oiiSTt. ~rr,siuf.D LO~o!Tt.n AIIOULO CAlCA tE Pr.ESICN 

LluUIUU ~AS LICWIOO oAS CoUIVALo !NCL, rr.IcctON ~cELERA~ ELCVACIOL 
6 

li.C~ 
·0'5 

17.250 

t7•25C 
¡7,2sc 

O 17o250 
7 ?7·,2SC 

~~~~~I;H~4¡~~:11gL~La:m> a~m GR~~os ~~~m .mmaa ~~SIFT 
~1784• :4420• ~4.70 Ooot6 0•000 O• 0•0043 ,JS87E+OO •O 
4l400• 24804• 54.76 O•o6~ 7•833 90•· o•OOCO ,9¡s7¡:•o2 •106¡t+c¡ 

88(.63• ~•1933• 54o87 0•060 0•000 90• O•COCO o9157f:•02 •1b61E+C1 
86705• 5o29¡, 54,96 0•056 5o656 90• 0•00C2 oé046E"01 •469!E+CO 
d~~11~ ~6~es. ss .• ac· o.oss •4691t+co 

•O 
.a 
•0 

TOTAL 
H~s 
3o5130 

PRES!Otl 
H!CIAL 

~MS 
1~0·0 

PATRON 
FLUJO 

OIAM 
CALC 
INCH 

1• 

úl 10 

21.i~c C4?49~ ~0047. ~s.os o.os2 
6 ~1.2sc 1o3314·111596, ss.u~ o. 0 ~2 
t .2?,250 161~79.11J631• 55.11 o.oso 

27,250 l61~78o11J632o ~5·11 o.o~o 

27.2~C ¡59311~11~599, 5Sel6 ~·o46 
27,2~0 159J10o11~600o 5So1e 0o048 
27,2~C 1~7~23~117687, ~5.2é O•o45 
?7~2~0 157~22~117688. 55e26 O•o45 

27.2SO 154964·1199~6. 55,35 o.o~3 
27,2~C 152~57.122353. ~5.44 0•040 

21.2~0 149v35•125e7s. ss.s2 O•Ol6 

0•000 
15•510 
o.ooo 

16o646 
OoOOO 

12•521 
0•000 

90• 

0• 
o. 
O• 
o. 
0• 
0• 

0• 

0• 

0•00C2 
OoOOOC 
O•OOCO 
0•00C1 
0•00C1 
O•OOC! 
0•00C1 
O•OOC! 
O•OOC! 

0•00C1 
0•00C1 

0•0001 

,én~6E•o1 

o11~n·o1 
o1197E•01 

o5040E"01 
,5040["01 

oH46("01 
.5746!:"01 
oé641E"01 
oé641E"01 

,ra¡7r•o1 
.re11r•o1 

oll86t+Oo 

•0 

5e2022 
8o5246 

7 •1264 
3o3052 

5 o'055! 
Oo0003 
5o0383 
Oo0013 
4o9446 
Oo0011 
5o312~ 

Oo0023 
5o7412 

Óo12~5 

6,9421 
o.oo5e 

136•5 

13!•3 

122 •6' 
115•6 
112•3 
107•3 
107·3 
102•2 
102•2 
97.29 
97.29 
91 ,98 
91,97 

S6o23 
80.10 

73o16 

ANULA~ 

A~ULAR 

¡~OEF• 

¡~DEF• 

¡Norr. 
¡t.DEF• 
At.ULAR 
At.~LAR 

At.ULAR 
A~U,LAR 

ANULAR 
A~ULAR 

A~ULAR 

A~ULAR 

¡~DEF• 

¡~DEFo 

A~ULAR 

0• 

0• 

O• 
O• 
O• 
o. 
O• 

O• 
O• 
o. 
o. 
o. 
O• 

O• 
0• 

O• 

11 

12 
13 
lq 

15 
16 

17 

23•200 
0•000 

6o626 
o.aoo 

35 .coa. 

90. 

90· 

o·· 

FIGURA 9.27 

•0 

•O 

•0 

•O 

•5553E+oo 
•5553E+oo 
o O 



*" • • ** * • *'A* • * • • '* '* *•**** * • *·*** * •• *** • "~~'!Ir* *1: .. ** * • * *"" * •• •'* * • * * .... * .. * .. * * •• .. * • .. • * • * ....... '* * • • • * * * *'~~~ * * **•* '* * ** • • * • ** **'* ****.*'*** * • * • * ••;• .. * *'* * .~·r~;·:·::·:'; 
************"*'~~**'~~*****************'*"~~'****** Tf.SIS rncrrsiOhAL ******"*******'~~******"********~** 11 ****~****** ¡! ¡,.·.¡ 
**""**"'**•·- LIS[I<C Cl llt'EAS r.E TpM.~rr.r.U:C¡~ CON fLLJo P 2 FAS[S [/1 S!SHI1AS ,.L VACIC *************** 
.......................................... ****•***•••••••*****"~~"•**• ....................................................................... . 

'**'*********•••******* Tn·Al:AJCt VE:fUfiCACI6ti TRAYECTO DNENSI~ Cxw.IA./EXT' FR)FS.Q, UTLlZANDO IAICHISHCI.M **•**********•******•~**~*** . 
••••..••.• ~ ..••..•••.•.....••••...••...•••..•••...••• ~ ..•. ~~.~.f.i~~~r-~~····*····~·····~··········································· 

CILCULC PE CA!rA DE FRES!C~l CPCICN DE VtR!fiCAC!DL 
TRAI·IO ACC ClA¡:ET/,C ~ASTO e Et.s lo l. e LDIIc lTUD ANGULO CA IC A cE Pr.ES ICN PR Es ION PATRON O lA M 

Np ~t.~f CL~J~~¡u~LC~~~Jll~tfi9~T~~S EQUIVALo lt:Cl• ~Ci5~JDU :fi~~~~Ac E~~='~fDh TOTAL 1~ IC 1 Al FLUJO. CALC 
<FT l GRHDS 11115 ~MS I~C~ 

o 6,o65 42U43• 24161, 5•oG5 Ooofe 0•~20 0• 0•0043 o3587E+OO oO 3o5130 1110 •O A~ ULAR 1• 

.2 7 17o2~C 41764• 24420• 54o70 0o066 86o0H 0• 0•0043 13567E+oo •0 10o6853 136•5 A~ULAR O• 

17.2~0 40995• 2J208• ~4.83 0•061 7o83J 90• O•OOCC ,¡ o2CE ·o 1 o977q.[+co 7o8819 125•8 I~DEF• 0• 

6 17o25C ~7186• >~810• 54o93 O•o57 23•648 9o. O•OOCC oi028["01 o9774E+OO 10•1312 117•9 I.~DEF • 'o. 

O 17o2SC O~v~7· ~793~. ~5·0~ 0•0~3 5o858 90. QoCOC2 •7JSiiE•ot o4943E+co 3o6427 107•8 HDEFo 0• 

21.2Sa E4292• 5d704• 5SoC9 D•o51 136•067 90. 0•00C2 o7¡54E"01 •4943E•co 25o7Ó19 104•1 ¡~DEF; o. 

27o2~0 78905• ó4091• 5~o46 Oo039 15•510 O• O•OOCC •2665E"01 •O Oo00C5 78,38 ANULAR. o• 

27·2~C 151G94·12J21G• 5Sa46 ~·039 37•259 0• O•COCC o:i6SSE•01 •O 23o07:i9 78o38 A~U~R 0• 
.¡,. 

O 27e25C ¡J1~49.1J~661• 55o74 O•o2C 16•846 o.ooS4 A~ULAR o. ..,¡ 9 O• O •C.OC2 .:;3B1r+oo •0 55o31 
.¡,. 

1 27.2~C 1J9~43•13~G67. 55,74 Ooo28 34 •012 O•COC~ o:i381E+OC 83o7856 ANULAR o. 1C o. •0 55.30 

11 b 27,250 ¡C9~16o1ó~394, 56,42 CoO!I 12o521 . 0• o.croce ........... •0 Do0017 ******'*** A~ULAR c. 
12 1 27,2~C !C9~1Goló,394, 5úo42 CoOII 34.012 o. O•COce ........... •0 222o4157 ***"'***** i\hULAR o. 

13 o 21.2sc 109516•16~394, 56o42 OoOII 23o200 o. 0•00C8 ·•······· •0 Oo01l8 .......... i\~ULAR O o 

14 1 27,250 109~16o16~394o 56o42 OoQ!1 34o012 O• O•DOCB .............. •0 ~22o4!57 ********* ANULAR o·· 

liAY tRR~t: Lt, LUS OATuS•VEiiiF!CAr,E~r.OR E~. PATVERT 

:: ·rn ,, u 11 ,. 

XOStiC QUE sr "SLI'Ciol: ¡,A Htetr Ii>!Dü 1 104g3,C645255 1 !NDEFo o.__ 15. O 27,25C IC9~16,1G~394, 56,42 C,Q11 . 8o626 90. o.coca . .,. ........ o6022E+~1 39o8397 •....••.. 

HAY ffi~Ln Ln LOS DATUS•VECIF!CAr,ERnCR EN PATVERT 
XOSHC QUE Sr. SLPUI.~ ·üA !IIDt:flli!DU , I0493o0645255• 

90. Oo00C8 ·222o4151' IhDEFo c. 16 1 27,25C !09~16,1~~394, 5ó,42 Oo011 34,012 '~~'****•••• oG022E+OI ********* 
FIGU·RA 9.28 



•*'** ••* * tt * *; ** •• *'llr •• •* ** * 111 * '111 * * *" tt •• * * *** '11 ** * * J1r • * * 1\ ** *.* 11 * ** * * *• * * * * * ** *'**,.. ** **11 * 11'11 ***11' ** 1t"' **** 1t ** llr '111 * • * * 1t ***"' ***11 * *"' '****** ••**~.~ *~.111'~ .-r."!!!!:"'u::: 
***"" "·*,. .,.,. ** ******* **** *****••• ******" ••'~~~ * •• TtS IS PROFÉS I0f1Al. * * *****• ••• **-. * *"' -lc**********'***-lc*tlllff'AIII*~****'* * ' .. :f :: .. :i 
*****••••••• OISFIIn Df L Jr:E:AS Of T~MISrERrtlciA COfl FLt~JO A 2 rASES EN SlSTf.HAS AL YAcio ********~~~·•••.:.:L.::·;:¡ 
*** **•• •• • *•••• •. **********,..* * **'* ** * * * ••• * ** *'**"" • ., ~ * *** * *** * *. ••* • * • ****** ••••*• ******:*•• **"'**11; ·-• *,*•*** "******* •***"'*'* '*11'* ••••••~~~:•"' * .. :~ .r:;·¡, . ¡········· ...... , .. 
····~··•••••••••••• TI~ARAJOJ \ERIFI~ TRAYEClO 'T1.IlA o~JEN)DWX) cQN LA·~exr:PR6Ps.o vn~lANX> 1 A EXT. FROPS. P ********tt:••********•••*••••• .. ~~ .. 11 

H 

·~·····~··················~··~·····lff···~·~···k~·*·····-······•*•*********•******~*~*·····~····'A···············•*********'****~***** 
cALCULQ or CAIOA DE PRESIOII: rpCICN DE VERiflCACIOM 

TRAHO •ce OIA:tETRO GJISTO OEII~TnArl l (lll~ ITIIC AllCULfl CA IrA or. .PRESIOII • .. 
NO nADO LlOIJlOr. GAS LlUIITIJil ~AS ft¡IIJVAL, Ill8h• FPlCCYOU ACF'Lfr.Ac E~~V/,CIOI·I 

1 

2 

3 

5 

16 
,¡:,.7 
(;ie 
1 q 

10 

11 

12 

13 
¡a 

15 
¡6 

17 
lB 

¡9 

20 

21 

7,mli nm~~·R~1¿~P,~"g~,7N~i.~9l ?:m Gr.~. S ~:~m ,m,P~1 :!~S/FT 
¡o,a2a 8o53B, ?!635, 54,7o ri;h89 ¡o,o2o o, n,oo12 ,73?4~-as·· ,o 

o 10,020 83R53, 223?0, 50,77 n,o85 3,7.46 •~. o,ono3 ,2933r-ol ~8o27E+oo 

3 1c,•29 03629, 22s~•. s•.ao n,na~ 10,?17 45, o,ono3 ,2?33~-0I .8027E+oo 

¡o,•~o 83o~5. 23l1n, 54,8b o,nBI q.~33 90, o,ono3 ,3503E-OI ,1nooc+o1 
10,4207824P9, 236R4, 54,90 o,n78 10,217 90, n,0003 ,3503E•01 ,1000E+o1 

o 10,«~0 81720, ?44•3. 54,97 n.n74 ?,5e3 4~. n,ooo« ,Oó12E-01 ,5521E+OO 

7 23.~oo 8¡563, ?4ólo, 54,9d o,o7a 1!7,3o7 45, o,ooo4 ,46!2E•01 ,552!E+oo 

23.~·JO 'e13ri?. ?~¡·~Q. 54,99 o',o73 2.?~5 o, n,oooo ,1?11E-C2 ,o· 
6 23,5oo 102779, 49~o?, 54,99 n,n73 3?,1~3 o, o.~oon ,191!f.•02 ,o 

o 23,Soo !6?435, ••~11. 55,o¡ o,n72 11.917 ·o, o.oooo ,7925E-02 ,o 
23,5oo 16~435, "'~11. 55,01 n,n72 2',673 o, n.oooo ,7?25E•02 ,o 

o 23,5oo 162114. 5o232, 55,02 n~n71 !?,1~6 9o, n,oooo ,ezooE-02. ,!529E+o1 
1 23,Soo 15A31?, 5ac27, 55.?o o,n63 1!7,3c7 90, n,oooo .~zaoc-n2 ,¡529E+o1 

23,soo 1"6o92. ~56~•· ss.27 o.ns• 

23,5co t~bb"2. s~b~n. 55,27 n.nsq 
23,Soo !56?.19, ~ol?7, 55,29 n,ose 

23,5~0 156219, 56127, 55,29 n,o5B 

o 23,~00 !5~713, 56633, 55,3¡ n,o57 

1 23,son 30~q~2.!1a?co, 55.~1 o,ns2 

23,Soo· 2~nao8,1Ao?AO, 55,7o n,o32 

1~.0¡:3 

?.".673 

24,4!7 

29,673 

1?,333 

117.1C7 

.¡7 .~33 

O, 

o, 
O, 

O, 

90, 

90, 

a • 

'o,ooo~ 

o~ooon 

o.oooo 

o.oooo 

n,oooo 

n,oou~ 

0,0003 

,1a73E-O! 

, IQ73E•OI 

,15nF.-OI 

,1552E•O! 

1 1639r.•O! 

,t 63?E-nt 

,31'~r+oo 

FIGURA 9.29 

,o 
,O 

,o 
,o 
,9404E+oo 

,9QOQE;OO 

,o 

· rr.rstoN 
., TOJAL INICIAL 

~liS IWS 
0,0036 1?2,5 

~ ,669(, 

2,838Q 

7.0~10 

5,9116 

8,0240 

1,6376 

1 ,61110. 

0,0000 

1,79Jo 
O,OOQS 
!,67~o 

19,0411 
8,1 o 1 Q 

o,oon~ 

2.2220 

0,000? 

,2,2830 

12,2568 

41,1\423 

o ,1386 

1'12 ,s 
!83,8 

1a1,o 
173,9 

16B·,o 

160,0 

158,4 

l!jb,.S 

!56,5 

154,8 
154,8 

153,1 
134 ,'o 
125,, 

12!:i,q 

123,7 

123,7 

121,4 

109,2 

67,33 

PATRON 
FLU~O 

ANULAR 

ANULAH 

ANULAR 

ANULAR 

1110~~! 

INDE~. 

ANULAR 

ANULAR 

ANULAR 

A~ULAR 

ANULAR 

ANULAR 

rND~~, 

IND~F~ 

ANULAR 

ANULAR 

A~ULAR 

A,UL AH 

liiOH, 

liiDL~, 

ANULAR 

DIAM 
CALe 
INCH 
·¡, 

o, 
o, 
O, 

o, 
o, 
O, 

O, 

o, 
o, 
O, 
o, 
o, 
o, 
o, 
o, 
o, 
o, 
o, 
o. 
o •. 

H: 
t;' 
'i: 
~ 
f 



debe t~nerse en cuenta para evitar sobrediseños innecesarios. El fenó 

meno consiste en la insensibilidad de algunas secciones del sistema a 

los aumentos en el diámetro, insensibilidad que se refleja en la carda -

de presión, observandose por ejemplo que para la combinación de diá

metros 8"/3611 (2)/52"(14) el aumento en la carda de presión total 

respecto a la combinación 8"/36" (2 )/52 11 
( 18) es únicamente de 3. 47 

mm Hg, lo cual no justifica un aumento de diámetro tan elevado. Por 

lo tanto, se recomienda tener cuidado al ajustar, los diámetros del -

trayecto, cambiando sólo los que ejrzan mayor influencia en la carda -

de presión total, 

En la figura 9.30 se presenta la· ca(da de presión de el mismo trayec¿_ 

to dimensionado con 1 A/EXT y propiedades originales utilizando 

1 A/CHISHOLM/(JANSSEN) propiedades propuestas e incluyendo e~ 

pansi6n en los dos cambios de diámetro en vez de utilizar "tes" en ra

ma. (Definitivamente las ca(das de presión por expansión son mucho -

mayores ·que para tes ) , 

En la tabla 9.4 se presentan varias combinaciones de métodos y paqu~ 

tes de propiedades para calcular expansiones súbitas incluidas en tra-

yectos ya dimensionados. Se puede observar que con el método de 

Oukler extrapolado y aplicando propiedades propuestas se obtienen las 

cardas de presión más altas en comparación con el método de Janssen 

y las mismas propiedades, lo cual nos indica la inconveniencia de usar 

Dukler para este accesorio. En relación con el efecto de las propied~ 

-476-
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TABLA 9.4 

INFLUENCIA DE LOS METODOS DE CALCULO Y DE LAS PROPIEDADES EN LAS 
CAlDAS DE PRESION POR EXPANSION SUBITA. TRAYECTO TULA. 

EXPANSIONES INCLUIDAS EN LUGAR 
DE TES EN EL TRAYECTO TULA -
DIMENSIONADO CON lA/CHISHQLM. 

EXP1 = 8"/36 11
, 

EXP2 = 36"/52" 

iH = [mm Hg] 

A) AP EXPANSIONES UTILIZANDO 
PROPS P y METODO DE 
JANSSEN 

672.32 

716.14 

B) . AP EXPANSIONES UTILIZANDO 
PROPS P y METODO DE 
DUKLER EXT. 

4581 

1587 

C) AP EXPANSIONES UTILIZANDO 
pROPS o· y METODO DE 
JANSSEN 

473 

767 

EXPANSIONES INCLUIDAS EN LUGAR 
DE TES EN EL TRAYECTO TULA 
DIMENSIONADO CON 1A/EXT. 

EXP1 

EXP2 

8"/10", 

10"/24" 

A) AP EXPANSIONES UTILIZANDO 
PROPS P y METODO DE 
JANSSEN 

23.243 

531.17 

B) /:;.P EXPANSIONES UTILIZANDO 
PROPS P y METODO PE 
DUKLER EXT. 

APEXPl 80.7839 

APEXP
2 

= 5114.279 

C) AP EXPANSIONES UTILIZANDO 
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PROPS O y METODO DE 
JANSSEN 

A.PEXP
1 

16.359 

6.PEXPz = 564.784 



des, comparando el 1er y 3er renglones se puede observar que para 

la misma expansión y método, utit.izando el paquete de propiedades ori

ginales se obtiene una menor carda de presión por lo que se debe tener 

cuidado. en evitar un subdiseño de estos accesorios se leccionarido un p~ 

que te de propiedades _no conservador. 

En general, se puede observar que las cardas de presión por expansión 

sCibita son mucho mayores que para tes en un aumento de diámetro igual, 

por lo que se recomienda evitar en lo posible el uso de las expansiones 

en los trayectos sin una evaluación previa. 

Finalmente, en las figuras 9,31 y 9.32 se presentan las gráficas r~ 

sultantes de la si.m.ulación cruzada de los ~fectos de el nivel de presión 

y el diámetro en la carda de presión a dos fases en codos e cédula stan

dard) utilizando como paquete de propiedades las propiedades propues-

tas para el trayecto Minatitlán. La caracterrstica más importante de 

estas gráficas es que todas resultaron rectas, independientemente de la 

presión o el diámetro, lo cual nos indica la posibilidad de encontrar una 

expresión que agrupe convenientemente todos los parámetros que inter

vienen en la carda de presión en los codos . e y casi seguramente en los 

demás accesorios ) • Por supuesto, debe hacerse notar que en reali.daq 

la expresión desarrollada por Ghi.sholm es bastante poderosa ya que -

las cardas de presión presentadas fueron obtenidas a condiciones de pr~ 

sión de vacro y con propiedades de residuos de petróleo, que son cond!_ 

ci.ones muy lejanas a las utilizadas para desarrollar la expresión origi

nal, por lo tanto, tal vez s6lo sea necesario estudiar esta expresión· -

con otros paquetes de propiedades y si. es posible, comprobar los resu,! 
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tados experimentalmente; si se encuentra una buena concordancia no 

será necesario desarrollar correlaciones empfricas para cada tipo de 

sistema. 

El hecho de que las gráficas sean rectas también nos indica la confia

bilidad de la extrapolación e interpretación de los resultados para eve. 

luaciones rápidas, sobre todo cuando se tengan las curvas caracterfe_ 

ticas de uri sistema en especial. 

Por lo que se refiere a los resultados en sr, se puede observar en la 

fig. 9.31 que para un diámetro fijo la cafda de presión aumenta ap~ 

ciablemente al ir disminuyendo la presión (se utilizó el rango de p~ 

sión normal de diseño en lfneas de transferencia, desde 120 hasta 1 o 

mm Hg ). Al aumentar el diámetro fijado se obtiene una disminución 

en la ca.fda. de presión lo cual no es un comportamiento comdn en flujo 

a dos fases. ( Ver Caprtulo VI ) • 

Todos los resultados se obtuvieron con un gasto total com_dh de 150,000 

lb/hr. Para comprobar la consistencia se real izó una simulación con 

un gasto de 250,000 lb/hr parct un di3.metro de 36 pulgadas, obteni

endose_una recta que casi coincide con la lfnea para 28 pulgadas con 

el gasto inicial, lo cual indica consistencia del método para gastos -

distintos. En la fig. 9.32 se puede observar que las cafdas de pre_ 

sión más altas a una presión inicial fija y aumentando el diámetro se 

obtienen a una presión de 1o·mm Hg, disminuyendo gradualmente, -

conforme se aumente la presión. La pendiente de las rectas es muy 

pronunciada, lo cual nos ayuda en el diseño, ya que al aumentar el 
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diámetro de 1 O a 18 pulgs. por ejemplo, obtenemos una disminución 

del 90% en la ca(da de presión y al aumentarlo de 18 a 2811 obtenemos 

una disminución en todos los casos del 86% pudiendo cumplir con los 

baj(simos rangos de ca(das de presión permitidos en l(neas de transfe

rencia en sistemas 3.1 va.c(o. 

Para terminar este cap(tulo es conveniente hacer notar que hasta este 

punto no se puede afirmar con seguridad ~ método es el más conv~ 

niente para diseñar un sistema a dos fases, ya-que todas las compara

ciones se han realizado en una base teórica y sólo podemos señalar qt.e 

tan conservadores son unos métodos con respecto a otros por lo cual se 

hace necesaria una' comparación contra ca(das de presión experimenta

les de l(neas que formen parte de plantas en operación, lo cual nos da

rá una base más real para obtener conclusiones válidas. 
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CAPITULO X. PREDICCION DE DATOS EXPERIMENTALES 

POR MEDIO DE LOS METODOS SELECCIO

NADOS. 

a) INTRODUCCION 

b) CONSIDERACIONES RESPE::CTO A LOS METOOOS 

DE PREDICCION 

e) PRESENTACION DE LOS SISTEMAS HORNO-LINEA 

-TORRE ANALIZADOS 

d) DETALLES DEL SIMULADOR UTILIZADO 

e) ANALISIS DE LOS RESULTADOS 



a) Introducción 

En este caprtulo se realiza una comparación entre los distintos métodos 

seleccionados en base a cardas de presión experimentales obtenidas de 

plantas de vacro actualmente en operación. En el Caprtulo V ya fue-

ron mencionados los pasos seguidos para la predicción termodinámica 

de presiones en base a las temperaturas indicadas por los medidores 

en las distintas l rneas analizadas. 

b) Consideraciones respecto a los métodos de predicción 

Antes de entrar en detalle es conveniente enunciar algunas de las dire~ 

trices utilizadas en este estudio, las cuales fueron comprobadas en b~ 

1 
se al análisis realizado por Browne • La predicción de pérdida 

1 

de 

presión en dos fases está propensa a error ·_Recientemente, se ha 

enfocado much atención en la exactitud de los esquemas para predecir 

el comportamiento del flujo en los sistemas mul tifásicos. Se han prE 

puesto métodos basados en observaciones emp(ricas y en bases teóri-

cas; en la mayorra de los casos, los autores han comparado su téc~ 

ca de predicción con datos de campo o de laboratorio preferentemente 

para determinar la eficacia del sistema de predicción. Los trabajos 

conteniendo comparaciones son demasiado numerosos para menciona':._ 

los individualmente. 

Lawson y Brill 
72

-iv formaron una base de datos para mediciones 

de flujo vertical. Con estos conjuntos de datos y varias de las técni_ 

cas de predicción comónmente usadas determinaron para cada técnica 
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una medida de su exactitud y precisión. Se usó una medida de la pé!:_ 

dida de presión predicha comparada con la experimental como una e~ 

presión para la exactitud de el método de predicción de flujo .as( como 

un error, definido como 

E = ( h P medida - /J. P predicha ) /( 1::. P medida) 

Se supuso que esta cantidad de error segura , dentro del l(mite, una 

distribución normal. Por lo tanto, como medida de precisión se úti!_! 

zó la desviación standard. 

A pesar de 1a gran cantidad de literatura acerca de los errores que sur 

gen en el uso de diversos esquemas de predicción de flujo a dos fases, 

ningón trabajo ha {n vestigado el efecto de estos errores en la exactitud 

y precisión al predecir la pérdida de presión total o el flujo esperado de 

un pozo con un (ndice de productividad dado. 

to de estos errores en su estudio. 

Browne describe e 1 efec 

Al calcular los posibles errores que surgen como resultado de la apli-

caci6n de esquemas de predicción diversos a un conjunto de datos, se 

debe tener cuidado al asegurar gue la base de datos usada no es un agr!:!_ 

pamiento indiscriminado de datos. Si se quiere que sean de utilidad 

las medidas de exactitud y precisión obtenidas, deb!'m calcularse utili-

zando datos relevantes. Para ilustrar este punto, Browne realiza 

una determinación de estas cantidades estad(sticas en varios de los m~ 

todos de predicción disp:mtbles más prometedores, usando datos ~-

vantes a los casos bajo estudio. Con estas medidas determinó la con 

fiabilidad total de la predicción de el flujo disponible. a través de una -

trayectoria de flujo t(pica de explotación de un pozo petrolero. Los 



datos extraidos de diversas fuentes fueron selecCionados en base a lo 

completo de las mediciones (presiones, temperaturas, propiedades 

de los flu(dos y gastos) y a una evaluaci6n cualitativa de validez. 

Una vez que edit6 los datos, Browne supuso que las mediciones de 

error probablemente reflejarran más las insuficiencias en las técnicas 

de predicci6n de flujo que en las mediciones mismas. Retrospecti v~ 

mente, esto no es necesaris.mente cierto. Browne presenta el caso 

de dos datos de flujo que son bastante más altos (5, 050 y 5,130) que 

el promedio de los dem¿.s datos de flujo (2, 800) en uno de los pozos y 

al calcular la· diferencia en error porciento (calculado por todos los 

métodos) entre esas dos pruebas casi. idénticas, ésta i.ndi.ca error en 

los datos ya que los valores se alejan demasiado de la tendencia normal 

de comportamiento. En el caso de las correlaciones de flujo vertical, 

se usaron 33 datos de pozos bajo una gran variedad de condiciones 

(representativas de la manera en que se operar(an los pozos en el Ca.r:!:! 

po petrolero examinado). Ninguno de los datos se hab(a usado para 

establecer ninguna de las correlaciones investigadas. 

Para los datos de flujo horizontal, Browne consideró mediciones reali 

zadas en l(neas similares a las que se iban a instalar; se usaron 27 -

datos. 

Para los datos de flujo vertical, los errores resultantes se graficaron 

como una función de la velocidad superficial del l(quido. Los resulta 

dos muestran que, mientras que la técnica de Orki.szewski. es la más 

exacta, tiene la desviación standard más grande. La técnica de 
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Beggs y Brill dió resultados que fueron un poco más inexactos, pero 

que tuvieron una desviación standard mucho más pequeña¡ aunque las 

correlaciones que examinó el autor no son ciertamente un conjunto e25_ 

haustivo, él consideró que representaban algunas de las mejores dis-

ponibles. As(, sirven para señalar que los resultados obtenidos a 

partir de datos trpicos para el campo bajo estudio pueden ser diferen-

tes de los resultados obtenidos a partir de datos derivados bajo condi-

dones diversas. Para_ el campo en cuestión, Browne seleccionó la 

correlación de- Beggs y Brill debido al tamaño de su error medio y 

de su desviación standard. Para las correlaciones horizontales a 

dos fases Browne realizó un estudio menos amplio. Basándose en 

estudios previos realizados por Vohra et al y Hernández y ,Brill 

(por cierto, con serias geficiencias ) el autor seleccionó el esquema 

de Beggs y Brill como el más exacto disponible y comparó esta técni-

2 
ca con una similar en concepto como es la de Y.ocum , pero algo di.-

fe rente ya en detalle. Con los datos usados, la técnica de Yocum -

fue más exacta (V:: 7.09 y X :: -o.03 para Yocum contra 

V: 32.93 y X= 8.61 para Beggs y Brill) lo cual sierve para 

ilustrar el tamaño diferente de los !'!rrores obtenidos con una base de 

datos más relevante para la aplicación deseada. Browne observó que 

las correlaciones basadas en flujo aire-agua en tuberfas pequeñas dan 

resultados pobres cuando se aplican a lfneas de 6 pulgadas con crudo 

y gas (lo cual fue anticipado en el inciso V.h ). El autor concluye 

que las correlaciones basadas en lfneas de flujo de pozos ~s como 

la de Yocum, funcionan mejor que las desarrolladas en lcboratorios-
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Browne realiza además experimentos de Monte Carlo en el sistema 

de un pozo petrolero tfpico tomando como base el hecho de que la prE 

ducción de crudo a partir de una formación se puede describir como 

una función del fndice de productividad, el cual es función de la ope

ración del pozo~ las propiedades de los flufdos y las propiedades de 

la formación , El flujo disponible de un pozo petrolero con un fndice 

de productividad fijo y produciendo a relaciones fijas gas-crudo y 

crudo-agua es una función de la pérdida experimentada a través de 

cada dispositivo en la red de flujo. Esto además es una función de 

la velocidad de producción, las propiedades f(sicas de los flufdos -

producidos, la distribución de temperatura y la naturaleza misma 

de los dispositivos componentes del sistema. Es claro que de este 

modo la incertidumbre en el flujo es una función del flujo En la 

investigación, las medidas de la exactitud y precisión deducidas -

para la tuberra de.l pozo y el trayecto del flujo despu~s de la salida 

del pozo, junto con errores permisibles en las predicciones de pér

dida de presión para otros dispositivos, fueron combinados con erro 

res probables en propiedades importantes de los flufdos y en pec_ 

files de temperatura para obtener estimaciones de gastos de produc_ 

ción para un fndice de productividad (PI ) fijo as( como las pérdi_ 

das de presión globales del sistema para un gasto dado. Debido a 

la~ de mediciones exactas, algunos errores tuvieron que ser 

estimados ( la mayorfa ) Browne concluye en base a los resultados 

obtenidos que es claro que los errores más significativos son introd~ 

-489-



cidos por las correlaciones de pérdida de presión en si mismas y no 

por errores ·al especificar la temperatura o las propiedades de los 

flu(dos. Desafortunadamente, esta conclusión no es del todo acep-

table ya que las estimaciones de error (en porcentaje de desvi~ 

ción standard ) fijadas para los medios de flujo ( tuberra horizontal 

exterior (7 ,1 ), tuberra del pozo (7 ,4), Estrangulación ( 30. O es~ 

mada ), Válvula de bola (30.0 estimada) y codos (75.0 estima-

da ) ) son mucho mayores que las estimadas para los errores en 

datos de PVf (relación gas-crudo ( 5 .o estimada ), ~ ó 8 0 

(Factor de volumen de la formación ) ( 1 ,5 estimada ) y Viscosidad 

del crudo (10.0 estimada), siendo por lo tanto lógico el comporta

miento observado, sobre todo tomando en cuenta que no se tiene una 

se·guridad absoluta de la confiabilidad de valores de error estimados. 

De cualquier manera las conclusiones respecto a los errores posibles 

serra dependiente del sistema de flujo bajo consideración. Browne 

concluye finalmente que para estimar la exactitud y precisión de esqu~ 

mas de predicción de flujo a dos fases en una evaluación estad(stíca, 

la base de datos a usar debe estar formada por datos derivados, bajo 

condiciones similares a aquellas bajo las cuales se va a utilizar el 

esquema de predicción, ya que el uso de datos agrupados indiscrim_t 

nadamente puede ser engañoso • 

Esta cbriclusi6n, que en realidad es el concepto en el que se basa el' 

estudio de Brówne, tiene un solo inconveniente, no nos permite h~ 

blar de el problema de caracterizár y simular el comportamiento 

del flujo a dos fases como algo general o universal, sino como un 
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problema que tiene que ser analizado por secciones aisladas depend.!_ 

endo del sistema de flujo particular_, propiedades de los flu(dos, CO!:!_ 

diciones de operación, etc., lo cual definitivamente es un enfoque 

desesperado y carente de carácter cient(fico. Se puede justificar 

este concepto Clnicamente en base a utilizarlo como una solución te~ 

poral para el sistema particular que se desea simular, pero teniel}_ 

endo en mente el no abandonar la bCisqueda de un enfoque totalmente 

_general, por complicado que sea el problema por analizar. 

e} Presentación de los sistemas horno-l(nea-torre analizados 

Siendo uno de los principales objetivos de esta tesis el tratar de av~ 

riguar cual es el método más confiable para diseñar l(neas de tran~ 

ferencia en base a una justificación con datos reales se realizó una 

visita a la Refinerra de Petróleos Mexicanos sita en Minatitlán, Ve

racruz con el objeto de recabar la información necesaria para for-

mar una base de datos lo más completa posible de acuerdo coh nues-

tros requerimientos de diseño. Con el objeto de que se tuvieran d~ 

tos lo más generales posible se selecdonaron tres plantas de vacro 

con trayectorias y configuraciones diferentes. 

cionadas fueron:. 

Las plantas selec-

Preparadora de carga No. (Horno F-202/Torre V-201 ) 

Preparadora de carga No. 2 (Horno BA-:-151/Torre DA-151) 

Preparadora de carga No. 3 (Horno BA-1/Torre DA-1 ) 

En las figuras 1 O. 1 , 1 O. 2 y 1 O. 3 respectivamente se presentan 
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ENTRADA TORRE V-201 

SALIDA HORNO F-202 

FIG. 10.1 SISTEMA HORNO-LINEA DE 
TRANSFERENCIA. TORRE DE 
VACIO DE LA PREPARADORA 



SALIDA DE LOS SERPENTINES DEL 
HORNO BA-151 AL CABEZAL DE LA 
LINEA DE TRANSFERENCIA 

ENTRADA TORRE DA-151 

CAMBIO DE DIRECCIONEN EL 
RECORRIDO DE LA LINEA DE 
TRANSFERENCIA UTILIZANDO 
2 CODOS DE 45" 



SALIDA HORNO BA-1 

VISTA GENERAL DEL SISTEMA 

FIG, 10.3 SISTEMA HORNO-LINEA DE TRANSFERENCIA-TORRE DE VACIO 
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fotograf(as de la trayectoria de la l(nea de transferencia as( como 

de la salida del horno y la entrada a la torre de vac(o de las pla!:!. 

tas seleccionadas. 

En las figuras 10.4, 10.5 y 10.6 respectivamente se presentan 

los isométricos de las_l(neas de transferencia de las tres plantas 

con los medidores utilizados situados esquemáticamente en el re 

corrido de la l(nea, 

d) Detalles del simulador utilizado 

La descripción de las actividades realizadas para procesar los da 

tos obtenidos en las c!istintas plantas se describen en el inciso h 

del cap(tulo V, pero lo que en este cap(tulo sólo se describirán -

algunos detalles adicionales de la simulación as( como los resulte_ 

dos obtenidos y las conclusiones respecto a ellos. 

En la figura 10.7 se presenta un listado de un archivo TRAYECT 

t(pico de lectura del simulador de ca(da de presión a dos fases. En 

él se encuentran todas las caracter(sticas del tramo en cuestión C!:!_ 

mo diámetro, longitud, gasto, ángulo de inclinaci6n, número de tr~ 

mo, etc. El formato de lectura es del tipo NAMELIST, el cual 

nos da una gran flexibilidad de manejo de los datos y nos permite -

reducir el tamaño del archivo a leer por el programa principal. 

En la tabla 1 O. 1 se presentan todas las opciones de 1 simulador 

con sus claves respectivas. Es obvio que se pueden realizar más 

combinaciones pero no ser(an muy representativas. En general, 
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CT (01/18/79) 

tf•"í &!VAR DIAt':~bóS,L:.819o, TACC:O, lVERT:: 1, liNCV:O,~IT:óó203.b, Pl=.l8421, 

2f ~ P2=. 0394 7, f'T=O, pl1pRo=390. ?ó"i, ALPIIA=O, I ACC0~•=24, TRA~IO= 1, 11= 1 &Et-11" 

3~~ &JVAR D¡AH=i.LJ375,IACC=7,TPAM0=2 &Eh~' 

Ll';" &!VAR L=7 .a:B, ÍACC:O, lVtRT:2, Ilf,'CV:0 1 ALPPA:'lo, II'PPIIJ:2, THAf'1":3 &U:D 

st~ &IVAR IACC=brWT=1LJ299b.?,TRAIJ0=LJ &E~O 
ófl-¡ 

7tF, 
a f. u 

¡(¡;'\{¡ 

~ 1 !'{; 

1211~ 

t:n,; 
[lp}.: 

le; f.;. 

[t,, .. 

171 J 
18[: 

1 qt•f> 

&IVAR 

&IVAR 
&IVAR 

&IVIIR 
&IVAR 

&IVAR 
&JVAR 

&IVAR 

&lVAR 
&IVr.R 
¡,Iyf.f< 

&IVAR 

&IVAR 

&IVAR 

L:5~857& 1 !ACC:O,IVERT:2,TRAM0::5 &END 

DlA~:2~9375 1 IACC:7,TRAfJO:ó &EhD 

L=ts:st,IACC=O,IVfRT=t,ALPHA=O,TRA~0=7 &END 

JACC=o,WT=27LJ9lO,TRAM0:8 &END 

~:1ó~845'l,JACC:O,TVERT:1,TRAMC:9 &END 

IACC=l,TRAMO=lO &FNO 

l=l2:52i,IACC:O,JVERT:t,TPAM0::tl &END 

IACC:i,TRAMO:l2 &FNO 

L=23~2,iACC=O,lVERT=l,TRAM0=!3 &END 

IACC:i,TRAM0:14 &FND 

L;:: !l. t> 2 o, I .'1 C C : (; 1 l V F f' 1 = 2 1 AL P HA:<; O 1 TE AH O: 1 5 & F:! 11' 

JACC=1,TRAM0=16 &FND 

L=351IACC:o,IVERT:i,ALPHA:o,TRAMO:t7 &END 

"1:2 &END 

FIG. 10.7 ARCHIVO TRAYECT DE LECTURA DE DATOS DEL RECORRIDO 
Y CONDICIONES DE LA LINEA DE TRANSFERENCIA POR EL 
SIMULADOR DE CAlDA DE PRESlON A DOS FASES. 
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TABLA 10.1 

OPCIONES DEL SDRJLADOR DE CAIDA DE PRESIONA DOS FASES ( LA CAIDA DE 

PRESION POR ACCESORIOS SE CALCULO POR EL METODO DE CHISHOLM ). 

TRAMOS HORIZONTALES TRAMOS VERTICALES 

.cLAllE_ FACTOR DE CAIDA DE FACTOR DE CAlDA DE 
OPCTON HOLDUP FRICCION PRESION HOLDUP FRICCION PRESION 

1 A Hughmark_ Thik1er Duk1er Hughmark Duk1er Duk1er 
1 B 11 Duk1er 11 Hagedorn Duk1er 11 

1 e 11 Beattie 11 Hughmark Beattie " 
1 D 11 Beattie " Hagedorn Beattie " 
1 E Nguyen Duk1er " Nguyen Duk1er " 
1 F Nguyen Beat'tie " Nguyen Beattie- •IJ 

2 A Hughmark Duk1er Dukler Orkiszew. .Orkiszew, Orkiszew, 
2 B Hughmark Beattie " " " " 
2 e Ngu7~n Duk1er " 11 " 11 

2 D Nguyen Beattie 11 11 11 11 

3 A Lockhart Churchill l.Dd<hatt Orkiszew. Orkiszew. Orkiszew. 
3 B Hughmark 11 11 " 11 11 

3 e Nguyen " " 11 11 11 
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se buscó la consistencia entre los distintos métodos tratando de con-

servar las caracteri'sticas más representativas de eada uno con el o~ 

jeto de que la evaluación fuera lo más real posible. Por ejemplo, 

no tendr(a sentido una combinación de Lockhart- Martine ll i para -

tramos horizontales y Dukler para tramos verticales ya que el de 

Dukler es en sr un método desarrollado para todo tipo de tramos, 

e) Análisis de los resultados 

Antes de proceder al análisis de los resultados se exponen los crite-

rios para la selección de las A P apropiadas para simulación en ba-

se a la confiabi.li.dad de los datos proporcionados por los medidores, 

Para obtener las A P calculadas se ten(an tres intervalos de A P 

"medidas" 

Intervalo 

2 

3 

* 
P Salida Horno 

P Manómetro 

PManómetro 

* P Temp cabezal final 

* * p -P 
Temp cabezal final Entrada Torre 

Las presiones con asterisco son de las calculadas termodinámicame~ 

te y tienen un mayor margen de error que las lecturas directas de p~ 

si.ón por manómetro, 

En el caso del intervalo 2 para la Preparadora No. 2 se ten(a una 

diferencia de presión ( en base a la temperatura ) ml,.ly pequeña re~ 

pecto a la temperatura de salida del horno y en algunos casos casi. 

fue la misma por lo que no· se pod(a establecer que medidor estaba 
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reportando datos erróneos, por lo tanto se eliminó este intervalo, 

En el caso de este mismo intervalo para la Preparadora No, 3 se 

encontró cierta interferencia de ajuste con dos medidores que están 

junto a los manómetros de las l(neas de 16" segdn se puede obser:_ 

varen el isométrico respectivo, Al no poder evaluar este efecto 

se h!JbO de eliminar este intervalo. En el caso del intervalo 3 la 

* P Entrada torre se calculó en base a suponer que la temperatura 

de la alimentación era 5 grados mayor que la temperatura del fondo 

de la torre ya que no se dispon(a de medidores de la temperatura 

de la alimentación antes de entrar a la torre. Al no tener ae~o-

luta seguridad de estas presiones calculadas en base a este crite 

rio se hubo de eliminar este inter\falo, 

El intervalo restante e No. 1 ) fue el seleccionado finalmente ya 

que inclu(a una lectura directa de presión y una presión calculada 

en base a una lectura de temperatura de un medidor e a la salida 

del horno ) que no presentaba señales obv(as de errores en su fu!J_ 

cionamiento , 

En el caso de la Preparadora No. 1 no se ten(a ningdn dato di_ 

recto de presión, por lo que se eliminó este recorrido de la col!! 

paración final ya que no se ten(a ninguna presión que nos sirviera 

como comprobación de que las temperaturas supuestas a la salida 

del horno e los medidores de la temperatura de salida del hort:~o 

se encuentran adentro del horno, por lo que su posibilidad de 

error por efectos de r¡;¡.diación es mayor ) o a la entrada de la t~ 
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rre eran correctas y sólo se realizaron algunos cálculos de prueba. 

En el caso de la Preparadora No. 2 sólo se tenfan datos de lectu

ra directa de presión del PI 170 para un solo dfa por lo que se 

seleccionaron temperaturas de salida de dos serpentines distintos 

( 2 y 3 ) para aprovechar este hecho. Los demás dfas fueron 

eliminad:::>s de la comparación y sólo se realizó simulación para pr2 

bar la c:::>nsistencia de la información recopilada. 

En el caso de la Preparad:::>ra No. 3 se tenfan datos de presión d!_ 

recta para todos los d(as seleccionados por lo· que no hubo proble

ma alguno en este grupo de datos. 

1.Debe aclararse que el objetivo inicial era formar una base mfnima 

tatal de 36 datos e 12 por cada planta) observando que algunos in

vestigadores e 1, 33-IV, 36-IV, 71-IV ) no requieren de gran ca!:!_ 

tidad de datos para obtener conclusiones aceptables respecto a la 

validez de los métodos, aC!n cuando lo más recomendable es utiLizar 

la mayor cantidad de datos posible. 

En el caso de la Preparadora No. 2 los resultados obtenidos fue 

ron muy similares entre sf, sin destacar ostensiblemente ninguna 

opción sobre otra ya que las cafdas de presión en tramos horizon~ 

les son tan pequeñas que ocultan el efecto de las correlaciones para 

factor de fricción y hmlldup. Cabe aclarar que en el intervalo 1 

no se tenfan tramos verticales ascendentes e en el tramo vertical 

descendente no se considera ganancia de presión en flujo a dos fases ) 

por lo que no se pudieron comparar los métodos para flujo vertical. 
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En el caso de la Preparadora No. 3 se siguieron obteniendo cardas 

de presión muy pequeñas en tramos horizontales. En este interva 

lo 1 párticular ya se encuentran 2 accesorios y un tramo vertical 

por lo que se pudieron evalu.::~r métodos para flujo vertical obtenien-

do resultados muy interesantes. De todas las opciones la más so-

bresaliente fue la 2 A por lo que sus resultados se incluyen en la 

Tabla 10.2. La opción 1 A siempre obtuvo resultados muy por 

·abajo de lo experimental y la 3A dependió en realidad del méto-

do de Orkiszewski .por lo que no se puede adelantar ninguna concl~ 

sión con estos datos sobre la superioridad entre Lockhart - Marti-

nelli y Oukler para tramos horizontales. 

Debe anotarse que la correlación de holdup de Nguyen-Spedding en 

ningein caso se encontró dentro del rango de propiedades manejado en 

esta simulación por lo que se requerirá de mayor experimentación -

para evaluar el efecto de las propiedades y modificarla en consecue~ 

cía. 

En la tabla. ·10.2 se presentan los result?dos estadrsticos para la 

aplicación de la opción 2 A en los datos de la Preparadora No. 3 

asr ~omo algunos resultados para la Preparadora No. 2 ( rendimie.!J 

tos· similares de las 3 opciones principales ). La definición del -

porcentaje de error, promedio de los errores por ciento y la desvi~ 

ci6n standard del error promedio se anotan enseguida: 

11 P med AP c·alc E % = ~u~~~~--~~~~~-
bP me_d 

X 100 
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TABlA 10.2 

DATOS DE·CAIDA DE PRESION PARA lAS DIFERENTES 
PlANTAS 

Hora y dia 
de o2eración 

Preparadora No.3 

24 Nov 
8 
6 

9 Nov 10 
12 

7 Die 2 

12 
21 Nov 10 

-8 

4 Die 
20 
22 
14 

5 Die i4 

30 Nov 12 

Promedió . , :. 
Desviación Standard 

Preparadora No.2 

19 Die a 
Serp No.2 

19 bic b 
Serp No.3 

Promedio 

20 
2 

16 
20 

2 

Désviactón .s·fandard 

Total 
Promedio 
Desviación Standard 

A.Pexp 
(mm Hg) 

409.1 
233.1 

669.1 
447.1 

95.1 

218.1 
245.1 

134.74 
160.42 
228 
185.74 

1286.17 

863.1 

11.33 
64.33 

28.33 
14.53 
66.33 

APeale 
(mm Hg) 

215.73 
166.73 

187.2 
187.2 

126.1 

156 
166.9 

154.7 
166.13 
190.88 
178.87 

250 

200.2 

5.42 
4.16 

5.96 
7.77 
5.987 
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Error % utilizando 
el método 2 A 

47.26 
28.47 

72.02 
58.13 

-32.59· 

28.47 
31.9 

-14.81 
- 3.56 

16.28 
3.69 

12.64 

76.8 

24.97 
32.86 

52.16 
93.5 

78.9 
46.5 
90.97 

72.4 
2i.86 

38.145 
36.778 



z ¿_ E% 

E prom% 
n 

z e E % i - E prom %) 2 

n- 1 

donde 

AP cale ::: ca(da de presión calculada 

ÓP med : ca(da de presión medida e experimental ) 

n = ndmero de pruebas (datos utilizados ) 

Un análisis de la ecuación para E % indica que el valor de la dife-

renda por ci.entq entre las pérdidas de presión medidas y calcula-

das puede ser un ndmero negativo grande para una sobrepredicci.ón 

de la pérdida de presión; o sea, .Ap -'""'» AP pero está 
cale'' med' 

limitada por + 1 00 % para una subpre.jicci6n de la pérdida de pr~ 

si6n, Por lo tanto los valores de error promedio por dento en -

la tabla 1 O .2 _tienden a enfatizar más los errores para los méto-

dos que predicen pérdidas de presión mucho muy altas. Del. mis 

mo modo, los valores de desviación standard pueden enfatizar más 

la dispersión de pérdidas de presión fuertemente sobrepredichas. 

Se puede observar que el error promedio es alto en los datos d~ 

las dos plantas, al igual que la desviación standard, sin embargo, 

un análisis más profundo nos indica que dos datos de la Prepar":._ 

dora No. 3 pasan de 70% de error, lo cual podr(a indicar impe!:. 

facción de los datos; no de la correlación, ya que las presiones 
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iniciales calculadas para esos casos fueron mayores de 11 00 mm 

Hg para temperaturas de salida del horno de 401 y 402°C. Pa

ra una temperatura de salida similar de 401°C el 24 de Nov. la 

presión inicial-calculada fue de 865 mm Hg, lo cual nos indica -

deficiencias o en los datos de laboratorio originales, o en el méto 

do de extrapolación utilizado o en los métodos termodinámicos, 

por lo que es muy dif(cil saber donde está oculto el error principal. 

En general la opción 2 A se comportó dentro de los lrmites de -

error esperados por la gran cantidad de factores -externos· que i~ 

tervienen en la medición. En relación con los datos de la Pre-

paradora No. 2 el error promedio es muy alto, pero esto puede 

ser engañoso ya que se manejaban intervalos de ca(da de presión 

muy pequeños y cualquier pequeña diferencia--dispara el error obt~ 

nido. La desviación standard es menor que para los datos de la 

Preparadora No. 3 y solo se puede decir que 5 datos no son su

ficientes para verificar la consistencia de los mismos en el sistema 

de la Preparadora No. 2 . 

En la figura 10.8 se presenta la gráfica de llPcalc vs . .APmed 

de todos los datos de la tabla ·1 O. 2. En ella se puede observar -

que los datos no siguen una tendencia marcada teniendo puntos artj 

ba y abajo de la recta, el cual es un comportamiento aceptable, 

Los puntos más alejados son cuestionables respecto a su validez, 

Como conclusión final puede enunciarse la superioridad de la corre-
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lación de Orkiszewski sobre el método de Dukler en los tramos -

verticales aún cuando se debe recomendar la proposición utilizada 

en este estudio de acoplar el método de patrón de flujo de Oshinowo 

Charles con el método de Orkiszewski como una mejora al método 

normal de Orkiszewski, que utiliza sus ecuaciones originales para 

predecir las fronteras. Esta mejora se justifica en las figuras 

1 O. 9 y í O. 1 O en la que se pidió impresión de los patrona~ predi

chos por los 2 métodos encontrándose que el de Orkiszewski pred,i 

ce flujo slug mientras que el de Oshinowo predice espuma o tran

sición, siendo apreCiable la diferencia entre las ca(das de presión 

para patrones diferentes en el método de Orkiszewski. Indepen-

dientemente de los valores estad(sticos obtenidos creo que es basta...!:' 

te alentador el hecho de haber podido predecir 5 mediciones de cal!! 

po con bastante exactitud si se toma en cuenta la multitud de fact~ 

res que intervienen en la predicción de una ca(da de presión a dos 

fases como por ejemplo el error impHcito en el paquete de propi~ 

dades termodinámicas y en la caracterización de las fracciones de 

petróleo, el comportamiento de los medidores normales de presión 

y temperatura cuando tienen que transmitir datos que son variables 

dependiendo del patrón de flujo a dos fases, lo cual es otra fuente 

de error dif(cil de cuantificar a6n para los laboratorios que utilizan 

medidores sofisticados diseñados espedficamente para flujo a dos 

fases. Como se puede observar, las limitaciones son bastante 
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importantes, y sólo se podrá cuantificar con toda exactitud la va!j 

dez de los métodos de ca(da de presión a dos fases cuando se pu~ 

da. disponer de un sistema de flujo en campo lo suficientemente 

controlado en el aspecto de medidores, lecturas, propiedades de 

las cargas y productos, etc. 

Como un estudio adicional se tomaron lecturas de temperatura 

en algunos puntos del recorrido de la l(nea de transferencia de la 

Preparadora No. 2 por medio del pirómetro óptico, el cual se 

muestra "en la figura 1 O. 11 • Con.este aparato se pueden tomar 

lecturas de temperatura a 4 pies y a 20 pies a diferentes emL 

sividades, las cuales se fijan dependiendo de la naturaleza del-

·material. En nuestro caso, se prefirió calibrar ·la emisividad 

que se deb(a utilizar con una toma de temperatura que fuera igual 

a la que nos reportaba el medidor TI 100,57 y as( utilizar esa 

emisividad para todo el recorrido de la l(nea. Se seleccionó la 

l(nea de la Preparadora No. 2 debido a que presenta huecos en el 

aislante (los cuales se utilizan para calibración ) lo cual nos pe!_' 

miti6 tomar las temperaturas aproximadas en la pared de la tub~ 

r(a. 

Las lecturas más interesantes fueron las obtenidas en los codos, 

para los cuales se tomaron temperaturas a la entrada, en puntos 

intermedios del codo y a la salida, En la figura 10.12 se indican · 

los puntos de lectura y las temperaturas correspondientes para -
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los distintos codos en la l (nea. 

En los codos de salida de los serpentines en los que se puede decir 

que el flujo es "normal" (sin acumulación ) el descenso de tem

peratura debido a la caída de presión en el codo es gradual y no -

presenta discontim,lidades, En los codos de 45° ya se pueden o~ 

servar dos puntos calientes ( 8 y 1 O ) en los cuales la temperatt¿_ 

raes mayor que la de entrada debido a la distribución del flujo en 

el accesorio y a las corrientes secundarias formadas, 

En los codos de entrada y salida a un tramo vertical se pueden ob

servar distribuciones de temperatura muy variadas·. 

En el codo de entrada, debido a la dificultad experimentada por el 

flu(do para ascender por el tramo, lo cual ocasiona bastante acu

mulación, se presenta el punto caliente más elevado de todo el re_ 

corrido en el punto 14 ( sgooc ). En el punto 18, a medio rec!:!_ 

rrido en el tramo vertical, la baja de temperatura hasta 200°C ~ 

bido a la ca(da de presión podría hacernos pensar que llegara a la 

torre con baja temperatura, sin embargo, en el punto 15 se tienen 

360 OC y en la brida de entrada a la torre i S90°C '• La razón -

de esta incongruencia puede l:leberse al patrón de flujo existente en 

el tramo vertical, el cual, dependiendo de su particular distribu

ción de l(quido y gas nos dará diferentes temperaturas, pudiendo 

ser estas muy bajas en la paredindependientemente de la temper~::.' 

tura promedio del flujo total. 
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Todas estas observaciones conducen a 13. conclusión de que la gen~ 

ralidad de un método de cálculo de cafda de presión a dos fases en 

codos depende de que se tomen en cuenta las diferentes distribuci~ 

nes de flujo posibles en el codo dependiendo de su orientación y e~ 

locación en el recorrido de una lfnea de transferencia. La apliC§: 

ción más importante del conocimiento de la distribución de temper~ 

turas en los codos se encuentra en la especificación de los materi~ 

les que serán utilizados para el servicio, ya que las temperaturas 

pueden sobrepasar los lfmites preespecificados y ocasionar fallas 

en la estructura del material debido a la fatiga térmica. 

Finalmente, considerando el interés de evaluar el efecto de las 

propiedades en los métodos de predicción de cafda de presión se 

realizó una pequeña simulación para los 5 datos en los que se obt~ 

vo la predicción de ca(da de presión experimental más exacta, 

para que de esta.manera, sólo se evaluara el efecto de las propi~ 

dades dnicamente, ·sin el error inherente a los métodos de predi9_ 

ción de cafda de presión. En la fig. 10.13 se puede constatar 

que el efecto de las propiedades es bastante importante ya que para 

un cambio del 22% en la densidad del vapor y un 20.7% en el 'Yo 

de vaporización la diferencia en cafda de presión en ese tramo fue 

de 161,2 mm Hg, lo cual, para los niveles depresión que se es-. 

tán manejando representa un altfsimo porcentaje de error. Debe 

aclararse que esos porcentajes de diferencia en las propiedades 

mencionadas no se introdujeron arbitrariamente, sino que dnica-
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mente se utilizó la matriz de propiedades de una carga distinta, con 

lo que se puede observar cuan importante es una evaluación lo más 

exacta posible de las propiedades de la carga que se va a procesar. 
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CAPITULO XI. PREPARADORA NO. 3. HISTORIA DE UNA 

MODIFICACION 

a) INTRODUCCION 

b) ASPECTOS DEL PROBLEMA . . 

e) AL TERNA TIVAS PRESENTADAS 

d) CONSIDERACIONES F.INALES 



a) Introducción 

Este estudio no quedarra completo sin la descripción de un suceso muy 

interesante relacionado rntimamente con el tema tratado. 

Me refiero a los problemas encontrados en el arranque de la Prepar~ 

dora No .3; los cuales dieron origen a una modificación en el diseño 

original de la l(nea de transferencia. 

A continuación se presenta la de.s-cripci.ón en campo del problema 1 

"1 .1 El d(a 2 de Noviembre de 1976 se recibió crudo reducido de 

la Primaria No. 3 en el tambor de carga FA-1 y con ello 

se inició el arranque de la unidad de acuerdo con el diagrama 

de flechas, la temperatura máxima que se alcanzó ese d(a 

fue de 200°C y se mantuvo durante 1 o ·horas • 

1 .2 El dra 3 de Noviembre se elevó la temperatura a 265°c a la 

salida del calentador BA-1, notán<;lose movimientos bruscos 

y de .;tlta frecuencia en las lfneas de transfer . de 36"0 del 

BA-1 a DA-1; asimismo se notó que hab(a ligera fuga 

de hidrocarburos por la l(nea del lado oriente; después de 

evaluar la situación de las l(neas de transfer se decidió que 

no era posible seguir adelante y se optó por suspender el 

arranque de las 14:00 horas, procediendo al paro normal y 

lavado de la planta. 

1 .3 Durante el paro de la planta hubo una pequeña fuga en la junta 

de expansión de la l(nea de transfer lado oriente. 

1 . 4 El d(a 6 de Noviembre se iniciaron trabajos tendientes a so 
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portar debidamente las l(neas de transfer. (Al evaluar la 

situación se concluyó que con el arreglo de l(neas de tran~ 

ferencia original no podr(a efectuarse el arranque de la 

planta, por lo que se procedió al rediseño del arreglo de 

la l(nea de tr:-ansferencia). 

1 • 5 El d(a 13 de Noviembre se diseñó una sola lrnea de transfer 

con sus accesorios correspondientes . 

1 . 6 El d(a 14 se inician los trabajos de cambio de l rnea de tra~ 

sfer, los cuales terminaron el 26 de Noviembre. 

1 . 7 ·El d(a 29 de Noviembre se redbió carga de crudo reducido 

de la Primaria No, 3 y estableció el circuito normal dando 

salida al residuo de la TAV hacia tanque de combustóleo, 

las condiciones eran 21,000 B/d de carga a calentador, v~ 

ero en TAV-domo 750 mm Hg y fondo 740 mm Hg y ~m-· 

peratura salida de BA-1 era de 265°C. Estas condiciones 

.se mantuvieron hasta el d(a 30 de Noviembre. 

1 .8 El 30 de Noviembre se siguió con el programa de arranque 

y se subió temperatura al calentador hasta 380°C a la sal!_ 

da habiéndose aline·ado los gasóleos a los tanques a las 13:00 

horas. 

1,9 El d(a 18 de Diciembre se entregó la Planta al Sector No. 

de· Operación. 11 

Esta descripción presenta caracter(sticas muy interesantes las cuales 

serán analizadas en seguida. 
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b) Aspectos del problema 

En primer lugar se encuentra uno de los aspectos más diFrciles del" -

diseño de l(neas de transferencia como es la simulación del arranque 

de la planta, en el cual se parte de una l(nea de transferencia llena 

con trquido, el cual en el curso del arranque irá modificando su con

tenido de vapor de acuerdo con el aumento progresivo de temperatura 

a la salida del calentador. Por esta razón no se puede garantizar la 

no aparición de patrones de flujo indeseables en la l(nea a condiciones 

de operación (flujo, presión, temperatura, %de vaporización) to

talmente previstas en el diseño para condiciones fijas preestablecidas 

a la salida del calentador. 

Es de suponerse que los movimientos observados en las dos l(neas se 

hayan debido a la aparición de flujo slug, combinado con una soport!::. 

r(a insuficiente para controlar los movimientos que producra al no -

estar previsto ese fenómeno. 

e) Alternativas presentadas 

Otro aspecto interesante son las alternativas de diseño que se abren 

al presentarse un problema de este tipo, el cual requier.e la mejor 

solución en el menor tiempo posible. 

En las figuras 11 .1 y 11 .2 se presentan dos de las alternativas 

presentadas para la solución del problema; antes de analizarlas, 

es conveniente realizar algunas observaciones. 

El diseñador que se enfrenta a diseñar o rediseñar el recorrido 

de una l(nea de transfer deberá disponer inicialmente de la situ~ 

ción exacta de las boquillas de salida del horno y del plano de localización. 
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del área involucrada, procediendo a proponer distintos arreglos de 

tuber(a a la salida del horno. Después analizará el posible recorr,!_ 

do de la l(nea tratando de que e~ transporte de residuo a dos fases del 

horno a la torre sea. lo más "recto" posible, para lo cual se sitóa a la 

torre y al horno lo más cerca posible. Si se está rediseñando el rec_!?. 

rrido se tratar.á de ajustar a las condiciones existentes en campo. 

Una vez que se ha determinado el recorrido de la l(nea y se tienen las 

distancias se procede a un dimensionamiento preliminar que cumpla 

con la A P permisible. Esta propuesta se env(a al Depto. de T~ 

berra el cual propone un- isométrico que generalmente se traza de man~ 

ra que sea un arreglo simétrico y con pocos cambios de dirección. 

De este isométrico se envfan copias al diseñador y al Depto. de Anál!_ 

sis de Esfuerzos, los cuales lo comentarán, pudiéndose proponer ·un 

nuevo recorrido, la adición de un "loop-" de expansión ó. de una ju_!) 

ta de expansión (por requerimientos de flexibilidad, esfuerzos, so

porter(a, etc. ), checándose de nuevo estos comentarios por todos -

los departamentos involucrados hasta obtener el diseño final, el cual 

debe cumplir con la AP permisible y un patrón de flujo permit,!_ 

do (el cumplimiento de estos requerimientos es responsabilidad del -

diseñador principal); por supuesto, todas las opciones deberán ser pu~ 

tas a consideración de los responsables de la instalación en campo an

tes de analizarlas, ya que pueden existir problemas de espacio insuf!_ 

ciente, disponibilidad de materiales o de la instalación en s(. La oe_ 

ci6n de la fig. 11 • 1 fue rechazada debido a que el arreglo de tuber(a a 

la salida del horno tenra una ca(da de presión demasiado eleva--
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da. 

La opci6n de la fig. 11 • 2 fue rechazada debido a patr6n de flujo ind~ 

seable en el tramo vertical. 

Las dos opciones tenran adicionalmente algunos problemas de esfuer-

zos indeseables en algunos tramos. La opci6n final, que es la que 

actualmente se encuentra.en operaci6n, es la presentada en el caprt!:!. 

lo IX. 

d) Consideraciones finales. 

La aportaci6n más importante de este problema estriba en el hecho de 

haber podido substituir e.l diseño original ( fig. 11 .3 ) consistente en 

2 lrneas de transferencia por una sola lrnea, lo cual introdujo una -

modificación en el método normal de diseÍ'ío, el cual recomienda, cua!:' 

do se tiene una carda de presi6n muy alta con el flujo total, dividir d.!. 

c;ho flujo en dos partes, para dividir la carda de presi6n al utilizar -

dos conductos. Debe hacerse notar que en los diseños de las otras 

dos plantas analizadas en el Caprtulo X se utiliz6 sin problemas de 

operaci6n una sola línea de transferencia, sin embargo, el aprendi-, 

zaje de esa tecnologra también debe haber pagado un precio. 

Finalmente, se puede constatar la importancia de la lrnea de tran 

ferencia para la operaci6n de la planta de vacro. En este caso, un 

problema en la 1rnea ocasionó un retraso de un mes en el arranque -

de la planta, con la consecuente pérdida por los productos no elabor2 

dos, horas-hombre de diseño, construcci6n y operaci6n y finalmente 

el desperdicio de tuberra de 36 pulgadas de acero especial con un alto 

costo. 
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Creo que los hechos anteriores hablan por sr mismos de la necesidad 

de evaluar todas las posibilidades cuando se diseñen l(neas de trans

ferencia con el objeto de optimizar la operación del sistema, tratan

do de reducir al máximo la influencia de los imponderables. 

REFERENCIA BIBLIOGRAFICA. Ct>P ITULO XI 

1. Reporte interno de la Refinerra "Lázaro Cárdenas" acerca de 

Trabajos y Modificaciones efectuadas en el equipo de la Prepa

radora No. 3, 1976 
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CAPITULO XII. CONCLUSIONES 

En este trabajo se han presentado los criterios más Cítiles para el 

diseño de una Irnea de transferencia en sistemas al vacro y en un 

plano más general, para el diseño de cualquier tipo de tuberra con 

flujo a dos fases, incluyendo los accesorios, los cuales represe.,o 

tan un gran porcentaje de la ca(da de presión en este tipo de serv.!_ 

cios. 

Se ha tratado de profundizar lo más posible tanto en aspectos cu~ 

litativos como cuantitativos del flujo a dos fases, sin embargo, 

varios de los cap(1{¡los tienen la. suficiente extensión y complejidad 

como para ser tema de otras tesis, lo cual serra de desearse en -

un futuro próximo. 

El principal problema a resolver en el curso de este estudio fue la 

gran cantidad de métodos existentes para afrontar los diferentes 

pasos de una secuencia de cálculo de ca(da de presión a dos fases 

y la falta de unificación de criterios en este campo, llegando a la 

conclusi_ón de que cada investigador solamente se preocupa por su 

trabajo en particular, olvidándose del caos general existente. 

Hay un punto importante que requiere discusión : ¿Está compens~ 

do el esfuerzo desarrollado para proponer un método de diseño CO!}_ 

fiable lo más exacto posible si existen l(neas de transfer·sin probl~ 

mas producto de métodos de diseño antiguos? -La ·pregunta surge 

en forma natural al observar que plantas con más de 20 años de 
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operación continóan dando un buen servicio sin problemas evidentes 

debido a las l(neas de transferencia. 

La respuesta a la cuestión planteada es afirmativa por las siguientes 

razones: 

i) Al tener acceso a métodos de diseño antiguos de l(neas de tran~ 

ferencia se observó que se promovra la aparición de flujo cr(tico en 

la l rnea o a la entrada de la torre. Si recordamos que el flujo crf 

tico produce una mezcla homogénea de las fases, esto permitir(a -

"controlar" el patrón de flujo en la Úhea al tener un flujo homogé

neo disperso solamente, lo cual hace más sencillo el método de di

seño, sin embargo, se incrementa la posibilidad de perder el con

trol de las condiciones del flu(do a -la entrada de la torre, as( como 

la aparición de ondas de choque que perturban la operación de la 

misma, lo cual no es aceptable. 

H) Las plantas antiguas observadas podr(an ser el resultado de v~ 

rios fracasos en los primeros diseños, los cuales suministraron 

la experiencia necesaria para prever en lo . posible la aparición de 

problemas en la operación de la l(nea. 

iii) Cualquier esfuerzo encaminado a prevenir errores costosos y 

problemas en la operación de la planta asr como a la obtención de 

un conocimiento lo más apegado posible a la realidad de lo que su

cede en los sistemas a dos fases es pequeño comparado con los be

neficios que se pueden obtener. 
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Se dejó para el cap(tulo final la discusión de una falla en la aplicación 

del concepto de similaridad por Dukler al flujo a dos fases. La fa 

lla se refiere al concepto de longitud caracter(stica. del sistema, a la 

cual Dukler in~rpreta como el diámetro total de la tuber(a por la cual 

fluye el sistema a dos fases, sin una justificación evidente de tal 

suposición, Debe aclararse que en el caso del flujo a una fase r)o 

existe ninguna razón por la cual se pudiera objetar el uso del diáme-

tro como la longitud caracter(¡;¡tica ya que representa la frontera del 

sistema, sin embargo, en el caso der fl.;ljo a dos fases el modo irr~ 

gular en el que se distribuyen las fases nos lleva a pensar que el di~ 

metro hidráulico es la longitud caracter(stica del sistema¡, ya que 

toma en cuenta la manera particular de distribución de las fases de 

ae1J9rdo con el patrón de flujo en cada punto de la tuberra, lo cual no 

se puede evaluar con el diámetro total de la b..ber(a. 

Como sabemos, el concepto ,de diámetro hidráulico fue enunciado 

originalmente por Lockhart-Martinelli y una comparación reali~ 

56-iv 
da por el propio Dukler en uno de sus art(culos nos servirá 

·para comprobar la diferencia en conceptos de los dos investigadores. 

Fase Ecuaciones presentadas por 
Dukler 

Ecuaciones presentadas 2. 
riginalmente por Lockhart 
Martinelli 

1 

LIQUIDO -K~L~n-2 (, 
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GAS 

2 

ao(~ci) 

Los términos entre corchetes representan ca(das de presión en una f~ 

se, ya sea l(quido o gas, y son idénticos para los dos métodos de la 

manera como están arregladas las ecuaciones. 

Du!<ler rearregla sus ecuaciones (32) para "formar" los paráme-

tros de ·Lockhart-lvlartinelli de acuerdo a como deber(an de ser al 

despejar tf. de sus ecuaciones (32 )~ 

.. _k_O(.(A)& 
hs \ 

= \~s .,((")\)~ 

(31a) 

(33b) 

Segón Dukler, es incorrecto el método para correlacionar 0'1- en -

términos de (donde el denominador es la ca(da 

de presión calculada _como si la fase l(quida fluyera sola dentro del t!::!_ · 

bo ), sin embargo, no justifica esta conclusión en su artrculo. 

La razón de esta incongruencia es obvia al observar la gran incomp~ 

tibilidad entre las ecuaciones (33) de Dukler y las pjs de acuerdo 

(

' Dp \ 5-n 

-:n¡; con Lockhart-Martinelli": 
2 n-2 

~ L O( 

2 m-2 
ÓG = ~ ( ~~) 5-m 
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Definitivamente no existe en las ecuaciones de Dul<ler ningún parám!::_ 

tro que se acerque a la definición de diámetro hidráulico, ya que el 

autor no lo tenra en mente como un parámetro representativo de las 

caracterrsticas esenciales de un sistema a dos fases, siendo la dn..!_ 

ca semejanza la refer~nte a una función del holdup. 

En base a los conceptos anteriores se concluye que es necesario re 

visar el concepto de ·longitud caracter(stica del sistema utilizado por 

Dukler, ya que ser(a de muéha utilidad en el caso de que represen~ 

ra una mej~rá substancial en el mátodo. Adem~ se observó que el 

mátodo de Lockhart-Martinelli posee caracterfsticas teóricas muy 

sólidas que nos llevan a recomendaP u~ estudio más completo de·sus 

ventajas y perspectivas utilizando una base experimental consistente. 

68-v 
En. el desarrollo del análisis teórico del modelo de sir:nilaridad 

de Dukler se observa que al obtener la ecuación para las fuerzas vi~ 

cosas(
42

) Dukler "demuestra" que aCm acomodando al l(quido en -

distintos patrones en el elemento de volumen seleccionado se obtienen 

ecuaciones idénticas para el esfuerzo cortante idénticas entre sr. 

De esta manera, concluye que la ecuación ( 42) es una expresión ~ 

propiada para las fuerzas viscosas sin importar la manera en que el 

l(quido se distribuya, 

Esta conclusión nos muestra una de las tendencias más marcadas en 

la representaci6n del flujo a dos fases: la utilizaci6n del holdup (RL) 

como variable "mágica" para tomar en cuenta cualquier tipo de dis-

tribuci6n del flujo de las fases, lo cual, aún cuando es lo correcto, 
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implica una dependencia fundamental del método teórico, por más 

consistente o bien fundamentado que esté, de la exactitud de la e~ 

rrelación experimental del holdup, ya que esta variable sólo pue-

de determinarse experimentalmente. Es, por lo tanto, necesa-

rio estudiar las modificaciones adecuadas a los métodos teóricos, 

orientadas a la disminución de la influencia del holdup o, si esto 

no es posible por un requerimiento teórico del holdup, transformar 

los métodos de obtención de holdup de manera que sean totalmente 

generales y soportarlos con experimentaciéA eA s-istemas-que rep~ 

senten la mayorra de las situaciones encontradas en flujo multifásico. 

También se observó la dependencia de los métodos de cálculo de ca_!: 

da de presión en dos fases en los paquetes de propiedades, por lo 

que se recomienda al utilizar un paquete de predicción de propied~ 

des f(sicas al comparar métodos de carda de presión, realizar un 

análisis de sensibilidad de cada método a las propiedades más rel~ 

vantes a él, tratando de averiguar cuales métodos son favorecidos 

por una correlación de una propiedad en particular, Lawson y 

72-iv 
Brill recomiendan cautela con las conclusiones obtenidas a 

partir de este análisis ya que los datos pueden tener una correlación 

estad(stica entre diferentes variables de flujo. 

Finalmente, es conveniente anotar con satisfacción que se cumplió 

el objetivo de probar la teor(a en el campo real de la operación, in 

ténto que si bien no rindió resultados espectaculares, debido a 
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las limitaciones encontradas para la formación de una base de datos 

impecable1 sirvió para centrar el problema a partir de un análisis -

profundo y para sentar las bases para un estudio más amplio, el 

cual se espera poder efectuar en un futuro próximo. 
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