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I.- INTRODUCCION



1.1 INTRODUCCION

En el Proyecto de Investigacidn "Optimacién de flujo bifasico,
en procesos de afino o desgasificacidn en cucharas, simulacién
con el sistema aire-agua", aprobado por la Comisidn Asesora de
Investigacidn Cientifica y Técnica (Referencia PA-85-0024), se
establece como fin aportar informacidén complementaria a la
existente en la bibliografia, para gque pueda intentarse operar
con un mayor conocimiento del fendmeno fisico, de interaccidn
bifasica, gas-liquido, superpuesto a 1los procesos gque se
efectian en cucharas con fines de afino o desgasificacién, y

en consecuencia, conseguir una mejora en su realizacién.

Estos procesos se efectian en operaciones diferentes,
condiclonadas tanto por las caracteristicas del producto que

se desea obtener como del producto que se afina o desgasifica.

Al establecer las lineas generales de actuacidén en el citado
Proyecto de Investigacidén, se consider® como objetivo
prioritario el conocimiento de la fluidodindmica superpuesta

a los procesos gque se efectian en cucharas.

Se utilizaron modelos con agua, a través de la que se circulaba
aire, en forma libre o en tubos elevadores, para simular

respectivamente metal fundido y gas de proceso.

Se emplearon tres modelos de cuchara de 110, 1.400 y 4.500
litros, que simulaban cucharas de aproximadamente 1, 10 y 40

toneladas de acero. Figura 1.1, a, b y c.



La

FIG. 1.1

experimentacién se efectué considerando las variantes

siguientes, figura 1.2:

1)

2)

3)

Flujo libre.

Alimentacidn en el fondo de la cuchara, a través de tubos,
agujas (a), tapdén poroso (b), en posicidén centrada o
descentrada (c), o a través de lanza (ch), circulacidn

libre en la cuchara.

Flujo con tubo elevador.

Alimentacién en el fondo de 1la cuchara y circulacidn
bifadsica en la cuchara, a través de tubo centrado (d),
descentrado (e), o haz tubular (f) con alimentacidn
miltiple, o sin haz tubular con alimentacidén miltiple (g)

con tres, seis o doce posiciones de alimentacidn.

Flujo intermitente.
Alimentacién en el fondo de la cuchara del gas en flujo
libre e intermitente (h).
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En el estudio experimental se wutilizaron las técnicas

siguientes, figura 1.3.

a) Formacién de zonas calientes, en los modelos de cuchara,

situadas préximas a la superficie libre.

b) Formacidn de zonas de conductividad eléctrica superior a la

del agua, situadas en el fondo de la cuchara.

Durante el paso de gas se mididé en forma continua la
temperatura o la conductividad eléctrica, hasta llegar a
valores constantes de ambas. Temperatura y conductividad
eléctrica minima, en relacién con el valor inicial en las zonas

citadas.

ZONAS

TECNICAS DE SEGUIMIENTO

FIG. 1.3



La técnica experimental que sigue la temperatura resultd mas

cémoda, simple y fiable (c).

Como variante en la medida de temperatura, se empled un sistema
miltiple, con 25 termopares (d), situados en cinco niveles de
un plano radial del modelo de cuchara. Este plano radial se
consiguié mediante una tela metalica, convenientemente
enmarcada, de malla ancha que distorsiona muy poco las lineas

de flujo y asi evita la formacidén de torbellinos intensos.

La lectura de las temperaturas, en forma practicamente continua
y simulté&nea, asi como su registro, en los 2% termopares, se
realizé mediante un equipoc de adguisicidn de datos, durante

periodos de tiempo comprendidos entre 5 y 45 minutos.

Esta técnica de experimentacién se utilizé también para
confirmar la fiabilidad de los resultados obtenidos con la

utilizacidén de un solo termopar.

Para estudios cualitativos de condiciones de flujo se utilizéd
la coloracidn de corrientes o zonas estancas (caliente superior
o de conductividad eléctrica elevada en el fondo), con
anaranjado de metilo o permanganato potdsico. Con esta técnica
fue posible establecer la forma de alcanzar zonas definidas,
de las caracteristicas descritas anteriormente. En algunos
casos, esta técnica de coloracidén de flujos, se empled para

evaluar tiempos de mezcla.



La simulacién con agua y aire del sistema metal fundido-gas,
tanto en flujo bifasico libre, como en tubo o haces tubulares,
presenta un aspecto parcial andémalo, ocasionado por la
diferencia de densidades del metal y el agua. Asi, en un tubo
elevador de 1'4 m., en acero fundido, el gas se expansiona
desde 2 a 1 atmbésferas de presidédn absoluta. En el caso del
agua, esta variacién tiene lugar desde 1'14 a 1 atmdsferas, y
en consecuencia el cambio de volumen del gas no ocasiona la
misma variacidén de velocidad que en el caso del acero. Si se
desea consedquir la misma variacidén de velocidad utilizando
agua, la longitud del tubo elevador ha de ser de practicamente
10 m.

Con el fin de evaluar la importancia de este aspecto, se
disefiaron y montaron los equipos representados en la figura

1.4, gue se describen brevemente a continuacién.

a) Flujo bifasico en tubos verticales de 1'2 m. de longitud y
didmetros comprendidos entre 1 y 40 c¢m., operando con el
sistema aire-agua. Medida de caudal de aire y caudal de

agua arrastrada.

b) Flujo bifasico en tubos verticales de 10 m. de longitud y
diametros comprendidos entre 1 y 5 cm., operando con el
sistema aire-agua. Medida de caudales de aire y agua,
cantidades de fases presentes en el interior del tubo, en
condiciones de flujo, y pérdida de presidén. Tubos de vidrio
para poder observar el flujo bifasico y detectar posibles
anomalias, fendmenos de fluctuacidn y cambio de forma en
las burbujas bifasicas.






c) Flujo bifasico en tubos verticales de 1'8 m. de longitud y
diametros comprendidos entre 1 y 5 c¢m., en camara con
presién absoluta regulable. Estudio de la posibilidad de
extrapolacién de resultados para predecir 1los que se
obtienen en la instalacidn del apartado b). Se experimentd
con los sistemas aire-agua, aire-soluciones acuosas de

glicerina y aire-suspensiones acuosas de alumina.

Las condiciones en que se planificé la experimentacidén del
flujo bifasico, en relacidn con los metales fundidos, son
andlogas a las que se tienen en el tubo elevador de los
reactores pachuca utilizados en Hidrometalurgia, en el proceso
de lixiviacidén. Este reactor estd constituido por un depdsito
cilindrico, con fondo cbénico y en su zona central un tubo
elevador permite llevar, por arrastre con aire, la suspensidn
del mineral en la solucidén acuosa de lixiviacidn, desde el
fondo cdnico hasta el nivel superior del depdsito. Esta base
cdnica permite el arrastre de los sdélidos que sedimentan a la
base del tubo elevador que recibe la alimentacidén de aire. El
nombre de este depésito, pachuca, se debe a un pequefio pueblo
de Méjico, en donde se utilizdé por primera vez. Este tipo de
reactor se utiliza en otros procesos quimicos y se resalta su
interés en procesos bioguimicos por el aporte de oxigeno gue

se puede superponer al flujo de aire en el tubo elevador.



Al avanzar en la realizacidén del estudio, se estimd de interés

considerar la utilizacidén de la informacidn experimental, para

aportar una base rigurosa que permita tratar el flujo en los

reactores pachucas, tanto en operacidén por cargas, como en

continuo conectados en serie,

Dada la amplitud del trabajo experimental y tedrico dque se

precisaba, el estudio se dividid en dos objetivos, que se

desarrollaron en dos Tesis Doctorales.

Estos objetivos, gue se dan en forma esquematica en la

figura 1.5, son los siguientes:

a) Conocimiento del flujo bifdsico en tubos de 1'2 y 10 m. de
longitud (equipos a vy b de la figura 1.4) y circulacién en
zona externa (equipo d de la figura 1.2).

b) Conocimiento del flujo bifasico en tubos de 1'8 m., a
sobrepresidén variable, con variacién de‘/p Yy ¢ . como
posible base para predecir el flujo en tubos de 10 m. o de

longitud superior.
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Ambos objetivos se complementaron con el estudio tedrico de las
condiciones de flujo en un pachuca y pachucas operando en

serie.

El trabajo experimental y tedrico abordado en la presente Tesis
Doctoral ha tenido como objetivo la variante a), que estudia
el flujo bifasico en tubos de 1'2 y 10 m., la recirculacidn
externa de fase liquida y la modelizacidén y optimacidén del

flujo en un pachuca.

Como estudio complementario, que no se incluye en las dos Tesis
Doctorales a que se hace referencia, la informacién
experimental aportada con el desarrollo del plan de trabajo
descrito, servird de base, junto con la Tesis Doctoral de
E. Ortega Cantero incluida también en el proyecto de
Investigacidén aprobado por la CAICYT, para realizar una
revisiédn sobre la representatividad de los modelos que operan
con aire y agua, para simular operaciones o procesos que se

efectian en cucharas, en el tratamiento de metales fundidos.
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2.1 INTRODUCCION

La agitacién y la mezcla en depdsitos y reactores es operacidn
usual y frecuente en los procesos de beneficio en Metalurgia
y en general en la Industria Quimica. Los fines gque se desean
alcanzar con la agitacidén y mezcla se pueden idealizar como
diferentes. La agitacidén crea turbulencias, para mejorar 1la
cinética de los procesos heterogéneos en los que intervienen
sélidos, facilitando simultaneamente su permanencia en
suspensidén en la fase liquida y renovando las fases en
contacto, y en reacciédn con gases aumentande el tiempo vy
probabilidad de contacto en el sistema trifasico sélido-
ligquido-gas, o bifasico 1liquido-gas. Es evidente gue se
consigue un mejor grado de mezcla y homogeneizacidn del medio.
La mezcla s6lo persigue el fin de consequir un medio homogéneo,
esto es, que en é€l, por pegquefia gue sea una muestra gque se

tome, tiene la misma composicién que la de todo el medio.

Los sistemas mecanicos y las variantes para conseguir agitacién
Yy / o mezcla, son numerosos Yy la realizacidén de los fines que
se acaba de exponer, no debe mantenerse para describirlos, ya
que en general tiene gque admitirse que los dos objetivos se

cumplen con mayor o menor intensidad simultaneamente.

Una primera sistematizacidn para describir estos equipos puede

separarles en dos grupos:

a) Sistemas con agitacidn por desplazamiento de dispositivos
mecanicos.

b) Sistemas con agitacién por paso de una fase gas.



La transmisién de cantidad de movimiento al medio, se efectua
gracias al esfuerzo cortante gue ejerce la superficie del
dispositivo mecénico gue se desplaza en €1, a velocidad
conveniente. En el caso de flujo de gas el fendmeno basico es
el mismo. E1 esfuerzo cortante aparece en la superficie de

contacto entre las dos fases.

Las formas gue pueden darse a los sistemas mecénicos permiten
gran numero de variantes. Andlogamente el flujo de gas a través

del medio liquido, se realiza en formas miltiples.

En el aspecto parcial de la agitacién y mezcla por gas, la
circulacién de la fase ligquida en el flujo bifdsico liguido-
gas, en tubos elevadores ha merecido una atencién particular.
Son miltiples las reacciones gas-liquido gue se efectuan en
éstos sistemas, pero también son miltiples los procesos en los
que al gas, en los tubos elevadores, sdlo se le asigna la
misidén de hacer circular la fase liguida, desde el fondo del
depdsito o reactor hasta su superficie, para conseguir su nueva
recirculacidén al fondo, fluyendo por el exterior del conducto
de elevacidon y simulténeamente mezclandose con la alimentacién

continua del reactor.

Desde el punto de vista del consumo de energia, en los sistemas
mecanicos, crece la potencia con el exponente 3 del diametro
del depdsito (con frecuencia diametro y altura son iguales).
Cuando el diémetro crece el consumo de energia crece
fuertemente y la circulacidn mediante los tubos elevadores con
flujo bifasico, creado por la alimentacidén de gas se presenta

como solucidn mejor desde el punto de vista energético.



Como variante de estos tubos elevadores se han desarrcllado
variantes mecanicas, en las gue en tubos elevadores de mayor
didmetro se instala un eje de propulsidén con aletas simples o
miltiples, gque se hacen girar, en general, a un bajo nimero de
revoluciones, para que el consumo de energia sea el adecuado

y pueda competir con el arrastre por gas.

La recirculacién de la fase liquida se puede lnterpretar en
forma ideal siguiendo la figura 2.1 en la gue una alimentacién
de composicidn y, que se aporta a un reactor se mezcla con la
recirculacién de composicidn y,, para dar una alimentacidn vy,
gque entra en el reactor. La salida del reactor de composicidn
y; parcialmente se recircula a la alimentacidn y se envia al

exterior vy, = y;

La forma practica de realimentacién del sistema con
recirculacidén se representa en 1la figura 2.2 en forma

idealizada.

En "a'", la alimentacién se mezcla con una cierta cantidad del
retenido gue se recircula y en forma continua se cobtiene un
producto gue se segrega de la corriente obtenida con la
alimentacidn. En "b", la idea es la misma, pero el esguema,
estd mas prdximo a la situacidén real, un depdsito con
circulacién central ascendente al gque se hace llegar la
alimentacién. Esta corriente ascendente cambia de direccidn
al llegar a la superficie del 1ligquido en el depdsito vy
desciende por la corona circular exterior a la zona de ascenso,

Yy en ella se segrega el producto salida del reactor.
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Para impulsar el liguido, como se indicé anteriormente, se
puede utilizar un dispositivo mecédnico, o la alimentacidn de

un gas.

El flujo de recirculacidn seglin se produzca por un sistema
mecanico o por gas, permite clasificar a los reactores en dos

grupos:

a) Reactor con recirculacién por sistema mnmecanico PLR
(Propeller loop reactor), figura 2.3, (Reactor con flujo
internc de lazo con propulsidén mecanicay.

b) Reactor con recirculacidn por flujo de gas ALR (Air lift
locp reactor), figura 2.4, (Reactor con flujo interno de

lazo con propulsidn por elevador de aire).

2.2 FLUJO EN TUBOS DE ELEVACION

El flujo en el tubo elevador, puede definirse con una clerta
precision, al confinarse en su interior, las fases liguido-gas,
o suspension de sdlido-gas. Su estudio debe completarse, con
la zona de entrada de la fase liguida, en la base del tubo, y
la zona de separacidén de la fase ligquida y gas, en el extremo
superior del tubo. En ésta dltima zona cabe considerar la
posibilidad, para wunas condiciones de recirculacién con
velocidades altas, que parte de la fase gas pueda arrastrase
al fondo del reactor, ¥y en consecuencia, se produzca la

recirculacidén de gas superpuesta a la de fase ligquida.

Las caracteristicas geométricas del fondo y de la base del tubo

© haz tubular elevador es variable. Lo mismo sucede con la zona






- 22 .

4L

8]
0 . o O

O

O

O

//f/rrzzzazazzz/z/z///////zadn

—-

O
//,///.pwmazzzzazzz//////,.n/.,z//.
Q o e o
O @) O
J A T

ALR.

Reactor

FIG. 2. 4.



superior y el sistema de alimentacidn y de rebose continuo. Por
este motivo es dificil dar una descripcién ordenada vy
clasificada de las posibles opclones y en consecuencia tampoco
puede darse un tratamiento cuantitativo general del fendmeno.
Solamente, en forma cualitativa, se puede llamar la atencidn
sobre la conveniencia de que, en la base del sistema elevador,
no se produzca un estrangulamiento del flujo, para gue la
pérdida de carga superpuesta no condicione el flujo en el tubo
elevador. En su extremo superior, la separacidn de fases
deberia tener Jlugar en forma clara, sin interaccidn con

alimentacidén y rebose.

El valor de las secciones transversales del tubo o haz de tubos
elevadores, comparadas con la seccidn transversal de la corona
circular en la gque tiene lugar el flujo hacia el fondo

condiciona la posibilidad de recircular burbujas de gas.

El flujo bifasico en conducciones verticales presenta una gran
variedad de morfologias. Lo mismo sucede en conducciones
horizontales. En ambas el comportamiento no es idéntico. A
continuacién sdélo se hace referencia al flujo en conductos

verticales.

A caudales pequefos de gas el flujo es de burbujeo, las
burbujas de gas aparecen perfectamente diferenciadas. A
caudales grandes el flujo es anular, el gas circula libremente
en la zona central y el ligquido forma una corona que se
arrastra por el gas. Las siltuaciones intermedias tienen una
identificacién no tan clara y en consecuencia su denominacién
puede considerarse arbitraria. Los diferentes experimentadores

que han abordado el probklema, lo han tratado condicionados por



los medios experimentales con gue han operado, tanto tamaho y
forma del equipo como las caracteristicas de los fluidos

ligquido-gas.

Wallis (1) en flujo vertical considera los tres tipos

siguientes:

a) Burbujeo, dispersién de burbujas en una fase liquida
continua.

b) Agitacidn turbulenta, coexistencia de burbujas grandes y
peqgefias que se mueven a velocidad elevada.

c) Embolsado, el gas fluye con burbujas grandes en forma de
hongo, en la fase liquida, con la que se desplaza a

velocidades relativamente elevadas.

Hills (2) propone un mapa de flujo para representar zonas de
validez de los tres tipos de flujo propuestos por Wallis, en
funcidén de la velocidad superficial del gas y del didmetro del

conducto de elevacidn.

Javdani (3), Barnea (4) y Oshinowo y Charles (5) han propuesto
mapas de flujo diferentes, definiendo zonas de estabilidad de
determinadas caracteristicas macroscépicas de flujo, mediante
variables medidas experimentalmente. Las zonas se separan por
lineas, aunque desde el punto de vista de las caracteristicas
de cada régimen de flujo, sera mejor emplear bandas para
indicar la posibilidad de ccexistencia inestable de regimenes
de flujo.

El mapa de Oshinowo y Charles es el gue ha obtenido una mayor

aceptacidn. En é1l se utiliza en coordenadas doble logaritmicas,



la relacidédn de caudales gas-liguido y el numero de Froude de

mezcla.

En la figura 2.5, se representa las morfologias que se

distinguen en el mapa:

a) Flujo de burbujeo (1)

b} Flujoc embolsado con burbujas (2) y (3)
c¢) Flujo embolsado con espuma (4)

d) Flujo de espuma (5)

e) Flujo anular (6)

y en la figura 2.6, las zonas identificadas con la numeraciodn
dada en la representacidén grafica propuesta por Oshinowo y

Charles.

La definicién del concepto fraccidén de huecos (o retenido de
gas el medio heterogéneo gas-liguido), se ha utilizado para
tratar de establecer la fluidodindmica del flujo bifasico. No
estd claro el fendmeno para definir las propiedades que
condicionan la fraccién de huecos. Shah y Col (6) recopilan una
relacién amplia de correlaciones. El Unico comentario gue puede
hacerse es el siguiente: 1la fraccidén de huecos depende
principalmente de la velocidad superficial del gas y a veces

se ve afectada por las propiedades fisicas del liquido.

Los diametros del conducto de elevacidén no afectan a la
fraccién de huecos si su valor superan los 15 cm., segin han
comprobado:

(7) Kato Y., Nishiwaki A., Takashi F., Tanaka S.,

(8) Akita K., Yoshida F.
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tre pareéntesis
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indican la zona de existencia en el grafico de

la figura 2.86.
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(9) Hikita H., Asai 8., Tanigawa K., Sepawa K., Mitao M.

Ueyama K. y Miyauchi T., (10) para flujo parcialmente
embolsado, encontraron que la fraccién de huecos varia, en una
primera aproximacién, con la raiz cuadrada de la velocidad
superficial y decrece ligeramente en funcién del diametro de
la columna. La dependencia de ambas variables se puede expresar

en la forma:

(2-1.)

en la que -n-, tiene valores comprendidos entre 0'7 y 1'2 para
flujo de burbujeoc vy 0'4 a 0'7 en flujo parcialmente embolsado
(11} a (16).

La influencia de 1las propiedades fisicas del ligquido
(utilizando soluciones acuosas de carboximetil celulosa) se
estudid por Schumpe y Col (17) los resultados obtenidos parecen

indicar su influencia nula en flujo de burbujeo.

En resumen puede decirse que no existe en la actualidad un
cuerpo de doctrina que pueda explicar claramente el
comportamiento del flujo. En la figura, 2.7 y en la tabla 2.1,
se representan los datos recopilados por Merchuk y Col (18)
respectivamente en forma grafica y con la informacién que
permite conocer las caracteristicas de las soluciones empleadas
en la experimentacién. La cbservacidn de la figura 2.7, permite

comprobar la amplia variacidn del exponente -n-.

Para evaluar la fraccién de huecos, Clark (25) propone la
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TABLA 2.1 Reactores ALR, datos de disefio y sistemas
estudiados en la obtencién de los datos

representados en la Figura 2.7

Reactor D Di Sistema Referencia
(*) (m) {m)
CT 0'l 0'07 Sol.almidén (19)
CT 0'3 0'21 Secl.almiddn (19)
CT 0'152 01995 agua (20)
CT 0'152 0'995 1% etanol {20)
CT 0'152 0'995 con antiespumante (20)
CT 0'140 0'094 agua (21)
CT 0'140 0'082 270 mol/m® BacCl, (21)
CT 0'140 0'082 50% glicerina (21)
CcT 0'1 0'074 agua (22)
CT 0'1 0'059 agua (22)
CT 0'1 0'045 agua (22)
EL 0'1 0'05 agua {(23)
EL 0'1 0'05 %1% sacarosa (23}
EL 0'33 0'052 agua (24)
EL 0'33 0'052 agua (24)
EL 0'149 0'149 agua ( 2)

Correlaciones para columnas de

burbujeo, varios autores. ( 6)

(*) Ver nomenclatura al final del capitulo.



ecuacidon de Zuber y Findlay (26) basada en el modelo de flujo
bifasico de arrastre por deslizamiento:
¥*

90 = Co(Ular + Ute) + Voo (2.2.)

En la que =~Co- es un parametro que es funcidén de la fraccidn
de huecos y la distribucion de velocidades y ~Uoo- es un
término de la velocidad de arrastre para deslizamientos
pequefios locales. Esta ecuacidén ha sido contrastada por Govier

(27) y Clark (28).

La velocidad - Uoo - seglin Zaber y Findlay, puede expresarse
en funcidén de la fraccidn de huecos y de la velocidad de
ascensién terminal de una sola burbuja -Up-, mediante 1la

expresion:
1,5
Uoo = Up(1-&) ( 2.3. )

Para operar con una velocidad media superficial de gas entre
la superficie libre y la base en donde se dispersa el gas, se
corrige por un parametro -Dp-, la velocidad superficial de

gas, -—Ugr-=-.

Stenning y Martin (29), entre otros experimentadores han puesto
de manifiesto que esta simplificacidén no varia sustancialmente
los resultados, definiendose el parametro de correccién -Dp-

como:

2Pc
——_ 2.4.
Dp Pc+ Po ( )



guedando finalmente definida la velocidad superficial por:

U*qr = Dp Ugr ( 2.5. )

Los trabajos experimentales de Orkizewskil (30), Butterworth
{(31) y Govier (27) han demostradoc gue la pérdida de presioén
debida a la friccidén en el flujo bifasico, puede expresarse

mediante una ecuacidn modificada de la gue se emplea para flujo

monofasico:
(Lr\((Ulr + U*gr)zl
Ps :fTPPI “i a ( 2.6. )
At §

Igualmente, la pérdida de presidn que se produce por la entrada
del gas en el conducto de elevacidn, se calcula de forma

andloga como si se tratase con flujo meonofasico:

Po = K@ U, (2.7.)

fijdndose el valor de k, dependiendo de la configuracidn
geométrica que se de al disefic en 0,5 seglin Perry y Chilton
(32) 6 0,83 segln Lamont (33}.

Finalmente ha de tenerse en cuenta el término de pérdida de
presioén debido al deslizamiento de las fases, para lo cual se
considerara, el caso de la pérdida de presién en una
contraccién brusca del liguido, con razones de diametros muy

diferentes, gue conduce para el liguido, a considerar el
Uiy
2
superficial sera mayor, este término debe ser mayor y también

término -@, ~.Como no hay solamente liquide, su velocidad

la pérdida de presidn gque experimentara debido a una variacidn



de la velocidad superficial del gas, desde cero hasta el valor

de descarga en la cabeza del reactor.

Este término, segin el desarrollo de Hsu y Dudukovic (34) se

expresa:

@1 Utr [(Ugr + Ulr) - Ulr] = @ Utr Ugr

con lo que finalmente gueda que:

2
il
Po= 01 Tr+€1 Ugr Ulr ( 2.9.)

Por otra parte, Clark, tomando come referencia un reactor de
tipo Pachuca, propone una ecuacidén para la prediccidn de la
velocidad de ascensidn del ligquido en el reactor. Para ello
establece un balance de presiones en el reactor, de forma gque
la diferencia de presidén entre el punto de descarga del gas y
la superficie libre del reactor, se invierte en la pérdida de
friccidn debido al flujo bifasico y en la entrada del conducto
de elevacidén ( Py + P, ), en la pérdida de presién debido al
deslizamiento de las fases - P, -, Y en la presidn
hidrostatica en el reactor en funcionamiento con flujo bifasico

- P, -. Asi se llega a la ecuacion:
Pp= P+ P+ Pt Py ( 2.10. )
La forma explicita de cada uno de los términos es la siguiente:
P =8 hy =@ gh ( 2.11. )

Ph=8 h (1-Er)= ¢, gh (1-Er) ( 2.12. )



Sustituyendo todos y cada uno de los términos en la ecuacidn

(2.10.) gueda finalmente el balance:

2 2
Uiy Uir

2.13.
5 +(JL 2 +eLUgrUlr ( )

2
ELah & = Cy U +Dp Uge) + K@y

hy

Llamando €, a kP

en donde ¢, =¢1 fyp

2 Di R S
y sustituyendo - £ - de la ecuacidén ( 2.2. ), la expresidn
( 2.13. ) se transforma en:
Dp Ugr ? 2
€Lah, [CO(DDUSrM:CI(UQF +Uir )+ CoUr +P1Ur Ugr ( 2.14. )

expresién gque relaciona las velocidades superficiales de
liquido v de gas en el punto de descarga, junto a los prametros

geométricos y los coeficientes de pérdida de carga.

La ecuacién ( 2.14. ) se puede simplificar en la siguiente con

un error inferior al 5% admitiendo que:

2
(UL + Dp Ugr}® =~ Ulr + 2Ulr Dp Ugr ( 2.15. )

se llega finalmente a:

2
algr + bUgr+ C =0 ( 2.16. )
en donde:

G:{FL+ 2, DD]CO Dp Uyy ( 2.17. )

2
b= [co Dp(C,+ czﬂufﬁ (P1+2C, DplCo Ulr + Uyp Uoo! ( 2.18. )



2
C = (Cy + Cp) (Cq U, + Upg Uty ( 2.19. )

Con la ecuacidn ( 2.16. ) se obtienen analiticamente los
caudales de gas, cuando se requiere unce de liguido y 1la
ecuacion ( 2.14. ), representa la expresidén general de 1los

caudales de gas y de liquido.

En la figura 2.8., para dos valores diferentes de - C, - se
representa el grafico de Clark. En &1 puede observarse gue los
valores de las velocidades superficiales de 1liguido son
superiores a los supuestos de Chisti. Aparece un fendmenc de
gran interés, se pone de manifesto la existencia de un valor
asintético del caudal de liguido. Este hecho indica gue noc se
puede elevar el caudal de liquido a costa del de gas. El exceso
de energia aportada al sistema por el gas, no se invierte en
arrastrar el 1liquide, sino en convertirse en calor por la

friccidn en el sistema.

El modelo de flujo bifasico de arrastre por deslizamiento
propuesto por Zuber y Findlay, expresado anteriormente en la
ecuacidén (2.2.), implica una distribucidn no uniforme, tanto
de la fraccidn de hueccs local como de las velocidades
puntuales. Para éste modelo la velocidad de deslizamiento es

independiente de la fraccioén de huecos.

La influencia del didmetro del conducto en la velocidad de
ascensidén de las burbujas, se estudid por Wallis (1), y llegd
a la conclusién de gue dicha velocidad coincidia con la de
ascensién en un medio infinito, cuando el diametro de las

burbujas era igual o inferior a un 12,% % del diametro del
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conducto.

Cuando se tiene un perfil plano, el parametro de distribucidn
- C, - tiende a la unidad. Clark y Flemmer (3%), observaron que
a medida que se aumenta el didmetro de la conduccidén, la
distribucién de velocidades se hace cada vez menos simétrica.
Para conductos de diametro 100 mm. dan un valor de C, = 1,07,
apareciendo tanto en corriente ascendente como descendente una

fuerte dependencia 1ineal con la porosidad.

Ascensidén C, = 0,934 ( 1 + 1,4 € ) ( 2.20. )

o

Descenso C, = 1,%20 (1L - 3,67 ¢ ) ( 2.21. )

El valor del coeficiente de distribucién Co=1'07, dado por
Clark y Flemmer, coincide con los fundamentos tedricos de
Zuber, cuando se tienen las siguientes velocidades gue cumplan

la condicidn:

[}

U, + U r

— ( 2.22. )
(U, + U, R

variando la fraccién puntual de huecos segun:

€ - €, r |}
= 1 - ( 2.23. )
€ - €. R |

¢ y p se refieren a los valores en el centro y en la pared.

Por otra parte, Shah y col. (36), utilizando conductos de 154



mm. de diametro y 3350 mm. de altura, con soluciones acuosas
de carboximetil-celulosa desde 50 ppm. hasta 2300,
correlacionaron los datos de velocidades y encontraron que el
valor de - Co -, variaba desde 2,36 a 2,72. Con el aumento de
la viscosidad de la solucidn, no encontraron una tendencia

clara de variacidn.

En la circulacién de liquido por los tubos elevadores la
pérdida de presidén que sufre el fluje bifasico es una
caracteristica mas que interesa conocer. Cuando se disefian los
reactores, en muchos casos, se procura gque dentro del tubo o
haz tubular la pérdida de presidn sea de menor interés, lo que
es importante, pero lo realmente interesante, es plantearse la
forma de disminuir las otras partidas de la pérdida de presidn
que son mayores, que influiran con mayor efecto en la pérdida

de presidédn total.

Govier y col. (37) y (38) con el sistema aire - agua,
realizaron estudios tedricos y experimentales sobre el flujo
vertical bifdsico en tubos de elevacidn, en los cuales se trata

ampliamente la pérdida de presiodn.

La pérdida de presioén total se obtiene de los sumandos, pérdida
de carga hidrostatica méds la carga de pérdida de presion del

liquido:

AP!' 1+ Rm 1 AF
~ Y =] = — + ( 2.24. )
X 1 + R, 1 + R

W L

en donde:



- R, -~ es la razdn masica gas/liquido.
- R, - es la razdn volumétrica de las mismas fases.
- [ AF pérdida de carga por unidad de longitud debida a la
friccién por el liquido.
Ax |,
AF
En la ecuacidn (2.24), es el términc a conocer a
Ax /|

partir de los datos gue se obtienen en la experimentacion y

puede expresarse en funcidén del coeficiente de friccién - f -.

AF 2 £, U%
= — ( 2.25. )
Ax [ g b
siendo dicho factor - f, - funcidén del numero de Reynolds del
liquido.
En la figura 2.9, se representa - £, - frente al producto -

DU, - y tomando como valor paramétrico el producto U.D;"
obtenido por ajuste estadistico, se reproducen los valores

correlacionados por Govier de los factores de friccidén.
De la observacidon de la figura puede deducirse:

~ A caudal constante de liquido, el factor - f, - varia
con el didmetro de la conduccidén, siendo dicho factor
menor a medida que el didmetro también lo es.

- Que - f, - puede valer mds de 1,0 y la desviacidn frente

al sistema monofasico, es tanto mas acentuada en
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régimen Jlaminar gque en el turbulento y dentro del

primero cuanto mas laminar es el régimen.

Otros autores como Govier y Aziz (27), Butterwoerth y Hewiltt
(31), Clark (25), Hsu y Dudukovic (39), emplean en lugar del
coeficiente de friccidn - f, -, el factor de friccidn del flujo

biféSiCO - fT]’ -

Hsu y Dudukeovic, trabajaron con tubos de elevacidn de diametros
comprendidos entre _%_ y 1,6 pulgadas y alturas entre 1,0 y
3,5 metros, operando con el sistema aire-agua y otros liquidos,
modificando la densidad y viscosidad de éstos Ultimos entre 0,8

a l,3 g/cc. y 0,8 a 56 cp. respectivamente.

El factor de friccién - f, -, se define por:
Dig Apr
fr = ( 2.26. )
2 U2[11 Lf (1_61')
donde u, = U + U, es la suma de las velocidades

m ur

superficiales del gas y del liquido.

Se ha correlacionado el factor de friccidén en funcién del

nimero de Reynolds de mezcla, definido por:

Di Um ?l
(Re),, = { 2.27. )
iy

y en la figura 2.10, en coordenadas doble logaritmicas se
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representan los resultados.

Del andlisis de los mismos puede verificarse gue para régimen
laminar ggue se corresponde con (Re)m < 10°, 1los puntos

experimentales siguen la variacidén lineal:

16
f'[‘p = - ( 2.28- )
(Re)

Para régimen turbulento, f,, es algo superior al gue se obtiene

para conductos lisos:

0'079
f= ( 2.29. )
(Re),””

Estos autores proponen la correlacidn adimensional siguiente,

con una desviacidn del + 30%, valida para régimen turbulento:

f’l"l)
= 6'42 (F)p""" (Re)p "™ (W) """ (Rem), > 10 ( 2.30. )
£,
El factor de friccion - f,, -, tiene una vartiacién muy pequefia
y su valor oscila alrededor de fq= 0'02.

Wallis (1) en la experimentacidén que efectua obtienen un valor
que difiere del anterior. Para régimen turbulento da el valor

constante del factor de friccidn 0,005.

A pesar de que los diferentes valores de - f,, - , sean tan

dispares como los dados anteriormente, con una diferencia en



la estimacidén de ( 0,02 / 0,005 = 4 ), cuando se comprueba por
balance todas las partidas de la presién total, en los
reactores, los errores no scon grandes. En los trabajos en que
se considera la pérdida de friccidén en flujo bifasico, ésta,

es una parte pequena de la pérdida de presién total.

2.3 FLUJO EN EL EXTERIOR DE LOS TUBOS DE ELEVACION

Este aspectc se trata en la bibliografia, considerando, en
general, el conjunto flujo interno-flujce externo, y asi se

aborda en el epigrafe 2.4 siguiente.

En el desarrollo del plan de trabajo experimental y tedrico
realizado, gue se describe en esta Memoria, a este tipo de
flujo se le ha dado un tratamiento parcial separado. Por este
motivo conviene hacer una referencia a sus caracteristicas por
separadc aungue posteriormente se trate en 21 conjunto flujo

interno-flujo exterior.

En general y dadas las dimensiones de los reactores Pachucas
industriales, que constituyen los eguipos méds grandes con este
tipo de flujo y por tanto, en donde el conocimiento del flujo
puede tener una mayor importancia, para el caudal de fase
arrastrade por el sistema elevador gas-fase 1liquida, la
velocidad de descenso en 1la corona exterior al sistema
elevador, es préxima a los 10 cm/s, y en algunos casos puede

no llegar a 1 cm/s.

El numero de Reynolds correspondiente, es en general viscoso

0 supera en poco el valor de transicién viscoso-turbulento.



Los estudios experimentales, descritos en la biblicgrafia, que
abordan la determinacidén de la evolucidén de los perfiles de
velocidades, en una conduccidn, desde la turbulencia que se
ocasiona en la entrada de la misma, ponen de manifiesto que se
precisa longitudes de 20-50 didmetros, o mas a (Re) muy bajos,
para que el perfil corresponda al régimen de flujo ideal

viscoso o turbulento.

Dadas las alturas y diametros usuales de los pachucas, la
longitud de la conduccidn equivalente puede no llegar a 10
didmetros en la mayoria de los casos. Asi dificilmente podria
darse la circunstancia de un desarrollo del perfil de

velocidades que se aproxXime al de régimen en flujo ideal.

De acuerdo con este razonamiento, puede admitirse que
probablemente se mantendrd sensiblemente el perfil de
velocidades gque se obtenga en el final de los tubos de
elevacién, cuando tiene lugar el rebose de la fase liguida
arrastrada, y se inicia el flujo de retorno, externo al tubo

o haz elevador, hacia la base del pachuca.

Admitido este supuesto, en esta zona superior, en la que se
inicia el retorno de la fase liquida recirculada, se puede
imponer, mediante disefio mecadnico, unas condiciones de fluijo,

perfil de velocidades, dque posteriormente se mantendra

sensiblemente, hasta gue se alcance el fondo. Este perfil de
velocidades debe ser practicamente plano, para gque sea
dificilmente posible que se producan zonas de remanso, Yy por
lo tanto inactivas o préacticamente inactivas, desde el punto
de vista al proceso guimico que se superpone a la circulacidn

de lazo en el pachuca.



El razonamiento fenomenoldégico expuesto pone de manifiesto la
dificultad de separar flujo interno en el sistema de elevacidn
de flujo externo, ya gque ambos se condicionan intimamente. En
este condicionamiento, la entrada y salida en el sistema de

elevacidon puede tener una dgran importancia.

2.4 FLUJO CONJUNTO

En las ultimas décadas se han realizado numerosos estudios
experimentales y tebricos con el fin de llegar a un modelo gue
sirva para predecir la circulacidn del ligquido en los reactores

con elevacidén y reciclo del liquido.

Se combinan las ecuaciones de conservacidén de cantidad de
movimiento y el empleo de correlaciones empiricas, que
relacionan la fraccién de huecos y pérdida de presidn por

friccidn, debido al flujo bifdsico en el sistema.

En condiciones de régimen estacionario, se establece una
diferencia de la presidn estatica, entre el tubo de elevacién
Yy la zona de retorno de liquido, que es funcién de la fraccidn
de huecos. La circulacidn de liguido en el reactor en forma de

bucle, estd& condicionada por este valor.

Esta diferencia de presidn se invierte, en la friccién en el
conducto de elevacidén y en el reactor, en los cambios de
direccidén del fluido y en el frenado o aceleracién que sufre

el ligquido debido a los cambios de seccidn (40).

Las desviaciones gue se tienen, se deben al empirismo con que



se trata la disipacién de presidon debido a la friccidén en el

flujo biféasico.

2.4.1. REACTORES BIFASICOS CON CONDUCTOS DE ELEVACION.

Para predecir la velocidad del ligquido en el reactor, Jones
{41) establecid una ecuacidn polindmica:

al’, + bU?, + U, +d =0 ( 2.31. )

Is
para un reactor con circulacidn interna, en el que la fraccidn

de huecos era despreciable, en la zona de descenso del liguido.

En la figura 2.11, se representa la velocidad 1lineal del
liguide en funcidn del caudal de gas, para poner de manifiesto
el grado de acercamiento entre la ecuacidn tedrica de Jones y
los datos experimentales, en el caso de un reactor no muy

grande.

Lee y col. (42), proponen un modelo de balance de energia en
el que se 1incluyen la pérdida debida a las estelas que se
forman detras de las grandes burbujas de gas, asi como la que
se produce en las burbujas que circulan en la zona de descenso.
El modelo precisa el valor de la velocidad de ascensidn libre
de las burbujas, y los autores citados consideran dque la
veloclidad de ascensién de las burbujas en numerosos casos tiene

un valor de 0,23 ms', y oscila entre 0,22 y 0,43 ms™.

Merchuk (43}, Nicol y Davidson (44} y (4%), desarrollan un

modelo que se fundamenta en los torbellines a partir de los



- 48 -

) T 1 T 1 T
+ 30%
/
024 ! A _
) / TEORICA
[
0,21 EXPERIMENTAL i
o @00 000
@
. —
0,18 et
e ° -30%
d °
0,15 ® -
®
L
&L 0,12 -
E .
o ®
5 009 _
A | RE-AGUA
0,06 o CIIT —
(RECIRCULACION INTERNA)
h|_ = 1,33 m
003 Ag/A, = 3,22 i
0 0,1 0,2 0,3 04 0,5 0,6

Qg (m3/s) x 10°

FiG. 2.11. Velocidad lineal de liquido en funcion del

cadal de gas.




supuestos hidrodinamicos propuestos por Zuber y Findlay (26).
Conduce a buencs resultados cuando se tiene un frente de
velocidades plano y el deslizamientc entre las fases es

pequeno,

La relacién entre las velocidades de las fases es la siguiente:

—— = Co (U, + U,) + Coo ( 2.32. )

siendo Co = 1,03 v Coo = 0,33 en los trabajos de Merchuk y col.

Basado en las conslderaciones de Chisti (40), gue toma como
referencia a los bicreactores y de Clark (25%) que se fundamenta
en el conccimiento de los reactores tipo pachuca utilizados en
hidrometalldrgia, se proponen dos modelos de circulacién de

ligquido.

l12.- E1 caudal de 1liguido en este tipc de reactores, se
obtiene a partir de un balance de energia en los mismos,
en condiciones de régimen estacionario, de tal forma gue
el caudal de energlia que entra al reactor sera igual al

que se disipe en é&l:
E= E, + E, + E; + E, + E,; { 2.33. )

en donde - Ei -~ es la energia comunicada al sistema por

la expansidn isotérmica del gas:

P.9h,

( 2.34. )
P

M



los otros términos de la ecuacidn tienen el siguiente

significado:

Ey,

Disipacidén de la energia por las estelas gque se
forman detrds de las burbujas en el conducto de

elevacidn.

Pérdida de energla en el conducto de descenso de

liquido debide al estancamiento del gas.

E, v E, Pérdida de energia debido a la friccidén por el

fluido, debido a los cambiocs de direccidn del

mismo en la base y en la cabeza del reactor.

E. Pérdida de energia debido a la friccidén en los
conductos de elevacidn y de descenso del reactor.
La evaluacidén del término - E; - se realiza mediante un

balance de energia en el conducto de elevacidén, en el

supuesto que el término - E; -, de disipacidn de energia

por friccidn de las fases liquido y gas, por efecto de la

pared (42) sea despreciable frente a los deméas:

E

L

ER - Plgho(lwer) Ulf Ar + e]ghoUl:A

( 2.35. )

v

siendo @,gh, (1-¢)}U,A, la pérdida de energia de

b3

presidn, y fighU,A, la ganancia de la energia

potencial.



Agrupando términos queda:
El{ = Ei - 91 qhnUhArer ( 2.36. )

Para calcular la pérdida de energia - E;, - debido al
desprendimiento del gas retenido en el conducto de
recirculacién del 1liguide, se realiza un balance de
energia tomando como referencia el volimen de liguido en
la zona de descenso del reactor.

Ep= @ gh U A, — @,9h, (1l-¢€,) Uhy ( 2.37. )
donde ¢,gh,U,A, es la périda de energia
potencial y ggh,(1-€,)U,A, la ganancia de energia de

presién. La exXpresidn anterior, después de agrupar sus

términos, se transforma en
Ep = @,9h,Uhi€, { 2.38. )

Para evaluar §E; + E, se tiene en cuenta que, tanto en la
elevacidn como en el descenso, la pérdida de presién
correspondiente es propcrcional a la carga cinética de
liguido en cada zona. Asi se introducen los coeficientes

de proporcionalidad en cada zona, K; y K;:

By + By = % Q@ (U KA (1-€) + U\ KyhAy(1-€,) ] ( 2.39.)
estando U'|, y U', dadas por las ecuaciones

Ull' UId
Uy = y Uty =

1-¢, 1-¢,



lLa suma E, + E;, después de aplicar la ecuacidn de

continuidad de liguido en el reactor, se transforma en

A(l-e)U', = A(l-e ) U’y ( 2.40. )
| K, a ¥ 1
E, + Ep = % elUjhAl + Ky ( 2.41. )
(1-€.)’ Ay (l-€y)’
sustituyendo las ecuaciones (2.36. ), { 2.38. ) y (2.41.)
en la { 2.33. ) queda:
2gh, (€, - €) %

u,= ( 2.42. )

K, ALY 1

+ Ky
(1-€,)° A/ (1-€y)?

que sirve para estimar la velocidad de elevacidn del
ligquido en el conducto de elevacidn, y por tanto también

su caudal.

Para reactores con circulacidédn interna, K; es pequeio, con

lo gque finalmente se tiene:

s

2qhu (er - €(J)
U, = ( 2.43. )

Esta ecuacitn indica gue la velocidad del liquido, que se
eleva, es proporcional a la raiz cuadrada de la altura de

liguido, en donde se produce la dispersidén, y a la



diferencia de las fracgc¢iones de huecos entre las zonas de
elevacidn y retorno. También varia proporcionalmente con
la razén de las areas de los conductos de descensoc ¥y
elevacidn del 1ligquido, e inversamente con la raiz

cuadrada del coeficiente de friccién, en el fondo - X; -.

M.Y. Chisti (46), estudia comparativamente diferentes
variantes de disehfo y de operacién de este tipo de
reactores utilizando datos de diferentes autores. Asi
comprueba el grado de desviacidon de las velocidades de
elevacidon de liquido, figura 2.12., gue es menor a medida
gque dicha velocidad decrece, para un intervalo de
variacién entre 3 y 100 cms’. En la Tabla 2.2 se resumen
los datos de disefio de 1los reactores, Jjunto a la
prediccién del valor del coeficiente de friccidn -~ K, -,
que Chisti ha correlacionado en funcidén de la razdén de

areas A,/A,, mediante la expresion:

[thwa]

A
K,=11'40 L
A, ( 2.44. )

En la Figura 2.13. se presentan la funcidn ajustada

anterior para los reactores con circulacidén interna.

Clark (25),como se ha indicado en le apartado 2.2 del
presente Capitulo de esta Memoria, efectua la prediccién
de la velocidad de ascensién de ligquido en este tipo de
reactores, tomando como referencia los de tipo Pachuca.
La diferencia de presién gue se establece entre el punto
de descarga del gas y la superficie libre del reactor se
invierte en la pérdida de friccién debido al flujo
bifdsico y en la entrada del conducto de elevacidn (P, +

P,), en la pérdida de presién debido al deslizamiento de
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TABLA 2.2 Datos de disefio de reactores ALR
Reactor v, h,,h, D1 Dd Ar/Aad Lr td K, Referencia
6 H 6 diametro 6 diametro

hidraglico hidradlico
equivalente equivalente

{3 (CP) (m) (m) {m) {m) {m)
CCT 11058 2'32 0,407 0355 361 --- 2'06 S0 (46, (4D
sC 012354 5076 019 0+102 244 51076 51076 7438 (45, (&)
CT 0'20 2'80 0206 01094 0892 260 --- 16198
3074 (4T
cY G6'06 1'33 04146 0+104 0'541 122 --- Qr22
0T (41
cT ~01033 1'80 o1 01051 7692 4192
(3 reactores) Volumen de 0'076 Q1076 21857 1180 1'55 E2'7F7 (48)
la dispersidn 01063 0089 11786
EL a'3 nd 105 014 0114 1100 4105 4105 5143
Volumen total 0413 (49
EL 01165 3+23 020 0'10 40 323 323 1181 (50
+0'08
EL ~ 0108 85 0*'100 0050 4'0 ~8's ~B'5 4198
Volumen de (H=10m) o021 (23)
la dispersidn
EL ~0'041 1180 01152 01051 91091 1155 1955 6109
(3 reactores) hasta 0'056 0'076 41000 t0'96 (48)

Volumen de 0102 21273
la dispersidn

(*) Ver nomenclatura al final del capitulo.
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las fases - P, ~ y en la presidén hidrostatica en el
reactor en funcionamiento con flujo bifasico - P, -. Llega
asi a la ecuacién: P, =P + P, + P, + P

lLa determinacion de los diferentes sumandos se efectua en
forma diversa, Zuber y Findlay (26), Govier (27), Clark
(28), Stenning y Martin (29}, Orkizewski (30),
Butterworth (31), Perry y Chilton (32), Lamont (33), Hsu
y Dudukovic (34).

2.4.2, TIPCS DE REACTORES CON FLUJO BIFASICO.

Como ya se ha indicade anteriormente, una primera clasificacién
de los reactores de recirculacién de liquido, se tiene cuando
se define cual es 1a fuerza 9gue impulsa el liguido a

recircular.

S5i lo hace un rodete se tienen los reactores ALR (Propeller
loop reactor), figura 2.3. y si el impulso se debe a 1la
variacidn de densidades en el sistema gue se produce al
intreducir un gas, que las modifica debido a la fraccién de
huecos que se genera en el sistema, se tiene los reactores ALR

(Air 1ift loop reactor), figura 2.4.

Los reactores ALR, dan origen a la formacidén de burbujas que
ascienden a través del liquido, mediante un sistema que aporta
el gas gue se dispersa en la fase liquida. Se establece un

campo vertical de presiones, en un medic bifasico, gue provoca



un flujo ascendente de la zona bifasica hacia la superficie
libre v el retorno del liguido a la zona de origen en la que

se inicia el arrastre de gas.

En los apartados (51), (52) y (10) de la biblicgrafia se trata
este aspecto asi come la evolucidn de la fraccion de huecos en

los reactores y los pertiles de velocidades.

La dispersion de la fase gas, se produce por diferentes
métodos, mediante placas con orificio, a través de un medio
s6lido porosoe o por medio de una boguilla gue puede © no
arrastrar liguido. La dispersidn de la fase gas en el liquido,
en el tubo de elevaciodn, no tiene lugar de forma uniforme, se
producen torpellinos gue aumentan a medida gue 1lo hace el
didametro de la columna, y con frecuencia fluctuan en tamaho y
posicidn. Este movimiento tiene importancia en las columnhas de

gran diametro (53).

En las columnas de burbujeo, la circulacién del ligquidoc que
tiene lugar en un conducto central, gue diferencia ésta zona
de otra concéntrica con la anterior en la gue retorna el
ligquido. En la bibliografia, (54) se describen diferentes
variantes de disefio de éstos reactores, tanto con recirculacidn

de liquido interna como externa.

Para mejorar la estabilidad del fluio, en los reactores de gran
diametro, se ha operado con canales para reducir la formacidn
de grandes Dburbujas y se han utilizado columnas con
redistribuidores de gas, asi como lechos de relleno vy

mezcladores estaticos (595).



La diferencia mas clara entre los reactores de burbujeo y los
ALR, se tiene en los valores de las velocidades supertficiales
de 1liquidoe, gue scn mas elevadas para los reactores con
conducto de elevacidén, figura 2,14. Se puede resalta también
diferencias importantes en la distribucién de las burbujas,
dispersion axial y radial, tiempos de mezcla gue se requieren

en las fracciones de huecos y en las areas interfaciales (56).

En la bkibliografia consultada no existe unanimidad sobre los
parametros gecmétricos principales, vy sus factores de escala.
Asi, en lia tabla, 2.3. para reactores ALR a escala de
laboratorio y planta de fabricacién, la relacidén (H / D) varia
desde 4,8 hasta 16,7 y la razdén de los diametros del conducto

de elevacidn y del reactor, varia de 0,2 hasta 0,87.

En la tabla 2.4., Chisti v col (46) considerando los diferentes
tipos de reactores, dan valores de los parametros geométricos

gue complementan los aportados antericrmente.

Estos parametros geométricos son bastante diferentes de los
usuales en los reactores Pachuca utilizados en procesos de

beneficio hidrometaltrgico.

El didmetro de estos equipoes varia entre 4 y 10 m. y su altura
no sobrepasa los 16 m.. El diametro del conducto de elevacidn
no supera el medic metro. En la tabla 2.5. se aporta la
informacidén recogida por Monhemius (66). La relacidn H/D varia
entre 1,4 y 3,0, y la razdén de didmetros D/D entre 0,11 y
0,046.

En este tipo de procesos, ademds, se debe evitar la



Utr {m/ s)

08— \\\\\\\\\\\\\\\\\.\\\\\\\\ N
N\ N
| N N
N N
N N
TR \
— § REACTORES ALR §
N N
AN
04 N N
N N
AN
0,2
| COLUMNAS DE BURBUJEDO
0 E////1/////1 ) 77777, //////zj L | | |
0 0,1 0.2 0,3 04 0,5 06

Ugr (m /s )

FIG. 2.14 Intervalo de operacion para reactores de burbujeo y ALR

- 09 -



TABLA 2.3.

PARAMETROS GEOMETRICCS DE LOS REACTORES ALR.

REFERENCIA EMPLEO OBJETIVO Vi H/D Di/D

(1)
1973 (57) I + D D 3'8 713 0145,0'59,0174
1975 (58) I +D D 412 714 0'51
1982 (59) I +D D 15 16'4 0'69
1982 (60) I + D D 33 418 0'55
1983 (20) I +D D 19-37 7'2-13'8 0'63
1980 (61) I +D D 80 6'5 0'2,0'4,0'59
1981 (19) I+ D D,P 100 417 07
1973 (47) I + D D,P 200 1647 0169
1972 (62) I + D D 129-405 6'9-22 0'59
1980 (63) Hoechst P 320 15 o'7
1979 (64) Hoechst P 36.10 11'3 0'81
1983 (65) ICT P 2.10 8§'5 0'g7
I + D: Investigacidén y Desarrollo
D Desarrollo del reactor
P Desarrollo del proceso



TABLA 2.4 PARAMETROS GEOMETRICOS DE DIFERENTES VARTANTES DE
DISENO EN REACTORES DE ELEVACION Y RECICLO.

Reactor H Vi D D, D, h,

6 diametro d diametro 6 diadmetro

hidratlico hidratlico hidratilico

equivalente equivalente eguivalente

(*)  (m) {m') (m) (m) (m) (m)

BC1l 2'146 0'098 0'232  e———— ———— 11372
BC2 77825 0'07 -0'272 0t243 @ ————w  eme——— 1'50-5'875
RAL 2'146 07098 0'232 0'163 0r132 1372
sC 7'82% 0'103 0'243 619 0r102 21227
scC 7'B25 0'162 0'243 0'19 0'102 3'5
scC 77825 0'231-0'278 (243 0'19 0'102 4'976-6'0
EL 2'686 g'0%4¢ 0000 = 0'152 0'102 175
EL 2'66 0'044  ———- 0ri152 0'076 1'75
CCT 3'21 1'058 0'762 0'4G7 0°'35% 2'32

(*) Ver nomenclatura al final del capitulo.



TABLA 2.5

TIPO PACHUCA.

03

PARAMETROS GEOMETRICOS Y DE OPERACION DE REACTORES

TIPO DE ATAQUE ORD/ 0RO/ ACIDO/ ACIDO/ CARBONAYOS ACIDO/ CARBOMATO/
CIANURD CIANURO COBRE URANID URANIO URANIOQ URANIO

Didmetro del tangue (m) 10116 415 10072 6'86 5103 &£'86 5449
Altura del tanque (m} 14022 13'72 16110 15124 1524 15124 15124
Angulo del cono ) 60 60 64 60 30 60 60
Numero de tanques 9 28 [ 22 3 12 24
Didametro del distribuider de gas(mm) 101'6 254 75'0 254 191 2514 25'4
Narero de distribuidores de gas 1 1 1 3 3 4 1
Densidad de la pulpa (g/cm’) 1148 140 1140 1'86 1144 192 156
Tamafie de partfcula, tp, (jm)

tp > 208 1 20 1
208 > tp > 147 19 5 4
147 > tp > 74 a0 25 17 43

tp < 74 70 75 45 78 75
Caudal de pulpa m'/dia 7054 4572 67200 1690 520'8 6750 1345
% Extraccidn 988 96 80 95 66-95 96 94
Caudal de aire m*/min - 694 9116 99 9191 708 ----
velocidad superficial del gas (em/s) ---- 0'73 010 0'45 0's0 09 ----
Conducto de elevacidn NO NO NO NO NO S




sedimentacidn. de fase sdlidos con densidad frecuentemente alta
que exigen un diseno geométrico adecuado de la base del

reactor.

Evans y col. (67) y (68) ponen de manifiesto, que la velocidad
superficial total del gas, en los reactores Pachuca, oscila
para los primeros entre 0,10 y 0,73 ms', y es muy superior a

la correspondiente a los bloreactores.

Evans y col., con un reactor Pachuca de laboratorio, operando
con el sistema alre-agua, estudian las condiciones de mezcla
cuando se aumenta parcialmente la razdén de diametros D;/D.
Entre valores 0,12 y 0,25, se mejoran los tiempos de mezcla y

se disminuyen las zonas de estancamiento.

2.4.3 FLUJO Y CARACTERISTICAS GEOMETRICAS

Desde el punto de vista fluidedindmice, tiene interés conocer
la relacién entre los caudales de liquido arrastrados y el gas
aportado al sistema. Distintos autores, teniendo en cuenta el
conducto de elevacidn, han otenido experimentalmente
correlaciones entre dichos caudales (49), (23), (69) y (70).
Las ecuaciones de balance definidas por Clark en el apartado
2.4.1. de este capitulo, confirman las correlaciones, cuando
los caudales de fases se hallen alejados de la zona de
saturacién gue corresponde al valor asintétice del caudal del

liquido.

Las correlaciones mencionadas estdn condicionadas, por las

propiedades fisicas del medio, por el disefio del reactor y por



sus parametros geométricos.

El grupo de trabajo gue en Ingenieria Metallrgica (69) y (70)
estudia dichas correlaciones, empleando las variables
adimensionales propuestas por Oshinowo, ha observado que el
exponente del nimero de Froude, permanece constante, o presenta

una variacidén minima.

Los parametros gue describen la geometria y la circulacidn de
las fases en los reactores son numercsos. A continuacidn se
consideran tomando como referencia el diametro del reactor, el

caudal mwasicce y/o las veloclidades (71) y (72).

Los parametros deométricos principales, para el caso de un
reactor de recirculacién con flujo homogéneo, es decir, aquel

donde el 1liquido de entrada se expande a través de una

boguilla, arrastrando al 1liguido del reactor, son los
siguientes:
H
La esbeltez S= —r ( 2.45. )
3]
7 T _
El retenido volumétrico Vv, = ~—— DH = -— D's ( 2.46. )
4 4
T
El retenido masico M, =@, V, =¢,— D’S ( 2.47 )
El nimero masico de circulacidn
M, M,+M M
n, = —=-—— = 1 + - ( 2.48. )



La velocidad media de circulacidn

80,  8M, §M,
g =-—= """ = —— n, ( 2.49. )
ﬂl)) QmWDJ PMWD)'
M, —
La velocidad de ciruculacién r, = — =t/ { 2.50. )
M,
) . . — MI{
El tiempo de circulacién medio t, = r, ( 2.51. )
MT

t = — = — = nt, ( 2.52. )

El caudal de recirculacién de liguido, que se produce por la
energia disipada en la inyeccidon del liguido, se tiene en
cuenta frecuentemaente, mediante un término adimensional de
resistencia, @ , relacicnado con el numerc de Euler, mediante
la pérdida de presidn que se establece para la circulacidén y
la presién correspondiente a la velocidad media de circulacidn.
2 AP
= — =2 E ( 2.53. )
Qn W
Un balance de cantidad de movimiento, entre las secciones de
entrada/salida del tubko de elevacidén, en régimen estacionario,
da la diferenclia neta de cantidad de movimiento, igual a la
suma de todas las fuerzas de resistencia gque se oponen a la
circulacidn del liquido:
T T e m

M, U, + MU - MU, = —~ D’AP = — D0 ~— 1, ( 2.54. )
4 4 2



Blenke v col. (72) establecen el balance anterior, en la forma
siguiente:

Pw D, )

~ 1
O = % u

C, D

donde @ es funcidn de las densidades del ligquideo, a la entrada

( 2.55. )

y en el reactor, de los diametros del reactor, del conducto de
elevacioén y de las boguillas distribuidores del gas, asil cemo
del nimero de circulacién.Estiman gue se puede admitir una cota

de error infericr al 5%.

El término de resistencia total, © , es la suma de las
resistencias debidas a la entrada y salida del liquido en el
conducto de elevacidn, en el proplo conducto de elevacidn y en

la corona del reactor.

p= 0, + O, + @ + B, ( 2.56. )

El término correspondiente a la resistencia en el conducto de
elevacidédn y en la corona del reactor se determinan por medio
de correlacicnes adimensionales. Los de entrada y salida del
liguidoe en el conducto de elevacidén, precisan de la

experimentacién, en cada caso.

Operando con numeros de Reynolds comprendidos entre 2.10% y
6.10°, Blenque y colaboradores, trabajando con reactores de
290 mm. de diametro y esbeltez 5, encontraron gque el valor de
® permanecia practicamente constante. Se puede generalizar que
@ varia con la forma de conducto de elevacidén y con la razén
de diametros (D,/D).



La fraccién de huecos ocupada por el gas, (retenido de gas) se
define como el cociente entre el vollimen gque ocupa el gas y el

volimen ccupado por el gas y el liguido en el reactor.

€ = —- { 2.57. )

El volumen de gas es igual al volGmen existente en las zonas

de elevacién y de descenso del liquido:
Vir= Veee T Vi ( 2.58. )
El volimen se puede expresar como producto de una altura por

la seccidn y en el supuesto de que tanto la altura del reactor

como de la zona de elevacidn y descenso sean lguales, esto es:

H = h, = h, ( 2.59. )

se puede llegar:

H(A, + A)e= h, A, €, + h, A ¢, ( 2.60. )

y la fraccién de huecos se puede expresar como:

Ae, + A, €,

¢ = ( 2.61. )
AL+ A

La velocidad de transferencia de propiedad, en el reactor
depende del area interfacila. El conocimiento de la fraccién
de huecos puede permitir evaluarla. En una primera aproximacién
de fraccidn de huecos depende del tiempo de residencia del gas

y del tamafo de las burbujas.



Van't Riet y col. (73), supocnen gue la distribucion de las
burkbujas se definen en funcidon de esferas de igual relacidn

volimen/superficie. El volimen total del gas, estara dado por:

Nmd,’
6

en la que - N - es el niamero total de burbujas y - 4, - el

didmetrc medic de las burbujas.
La superfice interfacial gas-ligquido, se define por:
A,= Nmd,’ ( 2.63. )

y el &rea interfacial, por unidad de volimen de liquido:
A, N7ad,’

a, = = ( 2.64. )
Vh VI

y el area interfacial por unidad de volumen total:

A, N7d,’

a= ——— S — ( 2.65. )
V‘ + v Vg + Vv
Sustituyendo en la ecuacidén del area interfacial por unidad de
volimen de ligquido (2.64.) los valores del retenido de gas

(2.58.) y del volumen total del gas (2.62.) se obtiene:

G¢
Q= ————— ( 2.66. )
d, (1-¢€)

y haciendo lo mismo en la ecuacidn correspondiente al area

interfacial por unidad de volumen total, queda:



a,= ——— ( 2.67. )

gue relacionan ambas superficies con el diametro medio de la

burbuja y la fraccién de huecos.

Schiigerl (74) vy Deckwer (75) proponen definir el valor del
didmetro medic, a partir de la distribucién de didmetros de las
burbujas, en funcion de las frecuencias - Ni - y tamahos de las

mismas - d. -:

1

d= —— _— ( 2.68. )

Los trabajos de Alberty y Daniels (76} parecen indicar que el
valor tedrice madximo de la fraccidén de huecos, en los
reactores, se tiene cuando las burbujas adaptan una disposicidn
de estructura de esferas empaguetadas. Obtienen para este
maximo el wvaleor 74% gue duplica sobradamente al valor 30%
obtenido en los reactores. Esta discrepancia se debe al por el
comportamiento dindmico de las burbujas que tienden a coalescer
y a coexistir pequehas y grandes, y ademas en los reactores

existen zonas sin presencia de fase gas.

La diferencia de densidades entre el conducto de elevacidn y
la zona de retorno del 1liguido, (%3} vy (77) produce la
circulacién del liquido en los reactores con recirculacidén. La
velocidad media de circulacidn de acuerdo con Blenke (78), se

define como:



. X,
U o= - ( 2.69. )

t,
en donde - % - es un espacio conocido de circulacidn de
liguido v - t. - es el tiempo medioc invertido en reccrrerlo.

Esta velocidad media se ha determinado mediante diferentes
técnicas. Introduciendo una senal estimulo, de tipo sinusoidal
y observando como se produce su decalmlento. Se conoce el

tiempo invertido en la circulacidén como el intervalo entre dos

maximos de la regpuesta de la sefial (55), (79), (80) y (81).
También se han empleado los medidores magnéticos (82), los
ultrasonidos (83), y otros dispositivos para i1a medida del
flujo (18), (B4) y (85).

Otres parédmetros dque se emplean con el mismo fin lo

constituyen las velocidades superficiales de liguido, tanto en
la zona de elevacidén como en la de retorno. La ecuacidn de

continuidad en régimen estacionario, se establece en la forma:
U, &= Uy A, ( 2.70. )

Esta velocidad superficial es diferente de la velocidad lineal
del liguido, ya gue el liquido sd6lo ocupa una parte de los
conductos. Ambas estén relacionadas mediante:
) Uh . Uhi
U, = —— (2. 71 ) U= ( 2.72. )
1-¢, 1-¢,
La velocidad superficial del liquido se expresa en funcién de

la velocidad superficial del gas (79), (18), (86) mediante:

-
U, = WU, ( 2.73. )



en la que -~ W - es un parametro que depende de la geometria del
reactor y de las propiedades de los fluidos, vy ~V - esta
condicicnado por el tipo de flujo bifasico, y por la geometria

del reactor.

La relacién entre las velocidades superficiales del liguido y
gas se ha obtenido en forma empirica. Los paramentros que
aparecen en las expresiones que las relacionan varian con las
propiedades fisicas de los fluidos, la escala a la gue se ha

operadeo y los sistemas mecanicos utilizados.

El exponente -V - se aproxima a un valor medio de 0,40, y su

intervalo de variacidn estd comprendido entre 0,24 vy 0,78,

Bello y col. (79), parten de un balance de energia en el
reactor, y relacionan la velccidad lineal del liguido y la
superficial del gas, mediante la expresidn:
2 ghoUgr M
U, =|——e ( 2.74. )
@

en donde - @ - representa la resistencia total en el circuito
de circulacién del reactor. Independientemente, correlaciocnaron

los datos experimentales por medic de la siguiente expresidn:

. Atl \)
U, = W | ——| Ugr'’ ( 2.75. )
AI
en la que - V' - o depende del tipo de reactor ni de 1la

circulacidén interna o externa vy toma valores proximos
a - 3/4 -, mientras - W - depende de las variables de
circulacién interna o externa y para reactores de reciclo

externo su valor se aproxima a 1,5% y para los reactores



internos a 0,66.

Popovic y Robinson (83), trabajando c¢on scluciones de
carboximetilcelulosa, ponen de manifiesto la influencia de 1la
viscosidad del Yigquidoe, relacionando las velocidades

superficiales del liquidc y del gas por:

0,794
Ad

U, = Wy 0 Mwwws ( 2.76. )
A

en la gue, para flujce de burbuja - W - vale 0,052 y para flujo
embolsado 0,0204.

Cuando se comparan los datos experimentales de distintos
autores, en relacidn a los paramentros geométricos del reactor,
se comprueba una variacion amplia de valores. Por ejemplo para
Popovic el valor del exponente de A /A es 0,724, y para Siegel
(18) 0,20.

Al crecer la viscosidad del liquido, tanto en fluidos
newtonianos como no newtonianos (56), (83) v (86), el caudal
del liguido decrece. Este comportamiento se debe a gue se hace

mas importante la disipacidén de energia por friccidn.

El tipo de dispersor de gas, no tiene ninguna influencia en el
caudal de liguido arrastrado. {86}, (87) vy (88). Este
comportamiento puede justificarse por los campos gque definen

las condiciones de flujo.

El tiempo de circulacidn del liguido, otra variable relacionada



con la velocidad superficial del liguido, tantc en el conducto

de elevacién como en el de retorno, se define mediante:

£, o= o b ( 2.77. )

En Bioingenieria, en particular para los fermentadecres, tanto
para levaduras c¢omo bacterias, en los que el cociente
altura/diametro es menor de tres, los tiempos de circulacidn
del ligquide en los reactores industriales son inferiores a 60

segqundos (89).

Kossen indica gue para comparar los datos experimentales de los
tiempos de circulacién de liquido en diferentes reactores, se
debe operar con un parametrc, gue relacicna el tiempo de
circulacién del ligquide, con la altura y el diametro del
reactor. Este parametro debe cumplir la condicidén siguiente:

£.D

< 20 seq. ( 2.78. 1}
H
En los trabajos experimentales, corrientemente no se dan de
forma explicita los tiempos de circulacidn, sino, correlaciones
de las velocidades del liguido. Herskowitz y Merchuk (90} para
un reacter de 2 m. de altura de ligquido y una relacidn entre
los diametros del reactor y del elevador de 0,219, obtuvieron
la correlacién:

U,

k

= 27620, ( 2.79. )

En la ecuacidn de Bello y col. (2.75.) el exponente de la
velocidad superficial de gas es de 0,23 frente a 0,63 de la

ecuacidn anterior.



Para tiempos de circulacidn del liquide, Kawase y Moco-Young

(91) proponen la expresion:

-1 il
ALI 1"3 A T

tc = 71075 ht(gD}-Hg A p— I U?I ( 2.80. )
A A

ecuacidn gque estd en desacuerdo con la gue proponen Bello y

caol., (79):
t. = 4'9 |—| u ' ( 2.81. )

La razdn entre el tiempo de mezcla y el de circulacidn es
independiente de 1la velocidad del gas, y tan solo se ve
afectado por el disefio del reactor, fundamentalmente por la
razdén de las secciones de paso en la ascensidén y el descenso

del liguido.

Otros autores (78) y (92), por el contrario insisten en la
dependencia de dicha razdén de tiempos con la velocidad media
de circulacién de liquido. Weiland {56) recomienda una relacidn
D,;/D entre 0,8 v 0,9 para obtener una buena mezcla en los

reactores.

Si las velocidades de circulacién del liguido se elevan,
Weiland vy otros autores, aconsejan modificar la razdén de
diametros a 0,59; Miyahara (93) a 0,60 y Jones (41) a 0,5. Para
obtener un correcto flujo de mezcla, Rousseau y col. (61)
recomiendan operar con una razoén D, /D comprendida entre 0,6 y

1 a fijar en cada caso.

Cuando se comparan un reactor de burbujeo y otro con



recirculacion de liquido por arrastre de gas, se ha encontrado
que los tiempos de mezcla son mayores en este ultimo. No
obstante, trabajos experimentales realizados en los
lahoratorios del Departamento de Ciencia de Materiales e
Ingenieria Metalurgica (94}, han puesto de manifiestoc gue si
los reactores de reciclo, se les disefia con un haz tubular para
la elevacicn, los tiempos de mezcla en estos reactores pueden
ser liguales o inferiores a los tiempos de mezcla de 1los

reactores de burbujeo.

De acuerdo con las lideas aportadas por Danckwarts (95), se
define el tiempo de mezcla, en un sistema, como el gue se
necesita para alcanzar un nivel determinado de homogeniedad de

una propiedad.

Para profundizar en el conocimiento del fenbmeno de mezcla y
de los procesos superpuestos, se precisa conocer nejor el
fendémeno de turbulencia y la obtencidén de los mapas de
velocidades puntuales, gque necesita técnicas no simples junto

a tratamientos matemd&ticos complejos con ordenador.

Con frecuencia, se han empleade como técnicas complementarias,
para el estudlio de éstos fenbémenocs, las gque utilizan de

trazadores.

Ulbreet y col (96) analizan lo positivo y negativo de las
diferentes técnicas que utilizan trazadores, PH,
conductimetria, colorimetria, térmicas, etc, superpuestas a la

determinacidon de tiempos de mezcla.

En reactores de burbujec con o sin conductos de elevacidn



utilizados en procesos de beneficio metaldrgico, se ha
establecide una proporcionalidad entre los tiempos de mezcla
vy la velocidad superficial del gas. La correlacidén mas

generalizada relaciona los tiempos de mezcla y la "densidad de

energia", - ¢ - en los reactores debido a la expansion del gas.
L ]

t, @ € ( 2.82. )

Nakanishi y col (97) dan para el exponente - n —, en procesos

de beneficio en Pirometallrgia, tanto para sistemas reales como
analogos, un valor de 0,40, Cuando otros autores emplean la
ecuacidn anterior para otras aplicaciones de los reactores, el

exponente - n -~ varia entre 0,23 y 0,45 (98) a (101}).

Sand y Mecri (102), consideran el efecto de la geometria del
reactor, introduciendo una razdn adimensional de geometria
(altura de liguido/diametro del reactor)’, que multiplica a la

"densidad de energia" en la expansion del gas.

2.5 UTILIZACION DE TA REVISION BIBLIOGRAFICA EN EL PLAN DFE
TRABAJO DESARROLLADO

El estudio de 1los diferentes aspectos considerados en la
revisidn bibliografica realizada, sobre el flujo bifasico aire-
liguido y los reactores o depdsitos en los gque se utiliza para
conseguir una homogenizacidédn y/o hacer posible una reaccidn
quimica o mejorar su cinética, permitid elegir los aspectos gque
podrian tener un mayor 1interés en la planificacién de los
experimentos y en la interpretacién de 1los resultados

experimentales.



El flujo bifasico en los tubos elevadores constituye el primer
aspecto de Interés, si bien se 1initd a utilizar los mapas gue
definen los regimenes de flujo, para identificar las
condiciones en gque se ha cperado. La utilizacidn de tubos de
elevacidén de longitudes prdximas a 10 m., no usuales en 1los
estudics realizados y publicados, matizdé el interés y la
posible aplicacidn de los resultados a situaciones reales.
Asimismo el estudio de la posibilidad de empleo de haces
tubulares en lugar de un solo tubo de elevacidn va descrito en
trabajos por F. Ramirez, J.A. Trillercos y J.L. Ctero, se
consideraron para intentar optimizar el flujo en los tubos de

elevacion.

El emplec del concepto caudal perimétrico no utilizado en la
bibliografia an estos estudios, marca también una
diferenciacidn, gue hace gue los resultados obtenidos presenten
un nuevo aspecto en la posibkbilidad de definir las condiciones
de flujo oOptimas, en costes, tanto de operacidn, como de

inversidén o ambos simultaneamente.

El flujo externo en la corcona circular gue rodea al tubo
elevador o haz de tubo elevador, presenta una mayor dificultad,
que el flujo Iinterno. Esta dificultad crece si la seccidn
transversal de la corona circutar es muy superior a la del tubo
elevador o haz tubular. En este caso la velocidad de descenso
en la corona circular es muy inferior a la velocidad de ascenso
en los tubos. Asi, la posibilidad de arrastre de burbujas es
remota, y por los valores del nimero de Reynolds bajo que se
obtienen, dificilmente se puede conseguir, un desarrollo del
frente de velocidades puntuales, de acuerdo con las

predicciones del flujo en régimen laminar, ya que no se tiene



la longitud de conduccidéon necesaria para eliminar las
turbulencias de entrada. La experimentacidon realizada en este
aspecto sbHlo trata de alcanzar una primera aproxXimacion al
fendmeno, yva gue los mediocs de experimentacién disponibles no
permitian profundizar en el conocimiento del mismo. En
consecuencia no se ha podido utilizar los tratamliento propuesto
en la informacidn disponible descrita en la revisidn

bibliografica gue se presenta en este capitulo.

Por dGltimo, las condiciones de flujo Interno vy externo
estudiados, han permitido establecer las bases del modelo de
flujo que se propone para interpretar las condiciones de
operaciodon en el reactor, intermedias entre flujo de pistén, con

recirculacidn nula, y flujo de mezcla, con recirculacién.



BC1

BC2

CCT

CcT

NOMENCLATURA DEL CAPITULO 2

Area de la seccidn transversal del reactor.

Area de la seccidn transversal del conducto de

descenso.

&rea interfacial gas-liguido.

area de 1la seccién transversal del conducto de

elevacidn.,

parametro de la ecuacidén (2.31).

area interfacial fas-liquido por unidad de volimen
total.

area interfacial gas-liquido por unidad de volamen de

liquido.

reactor de burbujeo de seccidén rectangular.

reactor de burbujeo de seccidén circular.

parametro de la ecuacidén (2.31).

reactor con elevador interno y circulacidén invertida.

reactor con elevador interno.



(X3

parametro de la ecuacién (2.31).

parametro de la ecuacidén (2.32).

parametro de la ecuacidén {2.32).

didmetro del reactor.

diametro del conducto de descenso.

didmetrec del conducto de elevacidn.

didmetro de una boquilla.

pardmetro de correccidn de la velocidad superficial

del gas.

parametro de la ecuacidn (2.31}.

didmetro medio de las burbujas.

didmetro de las burbuijas de frecuencia N,.

pérdida de energia debido a la friccidn del liquido
por los cambios de direccién del mismo en la base del

reactor.

pérdida de energia en el conducto de descenso de

liguido debido al estancamiento del gas.



EL

(Fr) TP

.

pérdida de energia debido a la friccién en los

conductos de elevacidén y de descenso del reactor.

energia comunicada al sistema por 1la expansidn

isotérmica del gas.

energia disipada por las estelas que se forman detréas

de las burbujas en el conducto de elevacién.
pérdida de energia debido a la friccidén del ligquido
por los cambios de direccién del mismo en la cabeza
del reactor.

numero de Euler.

reactor con elevador externo.

nimero de Froude en flujo biféasico.

factor de friccidn.

factor de friccién en flujo bifasico.

aceleracidn de la gravedad.

altura del reactor.

altura de la dispersién gas-liquido.

altura de la zona de descenso.



AP

altura de liquido.

altura de la zona de elevacidn.

parametro de la ecuacibén (2.7).

coeficiente de friccidén en la base del reactor.

coeficiente de friccidn en la cabeza del reactor.

longitud del conducto de descenso.

longitud del conducto de elevacidn.

caudal masico de liquido que recircula.

caudal masico de liquido que se alimenta.

retenido masico.

caudal mésico total de liquido.

nuamerc total de burbujas.

frecuencias de las burbujas.

namero masico de circulacién.

pérdida de presidn.



P, : presidén en la cabeza del reactor.

AP, : pérdida de presidén en flujo biféasico.
P, : presidén hidrostatica.

P, : presién por deslizamiento de las fases.
P, : presidén en la base del reactor.

Q. :  caudal volumétrico de gas.

Qr :  caudal volumétrico total de liguido.

R : radio del conducto de elevaciodn.

RAL : reactor con elevador interno de seccidn rectangular.
(Re), : numero de Reynolds de mezcla.

(Re), : namero de Reynolds en flujo biféasico.
R, :+ razén masica gas/liquido.

Ry : razdn volumétricas gas/liguido.

r : coordenada de posicidn radial.

r, : velocidad de circulacién.
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reactor con elevador interno de seccién circular.

esheltez.

tiempo medio de residencia del liquido.

tiempo medio invertido en la circulacién del liquido.

tiempo de

tiempo de

velocidad

elevacidn.

velocidad

velocidad

velocidad

elevacion.

velocidad

media del

mezcla.

circulacidén medio.

del liquido a la entrada del conducto de

media de circulacién de liquido.

de ascensidn terminal de una sola burbuja.

superficial del gas en la zona de

superficial del gas referida a la presidn

sistema.

velocidad media de circulacidén de liquido definida
segin la ecuacibén (2. .).
velocidad superficial de 1liquido en 1la =zona de

descenso.
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velocidad lineal de liquido en la zona de descenso.

velocidad superficial de 1liquido en 1la zona de

elevacion.

velocidad lineal de liquido en la zona de elevacidn.

suma de las velocidades superficiales del gas y del

liguido.

velocidad del liquido en el inyector.

velocidad media del ligquido a la salida del tubo de

elevacidn.

término de la velocidad de arrastre para peguefios

deslizamientos locales.

volimen de gas.

volumen de liquido.

retenido volumétrico del reactor.

volimen de la zona de elevacién.

volimen de la zona de descenso.

volimen especifico de liguido.



(We) p

nuimero de Weber en flujo bifasico.

parametro de la ecuacibn 2.

incremento de altura.

recorrido conocido de circulacidén de ligquido.

fraccién de huecos (retenido de gas).

fraccidn de huecos en la zona de elevacidn.

fraccidn de huecos en la zona de descenso.

densidad de energia. Energia de expansidén por unidad

de vollmen.

viscosidad aparente.

viscosidad de liquido.

parametro de la ecuacidn (2.72).

parametro de la ecuacidén (2.74).

densidad en la dispersidn.

densidad del liquido.

densidad media del liquido en el reactor.
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densidad del liguido a la entrada del reactor.

término adimensicnal de resistencia total a 1la

recirculacién del liguido.

resistencia en el conducto de elevacidén a la

recirculacién del liguido.

resistencia en la corona del reactor a la

recirculacién del liquido.

resistencia en la entrada del conducto de elevacién

a la recirculacidén del liquido.

resistencia en la salida del conducto de elevacidn a

la recirculacidn del liquido.



III.- EQUIPO DE EXPERIMENTACION
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CAPITULO IIIX

EQUIPO DE EXPERIMENTACION

3.1 INTRODUCCICN

3.2 FLUJO INTERICR

DESCRIPCION DEL EQUIPO

3.2.1.1 Tubo elevador

3.2.1.2 Depdsito separador

3.2.1.3 Circuito exterior de circulacidén de agua
3.2.1.4 Dispositivos complementarios

3.2.1.5 Dispositivos de alimentacidén de agua ¥y

aire

MEDIDAS DE LA VELOCIDAD DE ASCENSION DE LAS
BURBUJAS Y DE LOS CAUDALES DE AGUA Y AIRE
3.2.2.1 Velocidad de ascensién de las burbujas
3.2.2.2 Agua. Calibrado del medidor

3.2.2.3 Aire. Calibrado del medidor

MEDIDA DE PERDIDA DE CARGA

MEDIDA DE RETENIDO

TECNICA EXPERIMENTAL

3.2.5.1 Medida de los caudales de agua y aire vy
pérdida de presién en los flujos
monofasico y bifasico

3.2.5.2 Medida de retenido de agua y aire en el

tubo de elevacion



CAPITULO III

EQUIPO DE EXPERIMENTACION (Cont.)

FI.UJO EXTERIOR

3.3.1 DESCRIPCION DEL EQUIPO
3.3.1.1 Depbsito
3.3.1.2 Sistema para preparar la capa caliente

3.3.1.3 Tubos elevadores de agua

MEDIDA DE CAUDALES DE AIRE

SISTEMA PARA DETECCION DE AVANCE HACIA EL FONDO DE LA
ZONA CALIENTE

CONFIRMACION DE CARACTERISTICAS DE FLUJO BIFASICO EN
TUBOS CORTOS



3.1 INTRODUCCION

El trabajo experimental se ha realizado con un equipo que opera
a presidén atmosférica, con recirculacidén externa del agua, que
se disefid, construyd® y operd en escala de planta piloto,

empledndose una técnica de simulacidn.

El criterio sobre el que se fundamenta la simulacidn, se basa
en el estudio de la fluido dinamica, de la ascensién del flujo
bifasico aire-agua en un conducto de elevacidn y el retorno del

agua para que vuelva a ser elevada, es decir, su recirculacién.

Primeramente, se presenta una descripcidn del equipo y de las
técnicas de experimentacién, detallando sus caracteristicas y

conexidén a servicios.

A continuacién se expone la técnica experimental para realizar
las medidas de los caudales de aire y agua, el calibrado de los
dispositivos utilizados y las medidas de pérdidas de carga y

retenido de agua y aire en el flujo bifasico.

En cada casco y cuando es conveniente, se hace una referencia
particular al montaje y puesta en funcionamiento de las
instalaciones y al método empleado en 1la toma de datos

experimentales.

3.2 [ELUJO INTERIOR

Para analizar y examinar las caracteristicas del flujo en el
interior del tubo elevador de fase acuosa, por arrastre con

aire, se emplearon tubos de 11'38 m. de altura y 12'4, 20'3,



26'0 y 54'0 mm. de diametro interior. Con este equipo se
estudid la fluidodinamica de la elevacidn, por arrastre con
aire, de la fase ligquida en un pachuca, para poder analizar los
aspectos que tienen interés en la identificacidén de tipo de
flujo bifésico, el comportamiento fluidedinémico, la pérdida
de presidén en el tubo elevador y la cantidad de fluidos gas y

ligquido gque retiene en operacidn.

3.2.1 DESCRIPCION DEL EQUIPO

El equipo experimental, para estudiar las caracteristicas del
flujo bifasico en el interior del tubo elevador, se representa
en la figura 3.1, y se muestra en forma esquematica en 1la

figura 3.2, y consta esencialmente de los siguientes elementos:

. Tubo elevador.

. Depbsito separador.
Circuito exterior de circulacién de liquido (conduccidén de
retorno) .
Dispositivos complementarios.

. Dispositivos de alimentacidn de agua y aire.

En la figura 3.3 se muestra la conexién del equipo experimental
a la red general de aire a presidén y agqua. En la figura 3.4,
la medida de los caudales de agua y aire y de pérdida de
presién en el flujo bifésico, numerandose cada uno de los
componentes de la instalacién y se detalla el nombre de cada

elemento en la leyenda.
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TUBO OE ELEvabion 11 VALVULA DE ESPITa DE TRES VvIAs @ 172" 21
TOMA DE PRESION 12 DIAFRAGMA ¢ 10 mm, 22
INYECTOR OE AIRE @ 1 mm 13 CEPOSITO DE ACERO INOXIDABLE DE 300 X 300 % 70 mm 23
VALVULA DE ESFERA 4 DOBLE DIAFRAGMA 24
DEPOSITO SEPARADOR. 15 VALVULA DE REGULACION 25
CONDUCCION DE RETORNC DEL AGUA. 16 DIAFRAGMA @ 1 mm 26
BRIDAS DE UNION. 17 MANOMETRC DE MERCURIO. 27

SECCION CONICA.
TUBO ACERC § 3/4"
VALVULA DE COMPUERTA.

s 186 MANOWETRO OIWFERENCIAL.
19 CAUDAL LIQUIDO RECIRCUL ADO.
20 TUBOS RV.C. TRANSPARENTE.

FlG. 3.4 Medida de coudales de agua- aire

TUBC DE VIDRIQ PARA MEDIDAS PERDIDAS DE PRESHON.
CAUDAL DE AIRE QUE CIRCULA.

VALVULA DE SEGURIDAD MANOMETRICA.

A SUMIDERC.

A LA ATMOSFERA

INSTALACION AIRE 4 PRESION.

ENTRADA OE AGUA,

perdidas de presion en el flujo bifdsico
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3.2.1.1 Tubo elevador

La conduccidén de elevacién (1), de una altura practica de
11.380 mm., se mnmontd con tubo de vidrio para observar
visualmente la dindmica de los flujos de burbujeo, en columnas
liquido-gas y obtener una informacidén directa del tipo de flujo
en los diadmetros interiores 12'4, 20'3 y 26'0 mm., y con tubo

metdlico para el diadmetro 54 mm.

El tubo elevador estd formado por siete tramos de vidrio, de
1'60 m. de longitud, unidos entre si por medio de manguitos de
goma. Para medir, en flujo bifésico, entre los diferentes
tramos del conducto de elevacidn, tanto la pérdida de presién
total como la parcial, y obtener los correspondientes perfiles
de variacidn a lo largo de la conduccidn, se conectaron en los

manguitos de goma siete tomas de presidn (2).

El sistema inyector de aire (3) estd situado en 1la parte
inferior del tubo de elevacidon, y lo constituye basicamente una
aguja hipodérmica de 110 mm. de longitud vy 1'0 mm. de didmetro,
que permite regular facilmente los caudales bajos de aire con
que se opera. La valvula de esfera (4A) de @ 1/2" facilita o
corta el pasc de aire de la conduccidén general de la planta
piloto al tubo elevador.

3.2.1.2 Depodsito separador

En la parte superior del equipo estd situado el depdsito
separador (5) donde tiene lugar la segregacién de las fases

agua-gas. Consta de un cuerpo cilindrico de acero al carbono,
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de 81 mm. de diametro y 410 mm. de altura, manteniéndose un
nivel de ligquido de 120 mm. de altura. En el fondo 1lleva
soldadoe un tramo corto de conducceidn donde se adapta el

conducto de retorno del ligquido (6B).

3.2.1.3 gcircuito exterior de circulacidn de agua

La conduccibén de recirculacién del agua (6A) se montd con tube
de acero al carbono, de 4" de diametroc nominal (106 mm. de
didmetro interior), con todas sus secciones embridadas en los
extremos (7). En su parte inferior tiene una seccidn conica
(8}, con diametros de entrada y salida de 4" y 3/4"
respectivamente, gue permite el paso del liquido procedente del
depbdsito separador al conducto de elevacidén mediante un tubo
de aceroc de 3/4" de diametro (9).

3.2.1.4 Dispositivos complementarios

En el ramal que une la conduccién de retorno del agua con el
canal de elevacidén (9) se montaron tres valvulas: dos de
compuerta 3/4" (10B y 10C) gque actuaron como purgas de toda la
instalacién, y una de esfera 3/4" (4B), proédxima al inyector de
aire, que permite o no el paso del liquido al tubo ascendente
y se utiliza, actuando conjuntamente con la (4A), para
determinar el retenido de agua, en el tubo de elevacién en
operacidn.

En la tuberia gque conduce el aire al tubo elevador se dispone

de una valvula de espita de tres vias, de 1 1/2" de diémetro
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nominal (11), que permite, cuando se reguiera por motivos de
seguridad, expulsar el aire que entra en la instalacidén a la
atmésfera y una valvula de esfera de 1/2" (4A) que da © no paso
de aire, de la conduccidédn general de la planta piloto, al

conducto de elevacién del liguido.

3.2.1.5 Dispositivos de alimentacién de aqua y aire

- AGUA

El agua para la experimentacidén se obtuvo de la red general

de la planta piloto.

La wvalvula de compuerta (10D) conecta la red de agqua al
sistema de experimentacién. En el tubo de acerc gue efectia
la unidén de la conduccidn de retorno del agua con el canal
de elevacidén (%), se intercald un diafragma de ¢ 10 mm. (12)
con tomas de presidén normalizadas, aguas arriba y abajo del
mismo, unidas a un mandmetro diferencial (13A) que permite

medir el caudal del liquido recirculado.

En 1la conduccidén del agua se instald una valvula de

compuerta {10B) que actia como purga de la instalacioén.

- AIRE

El aire utilizado, filtrado a 8 Kg/cm?, presién excesiva para
las necesidades de la experimentacidn, se obtuvo de la linea

general de la planta piloto.



- 101t -

La valvula de compuerta (10A) conecta la instalacién al
circuito general de aire y un sistema con dos placas de
orificio, montadas en serie, de pequefio diametro (14},
provoca una gran pérdida de carga en la linea reduciendo la

sobrepresidn primaria del aire.

El control fino de la presidén y del caudal necesarioc se
realizé por medio de una valvula de aguja de diametro
nominal 1/2" (15). Intercalado en la conduccidén se instaléd
un nuevo diafragma @ 1" (16) con las correspondientes tonmas
de presidn estatica anterior y posterior del mismo, unidas
a un mandmetro diferencial (13B), gue permite medir el

caudal de aire gue se suministra a la instalacién.

La toma de presién estatica posterior del diafragma se
conectd a un mandmetro diferencial de mercurio con una rama
abierta a la atmbésfera (17B). De este modo se mide 1la

sobrepresidén de aire en el interior de la conduccidn.

Igualmente, una toma de presidén estatica se conectdé a una de
las ramas de un mandmetro diferencial de mercurio (17A), que
permite conocer la sobrepresidn del aire en el conducto

elevador.

Por dltimo, el conducto de circulacidén del aire dispone de
una valvula de espita de tres vias, de 1/2" de diametro (11)
para desviar el flujo de aire que alimenta a la instalacién,

cuando es necesario por motivos de seguridad.
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3.2.2 MEDIDAS DE LA VELOCIDAD DE ASCENSION DE LAS BURBUJAS Y
CAUDALES DE AGUA Y AIRE

La velocidad de ascensién de las burbujas se obtuve por
observacién directa, sobre los tubos de vidrio, de 12'4, 20'3

y 26 mm. gque se utilizaron como conducto elevador.

Las medidas de caudales se realizaron con placas, con pequefios
orificios o diafragmas, gue se intercalaron en la cenduccidn
mediante bridas, para producir pérdidas de presioén.

La medida de caudales se efectud en agua y aire.

- AGUA

Caudal de agua que circula por el tubo de retorno.

Caudal de agua, que en flujo monofésico, circula por la

conduccidédn de elevacién cuando se mide la pérdida de carga.

- AIRE

Caudal de aire que alimenta al tubo elevador.

3.2.2.1 Velocidad de ascension de las burbujas

La velocidad de ascensién de las burbujas se calculd
diferenciando sobre el tubo elevador un tramo de una longitud
de dos metros. Por observacidén directa, se mide el tiempo que
tarda la burbuja en recorrer esta longitud, repitiéndose varias

veces la medida y obteniendo el tiempo medio. Dividiendo 1la



longitud del tramo elegido entre el tiempo medic tardado en
recorrerlo, se obtiene la velocidad de ascensidén de la burbuja

por el canal de elevacidn.

3.2.2.2 Agqua. Calibrado del medidor

La medicién del caudal se efectud intercalando, mediante
bridas, en la conduccién de retorno un diafragma de 10 mm. de
diametro (12) inmediatamente antes del conducto de elevacidn
(1), que provoca una pérdida de presién cuyo valor es posible
conocer mediante conexiones a una mandmetro diferencial. La
toma anterior de presién estatica del diafragma se conectd a
la parte superior del mandmetro diferencial (18B)}, un depésito
de acero inoxidable de 300 x 300 x 70 mm. (13A), uniendo 1la
toma posterior a la parte inferior. Anexa a esta conexidn se

instald una escala graduada (19).

El liguido manométrico es agua. A caudal nulo el nivel de agua
en el depdsito se sitiia en la posicidén media referido a su
altura. En estas condiciones y debido a la gran seccidn
transversal del depdsito, la lectura manométrica sera la leida
en la toma posterior del diafragma, puesto dque se puede
considerar despreciable la variacidén de nivel de agua en el

depbsito.

Al ser el ligquido manométrico de la misma naturaleza que el que
circula, el mandmetro ha de instalarse a nivel superior al de
circulacién del agua. En la figura 3.5 se representa un esguema

del dispositivo utilizado.
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AGUA

FIG. 3.5 .. Esquema del manometro diferencial utilizado

en lo medida del caudal de agua



El calibrado se efectud por pesada del agua que circula,
dejando fluir ésta el tiempo necesario para que la pesada, en
la bascula, se realice con la precisidon suficiente. Para operar
correctamente, es necesario mantener la carga de altura, fuerza
impulsora del flujo, sensiblemente constante durante toda la

experimentacién.

En la figura 3.6 se detalla el sistema utilizado en el
calibrado del diafragma en la conduccién de agua, @ 10 mm. La

técnica seguida en la operacidén fue la siguiente:

De la red general de la Planta Piloto, se aporta por la
conduccién de entrada al sistema un caudal de agua gque se
mantiene constante. La valvula 2B de la figura 3.6 se abre de
tal forma que se perciba en 9 la maxima sefial y la carga de
altura permanezca constante, circunstancia gue se presenta,
cuando por la conexidén transparente 14, se observa salida de
mezcla aire-agua. Se mide el tiempo que tarde en fluir 1la
cantidad de agua establecida, lo gque permite calcular el caudal

masico y se toma la correspondiente lectura manométrica.

Al cerrar parcialmente la valvula 2B se disminuye el caudal de
agua y para mantener la carga de altura constante, se abre en
forma conveniente la valvula 2C y se repite la operacién de
calibrado. Operando sucesivas veces, de esta forma, Sse esta en
condiciones de conseguir el calibrado requerido en todo el

intervalo de caudales de interés.

Los datos experimentales obtenidos en el calibrado figuran en
la tabla 3.1.
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INSTALACION DE AGUA 11 BASCULA
VALVULA DE COMPUERTA. 12 A SUMIDERO.

BRIDAS DE UNION. 13 PUNTO DE ALTURA CONSTANTE.
CONDUCCION ENTRADA DE AGUA 14 MEZCLA AGUA-AIRE, AL SUMIDERO.
DIAFRAGMA @ 10mm.

MANOMETRO DIFERENCIAL

DEPOSITO ACERO INOXIO. DE 300% 300X70 mm

VALVULA DE SEGURIDAD MANOMETRICA.
CAUDAL DE AGUA

RECIPIENTE DE PESADA.
FIG. 3.6 Calibrado del diafragma de la conduccidn
de agua, 2 10 mm.
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TABLA 3.1. CALIBRADO DEL MEDIDOR DE CAUDAL DE AGUA CUANDO

CIRCULA EN FLUJO MONOFASICO POR EL TUBO DE

ELEVACION.

i H t Wi Fi

|
SE 315,51 5,5 0,234
76,7 NER, 19 50,5 0,197
72,7 262,29 50,5 0,192
54,7 278,21 50,5 0,182
56,7 298, 36 50,5 0,169
51,7 310,39 50,5 0,143
45, ¢ 329,71 50,5 0,157
49,5 349,01 50,5 0,145
24,0 379,19 50,5 0,1373
29,2 409,11 n0,5 0,123
22,¢ 469,68 50,5 0,103
15,0 544,74 50,5 0,002
10,8 669,24 50,5 N, 078
4,5 1.031,65 50,5 3,049
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Los valores de caudal masico y lectura manométrica se ajustaron

por regresion a una funcién del tipo:

F, = bH"

siendo:

F, caudal m&sico del agua en Kg/s.

H lectura manométrica expresada en cm. columna de agua.

a y b parametros de ajuste.

cuyos valores son:

D'4962
b = 0'0236

Y
il

con un coeficiente de correlacidén del ajuste

r = 0'9994

3.2.2.3 Aire. Calibrado del medidor

Para medir el caudal de aire se intercaldé en la conduccidn un
diafragma de 1 mm. de di&metro aproximadamente (16),
convenientemente embridado, con sus tomas de presidn estatica
anterior y posterior normalizadas, para provocar una pérdida
de presién cuyc valor se puede medir, uniendo éstas a un
mandmetro diferencial (18A).

El mandmetro diferencial utilizado en la medida del caudal de

aire es de caracteristicas similares al empleado en el circuito
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del agua, no siendo preciso en este caso, al ser el liquido
manométrico de distinta naturaleza al gque circula, gque el
depbsito esté situado a nivel superior al de la circulacidn de
aire. Un esquema del dispositivo utilizado se representa en la

figura 3.7.

Las conexiones manométricas se realizaron con tubo de PVC
transparente, para facilitar su montaje y la lectura de 1la

diferencia de presidn.

El diafragma se calibrd mediante medidas de caudales de aire
utilizandose un medidor de burbuja de jabdén. En la figura 3.8

se representa un detalle del dispositivo utilizado.

La técnica seguida en la operacidn es la siguiente:

En un tubo de PVC transparente, de 54 mm. de diametro,
instalado verticalmente y que previamente se habia aforado con
agua, se hace llegar lateralmente y en la base del mismo el

caudal de aire gque se desea medir.

La base inferior del tubo se conecta a un recipiente que se
mueve a voluntad y contiene una solucién jabonosa. El nivel de
esta solucidn se eleva en la base del tubo aforado hasta que
se forme una o varias pompas de jabdn. Esta o estas burbujas,
impulsadas por el propio aire, se desplazan dentro del tubo
vertical y se mide el tiempo gque tarda en pasar, la pompa
elegida, entre dos sefiales del tubo, que corresponden al

aforado previo.
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FIG. 3.7.. Esquema del manometro diferencial utilizado
en la medida del caudal de agire
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Fig. 3.8 Detalle del dispositivo utilizado en el calibrado
del diaframa de la conduccion de aire.



Admitido el flujo de pistdn en la burbuja, conocido el volumen
y determinado el tiempo invertido en el paso entre las sefiales,
se halla el caudal volumétrico del aire que circula. Calculada
la densidad del aire, es inmediato el calculo del caudal

masico.

En la figura 3.9 se representa el dispositivo general del
sistema utilizado en el calibrade del diafragma de la

conduccidn de aire, @ = 1 mn.

La medida se repitidé para distintos caudales de aire,
simultaneamente a 1la lectura del mandmetro conectado al
diafragma, con el gue se desea medir los caudales de aire en

la experimentacidn posterior.

Los valores experimentales se ajustaron por regresién a una

funcién del tipo:

F, = bH®

en donde:

H es la lectura manométrica en cm. de columna de agua.
F, es el caudal masico de aire en g/s.

Yy b dos parametros de ajuste, cuyos valores son:
0'5737
= 0'00223

o oo oo
H

con un coeficiente de correlacidén del ajuste:

r = 0'9997
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FIG. 3.9 Dispositivo utilizado en el calibrado del
diafragma de la conduccion de aire,® ! mm.



Los datos de calibrado obtenidos figuran en la tabla 3.2.

Debido a que el ajire es un fluido compresible y, por tanto, su
densidad varia seglin las condiciones de presién y temperatura,

es necesario introducir un factor correcciodn.

Este factor de correccidén viene dado por la raiz cuadrada de
la relacién de presiones absolutas entre las condiciones de
operaciédn de la instalacidn, en un experimento determinado, y
las condiciones en que fue calibrado el medidor. Teniendo en
cuenta ésto, la relacidén final entre la lectura manométrica en
un experimento determinado y el caudal mdsico de aire dque

circula se determina por:

Fq = bH® APcond + Patm
Patr

siendo:

AP, la sobrepresidn en la conduccién.

P la presién atmosférica durante el experimento.

P'um la presidn atmosférica a la gque se calibrdé el
diafragma.

A la expresidn anterior se 1llega facilmente mediante el
razonamiento siguiente. La velocidad media del aire, en un

orificio u,, estad dada por:

donde: u/ﬂo= C
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TABLA 3.2. CALIBRADO DEL MEDIDOR DE CAUDAL DE AIRE

Patm : 714 mmHdg. Ta: 10°C

106, " 1172, 0 3.0 > 501 3,008
G, 117,40 2,0 2,501 2,082
noo T = - '

o T1a TR 3,0 3,501 2.9

g6, 0 120,25 3,0 2,501 2,3
24,0 123,47 3,0 3,501 2,83
78,10 129,00 3,0 3,801 2,714
71,1 135,90 3,0 3,501 2,57
64,¢ b4z, 84 3,0 3,501 2,451
57 152,472 3.0 3,501 2L, 28T
1.8 102,00 3.0 3,501 2,161
4y 168,50 3,0 3,501 2,07
44.,° 180,00 3,0 3,001 1,94
28,4 192,37 3,0 2,501 1,82¢
23,9 204,31 2,0 3,501 1,71
21,0 268,85 2.0 3,501 1,202
11,7 G5 .67 3,0 3,501 :,83
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c es el coeficiente de descarga del diafragma.

d es el diametro del orificio.

D es el diadmetro de la conduccidn.

g es la aceleracidn de la gravedad.

Ah la sefial manométrica expresada en columna del fluido

que circula.

Para nimeros de Reynolds en el orificio superiores a 8000, c

es una constante para cualquier valor de la relacidn -ﬁ%
d, D y g también son constantes.

Por lco tanto, la expresidén gue nos da la velocidad, u del

aire en el orificio del diafragma se puede escribir en la

ol

forma:
Mo =C —»%%T(\/Ah = K \/Ah
}-_ _
D

Multiplicando los dos miembros de la igualdad por s, y por ,

siendo s, la superficie del orificio y la densidad del aire

en las condiciones de la medida, se tiene:

Uo So P = S0 @ K \/Ah

pero u, s, p es el caudal masico del aire, F,, luego se puede

gt
escribir gque:

Fg = s,pK \/ Ah

En otras condiciones distintas de presién y temperatura, el
caudal misico vendri dado por:



pero Ah:-l%a— y Ah'=~%£‘
donde:
AP es la pérdida de presidn medida en el primer caso y
¥ es el peso especifico del aire en las condiciones de

presién y temperatura correspondiente.

APy ¥’ son las mismas magnitudes, en las otras condiciones
consideradas.
- . AP
Se tiene por tanto: Fg=s,pK =~
G . AP
Fg= soe K 5

Si se considera la pérdida de presidén idéntica, ésto es

dividiendo miembro a miembro se obtiene:

F'g _ _P ¥
Fg F ¥
pero X = £ g Yy Y = e'g por tanto:

Fo . ¢ [Je __[e%e e’
Fg ¢’ \[ o% @ e

!



La variacién de la densidad del aire en funcién de la presidn

y temperatura permite establecer que:

¢

_ P(273+ 1)

C

PA{273 -1t}

Durante la experimentacidédn la variacién de temperatura es

pequefia y su influencia se puede considerar despreciable. Por

tanto:
e P Fg _\|B.
e P Fg P
obteniendo:
! p'
= F m—e
Fg I\ P
p' es la presidén absoluta, suma de la presidén atmosférica
més la sobrepresidn, P,, + P -
P es la presidén atmosférica a la que se calibrd el

diafragma, P',,, Ya que la sobrepresién requerida en el

calibrado es nula.

3.2.3 MEDIDA DE PERDIDA DE CARGA

En la experimentacién se tomaron medidas de las sefiales

correspondientes a la pérdida de presidén por friccidén en el

tubo elevador, con flujo bkifasico y con agqua.



Se dispuso para ello en el conducto de elevacidn de siete tomas
de presidén (2) separadas a una distancia de 1'60 m., para
obtener los perfiles de presidn a lo largo del mismo como puede
apreciarse en las figuras 3.4 y 3.10. Las tomas de presidn se
conectaron mediante conductos flexibles de plastico
transparente (20), para facilitar su montaje, lectura, y en el
caso de gue se introduzcan burbujas de aire, gue circulan en
flujo bifasico por el tubo elevador, su facil separacibn y
eliminacién, a tubos de vidrio abiertos a la atmésfera (21),
instalados anexos al equipo y a la misma altura que el depdsito
separador. En los ensayos se determind tanto la pérdida de
presién total, como la parcial entre los diferentes tramos del

canal de elevacidn.

La medida de la pérdida de presidédn en el flujo bifasico es
indicativa de la energia consumida en el sistema, por tanto el
objetivo al obtener estos valores es estimar la pérdida de
carga total, que es funcidén de tres sumandos, con objeto de
conocer la presién de impulsién necesaria para gque el sistema

de elevacidn opere correctamente.

Los tres sumandos de que se compone la pérdida de carga total
son: la pérdida de carga cinética, la pérdida de carga
estdtica, y la pérdida de carga por friccidédn. Puesto que 1la
variacién de la velocidad de las fases, en el conducto elevador
es baja, se puede considerar el término de pérdida de carga
cinética como despreciable. Por otra parte, la carga estatica
estd condicionada por la carga de fase continua, que hace
circular a la fase gas-liquido y ©puede considerarse

practicamente constante. La diferencia de lecturas entre dos



puntos de conexidén practicamente dan la pérdida de carga por

friccién.

Para efectuar las medidas de pérdida de presidn cuando por el
dispositivo circula solamente agua, se instaldé una bomba entre
el tubo elevador y la conduccién de retorno del liquido, como

se indica en las figuras 3.10 y 3.11.

3.2.4 MEDIDA DE RETENIDO DE LIQUIDO O GAS

El retenido se define como la fraccién en volumen del
dispositivo ocupado por el liquido o el gas.Su medida utiliza
la altura del nivel de agua en el tubo elevador, figura 3.12,
cuando se anula el paso de aire y agua a su interior, por
cierre simultdnec de las valvulas 4A y 4B. El1 sistema
evoluciona en la forma que se indica en el detalle de la figura
3.13. El retenido del liquido en las condiciones de operacidn,

en las que se ha anulado el caudal de agua y aire, es:

h
11380

donde h es la distancia entre la superficie libre del liquido
y el extremo superior del tubo elevador, expresadas en

milimetros.

3.2.5 TECNICA EXPERIMENTAL

A continuacidén se describe la técnica experimental sequida en
la medida de caudales de agua y aire, asi como pérdida de
presién, en flujo monofédsico y bifdsico y retenido de aire y

agua en el tubo de elevacidn
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FIG. 3.10. Medida de perdido de presidn cuando por el tubo de
elevacion circula agua en flujo monofasico.
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3.2.5.1 Medida de los caudales de agua y aire y pérdida de
presidén en los flujos monofagsico y bifasico

En la figura 3.4 se representa el equipo de experimentacidn
montado para obtener las medidas de los caudales de agua y

aire, y pérdida de presidn en flujo bifasico.

Una vez que se ha llenado de agua la instalacidn, hasta el
extremo superior del tubo de elevacidn (1), se abre totalmente
la valvula 10A. A continuacidn, se abre parcialmente la valvula
15 hasta alcanzar una sobrepresidn de aire, definida por el
mandmetro 17B, suficiente para gue el aire circule a través de
la columna de agua del conducto de elevacién. En esta
situacidn, se abren las valvulas 11 y 4A, permitiendo el paso
de aire al interior del tubo de elevacidn. Entonces se regula
el caudal de aire actuando sobre la valvula de control, 15,
consiguiendo de este modo el funcionamiento normal en régimen
estacionario del aparato. Una vez alcanzada esta situacidn se
procede a realizar las lecturas de los mandmetros diferenciales
22 y 19, unidos a los diafragmas 16 y 12, indicadores de los

caudales de aire que fluye y del agua recirculada.

Actuando sobre la valvula de regulacidn 15, se varia el caudal
de aire y se efectia una serie nueva de lecturas, se procede

de este modo, para cada nuevo caudal de aire seleccionado.

También se realiza la lectura que corresponde al manémetro 17A,
sobrepresién del aire en el tubo de elevacidn, que se precisa

para calcular la densidad del aire en las condiciones de flujo.
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Para las medidas de la pérdida de presién en flujo bifasico se
conectaron, mediante tubos de PVC transparentes (20), las siete
tomas de presidén (2) de los canales de elevacidn a siete tubos
de vidrio abijertos a la atmdésfera (21}, procediendo de la misma
forma indicada anteriormente, se estd en condiciones de medir
las longitudes 1,, 1,, 1,, 1,, 15, 1l y 1,, que restadas
convenientemente, dan la pérdida de presién del sistema agua-

aire en los tramos considerados.

Para conocer la pérdida de presidén cuando, circula solamente
agua por la instalacién, se modificd el equipo, segin la figura
3.10 y el detalle expresado en la figura 3.11, instalando una
bomba entre el tubo elevador y la conduccidn de retorno de
liguido. Cargada la instalacién con agua hasta el limite
superior del tubo de elevacidn, se abre la valvula 2C y se pone
en marcha la bomba, midiendo las longitudes 1,, 1,, 1;, 1,, 1,
l, v 1,, gque restadas convenientemente, permiten conocer la
pérdida de presién para los tramos considerados, y para cada
caudal de agua seleccionado, de acuerdo con la abertura de la

valvula 2C.

3.2.5.2 Medida de retenido de agua y aire en el tubo de

elevacion

Para determinar el retenido de agua, se procede de la siguiente

forma, figura 3.12:

Se llena de agua la instalacién hasta el extremo superior del
tubo elevador, hasta la misma altura utilizada en el caso de
la medida de caudales de fluidos y de pérdida de presidén en el
flujo bifasico.
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FIG. 3.12. Medida de caudales de ogue- aire y perdidas de presion en el flujo bifdsico
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Una vez fijado el nivel de carga estatica de retorno del agua,
para conseguir el funcionamiento del dispositivo, en régimen
estacionario se procede de forma andloga a como se hizo para

realizar las medidas de caudales y pérdida de presidn.

Se abre totalmente la valvula 10A, y se abre parcialmente la
valvula 15 hasta alcanzar una sobrepresidn de aire, indicada
en el mandmetro 17B, que sea suficiente para gque circule a
través de la columna de agua del tubo de elevacidn. Alcanzada
la sobrepresidn, se abren las valvulas 11 y 4A, permitiendo el
paso de aire al interior del tubo de elevacidén. Actuando sobre

la valvula de control 15, se regula el caudal de aire.

Alcanzado el régimen estacionario, se efectfia la lectura tanto
del mandmetro diferencial 22, indicador del caudal de aire que
circula, como del mandmetro 17A gque mide la sobrepresidn del
aire que alimenta al tubo de elevacidn, necesaria para el
calculo de la densidad del mismo. En este momento se procede
al cierre simultidneo de las valvulas 4A y 4B, dguedando el

sistema como se indica en el detalle de la figura 3.13.

Abriendo de nuevo las vAalvulas 4A y 4B, y regulando el caudal
de aire actuando sobre la valvula 15, el equipo queda en
condiciones para realizar una nueva serie de medidas, actuando

de forma anAdloga, para cada caudal de aire seleccionado.

3.3 FLUJO EXTERIOR

Para estudiar las caracteristicas del flujo en el exterior del

tubo o del haz tubular elevador de fase acuosa, por arrastre
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con aire, se utilizé un depdsito de 4,5 m', de 1'45 m. de
altura v 2 m. de didmetro. Este equipo corresponde al tamafio
mayor de una serie de tres depdsitos que se emplearon en la
simulacién de la operacidn de agitacién y mezcla en cucharas,
en el contexto del proyecto de investigacidén a que se ha hecho
referencia en el Capitulo I. Con &l se intentd simular la zona
central de un pachuca que con el mismo didmetro, para una

altura de 10 m., tendria una capacidad de 30 mn'.

En este depdsito y en su zona superior, se crea una capa
caliente, y al hacerse operar el sistema de tubo o haz tubular
elevador con alimentacién de aire, se seguia el descenso de la
capa caliente, mediante la medida de temperatura, con 25
termopares, situados en un plano radial, a cinco niveles de

altura (5 termopares por nivel).

A continuacién se describen los Qdiferentes componentes del

equipo de experimentacidn.

3.3.1 DESCRIPCION DEL EQUIPO

En la figura 3.14 se representa el equipo experimental para
estudiar las caracteristicas del flujo en el exterior del tubo
elevador o del haz tubular elevador de fase acuosa, por
arrastre con aire, representandose en la figura 3.15 el sistema
seguido para la preparacidén de la capa caliente.

Los dispositivos utilizados para los tubos elevadores de agua,
un solo tubo y un haz tubular de 12 tubos, se esquematizan en
las figuras 3.16 y 3.17, detalldndose en la figura 3.18 la

técnica segquida para detectar el avance de la zona caliente
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hacia el fondo del depdsito., Finalmente, en la figura 3.19, se
particulariza la instalacién utilizada para la obtencidn de
resultados experimentales en el flujo bifasico, en tubos

cortos.

3.3.1.1 Depdsito

El depdsito de las caracteristicas descritas (4,5 m’, 2 m @)
se instald sobre una plataforma, figura 3.14, a la gue rodea
una pasarela en forma de escuadra, desde la que era facilmente
accesible el interior del depdsito. Con la plataforma se
conseguia disponer de una carga de altura adecuada para poder
vaciar el contenido en agua del depdsito, sobre los canales de
desaglie de la Nave de la Planta Piloto. El vaciado se efectia
mediante un sistema doble de tubos flexibles, gue se desplazan
desde 1la 2zona superior del depbésito, a la gque se fijan

temporalmente, hacia los canales de desagilie de la nave.

En la zona central del fondo del depdsito se ha situado un
dispositivo que permite adaptar el sistema de alimentacidén de
aire al tubo elevador, o apoyan la base del soporte del haz
tubular. En este haz tubular la alimentacidén de aire se efectila
sumergiendo un haz de tubos de PVC, que conducen el aire, desde
el dispositivo de mezcla de caudales miltiples, conectado al

colector general de alimentaciodn.

3.3.1.2 Sistema para preparar la capa caljiente

Para la formacién de la capa o zona caliente, se dispone de dos
depdsitos de 200 litros de capacidad cada uno, figura 3.15, a



los que es posible alimentar con agua y hacer llegar vapor
directo de calefaccidén, con el que se eleva la temperatura del
agua hasta valores préximos a los 70 - 802 C, seqgun los casos.
Estos depdsitos estan situados a cota superior a la de la
superficie 1libre del agua que contiene el depdsito de
similaciébn (unos 2 m.). El agua caliente se conduce desde los
depdsitos mediante mangueras de goma reforzadas, hasta la zona
superior del depdsito y se alimenta a un tubo tdrico, provisto
de orificios de 3 mm. de didmetro cada 10 cm. Este sistema la
distribuye en forma homogenea, mezclandola con el agua de la
zona superior del depdésito, consiguiéndose una zona de 20 a 30

cm. de espesor a 20 & 302 C por encima de la temperatura del

agua de la zona inferior.

Para poner a punto el dispositivo, se afiadid anaranjado de
metilo al agua de alimentacién, y por la forma de entrada de
los chorros coloreados miltiples, se adaptdé namero y didmetros
de orificios a valores aceptables. Se inicid la experimentacién
con orificios de 2 mm. de diémetro situados a 20 cm. de

distancia.

3.3.1.3 Tubos elevadores de agua

Se utilizaron dos dispositivos:

a) Un solo tubo.
b) Un haz tubular de 12 tubos.

Figuras 3.16 y 3.17.
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Un solo tubo. E1 tubo elevador de acero inoxidable dispone
en su base de una campana cdnica, a la que se adapta el
sistema de apoyo e inyeccidén al fondo del depdsito. La
campana base se situa mediante un orificio, en el tubo de
entrada de aire, fijandola mediante una tuerca que
simultaneamente sirve para situar la aguja de alimentacién

de aire. El caudal de aire se mide mediante un diafragma.

Haz tubular. Los tubos que constituyen el haz tubular se
fijan por soldadura a una caja con tres pies, formados por
tornillos, que por giro permiten situar verticalmente el
haz. El sistema de alimentacién miltiple de aire se realiza
mediante un mazo de 12 tubos de PVC, de 5 mm. @ interno gque
se fija en su conjunto y tubo a tubo, mediante abrazadera,
a una placa situada en la base de apoyo, fijado también a
los tornillos que sirven de pie. Cada tubo termina en una
aguja que se dirige al centro de cada tubo elevador. El

caudal en cada tubo, se mide mediante un rotametro.

3.4 MEDIDA DE CAUDALES DE AIRE

La medida de caudales de aire se realizd utilizando dos

métodos.

a)

b)

Diafragmas. Se utiliza en el caso de un solo tubo elevador

en forma anadloga a la descrita en el apartado 3.2.5.1.

Rotametros. Se utilizaron 12 rotametros FP calibrados
directamente por FP, que se conectaron a cada uno de los
tubos de PVC, que alimentan las agujas correspondientes a
cada tubo elevador del haz.



La alimentacidén de aire a cada uno de los rotametros, figura
3.16, se efectia a partir de un tubo colector de 5 cm. @, de
acero inoxidable, para que todos tengan la misma presidn
estatica de alimentacién. Cada conducto conectado a los
rotametros lleva a su entrada una valvula de aguja, para
regulacidén fina del caudal. El colector dispone a su entrada
de dos valvulas de andlogas caracteristicas. La primera se hace
operar para dar paso o cerrarle (todoe o nada), y la segunda

para definir el caudal que se desea en el experimento.

Se opera en la forma siguiente: Se abre la valvula 1, y
parcialmente la 2. Se regula el caudal requerido en cada
rotametro con su valvula correspondiente. Se actiia sobre la
valvula 2, si se requiere mayor o menor aportacidn de aire.

Consequido el caudal deseado en todos los tubos, se cierra la
vaAlvula 1. Al iniciar el paso de aire con apertura total de 1
se vuelven a conseguir los caudales elegidos en todos los

tubos.

Si la presidén estatica en el anillo de aire a presién de 1la
nave decrece o crece, se actlla solamente scbre la valvula 2,
para mantener el caudal en el valor elegido para efectuar el

experimento.

3.5 S8ISTEMA PARA DETECCION DE AVANCE HACIA EL FONDO DE LA
ZONA CALIENTE

Para detectar el avance de la zona caliente hacia el fondo del
depbésito, se utilizé un sistema de medida de temperatura

formado por 25 termopares, situados a 5 niveles de altura



(figura 3.18). Estos termopares se situaron sobre una tela
metalica de malla amplia, para ocasionar la menor distorsion
posible en el flujo del agua, que se enmarcd para poderla

situar en un plano radial del depdsito.

La lectura de la temperatura de cada termopar, se siguid
mediante un equipo de adquisicidén de datos, Fluque Helios, Host
Computer Interface Data Logger, acopladce a un ordenador IBM,
que permite tratar la informacidén numéricamente y realizar los

graficos que se regquieran.

3.6 CONFIRMACION DE CARACTERISTICAS DE FLUJO BIFASICO EN
TUBOS CORTOS

Al definir experimentalmente las condiciones de flujo bifésico
en la instalacidén descrita en 3.2.1, se considerd de interés
completar la informacidén obteniendo resultados experimentales
en el flujo bif&sico en tubos cortos. Para este fin y teniendo
en cuenta los medios disponibles, se utilizd la instalacidn de
la figura 3.19, que emplea el depdsito de 4'5 m® descrito en
3.3. En él1 se instald una cémara, con el fondo abierto a un
tubo con brida, en el que facilmente se puede adaptar el tubo
de elevacidn con el gque se experimenta. El nivel del agua en
el depdsito se enrasa con la cabeza del tubo. Dado el volumen
libre de la camara, es preciso fijarla a la barandilla de la
pasarela exterior que rodea al depdsito, para que no se
desplace por flotacidn.

El aqgua arrastrada, al dar paso al aire que se dirije al eje

del tubeo en la forma usual, gue rebosa en la cabecera del tubo,
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se capta en la cémara y su salida continua por la conduccidn
de drenaje, permite recogerla en depdsitos de 25 litros que se
pueden pesar en la bascula mdvil disponible en la nave. Una
medida simultanea de tiempo, realizada con un crondmetro que
aprecia centésimas de segundo, permite hallar el caudal de agua

arrastrada.

Para mantener el nivel de agua en el depdsito, se alimenta en
forma continua, y mediante un sistema de rebose se elimina el
caudal en exceso sobre el que arrastra el aire en el tubo
elevador. Se operd con tubos de diémetro, 12, 21, 28, 37'5, 53
y 69 mm.



IV.- RESULTADOS EXPERIMENTALES
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CAPITULC IV

RESULTADOS EXPERIMENTALES

Introduccidn.
Flujo interior.
4.2.1 Datos basicos medidos en la experimentacidn.

4.2.2 Variables de interés calculadas a partir de 1los
datos basicos obtenidos en la experimentacidn.

4.2.3 Presentacién de los resultados experimentales.
Tablas de datos experimentales.

4.2.4 Tubo de elevacién de 20'3 mm. de diametro interior.

4.2.4.1 Medidas de la velocidad de ascensidén de las
burbujas, de los caudales de fluidos vy
retenido de aire y agua en el tubo de
elevacidn.

4.2.4.2 Medida del caudal de agua y pérdida de
presidén en el flujo monofasico.

4.2.4.3 Medidas de los caudales de fluidos y pérdida
de presién en el flujo biféasico.

4,.2.5 Tubo de elevacidn de 26'0 mm. de diametro interior.
4.2.5.1 Medidas de la velocidad de ascensidén de las
burbujas, de 1los caudales de fluidos Yy
retenido de aire y agua en el tubo de

elevacion.

4.2.5.2 Medida del caudal de agua y pérdida de
presidén en el flujo monofasico.

4.2.5.3 Medidas de los caudales de fluidos y pérdida
de presidn en el fluijo bifasico.

4.2.6 Tubo de elevacidon de 12'4 mm. de didmetro interior.



4.2.6.1

4.2.6.2

4.2.6.3
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Medidas de la velocidad de ascension de las
burbujas, de los caudales de fluidos vy
retenido de aire y agua en el tubo de
elevacidn.

Medida del caudal de agua y pérdida de
presidon en el flujo monofasico.

Medidas de los caudales de fluidos y pérdida
de presién en el flujo bifésico.

4.2.7 Tubo de elevacidon de 54 mm. de didmetro interior.

4.2.7.1

4.2.7.2

4.2.7.3

Medidas de la velocidad de ascensién de las
burbujas, de 1los caudales de fluidos vy
retenido de aire y agua en el tubo de
elevacidn.

Medida del caudal de agua y pérdida de
presidén en el flujo monofésico.

Medidas de los caudales de fluidos y pérdida
de presién en el flujo bifasico.

Flujo exterior.

4.3.1 Datos basicos medidos en el experimentacidn.

4.3.2 Variables de interés calculadas a partir de los
datos béasicos obtenidos en la experimentacidn.

4.3.3 Presentacidn de datos experimentales.

4.3.4 Tubos de elevacidn cortos.

4.3.4.1

4.3.4.2

Tubos de elevacidn de 12'0 mm de diametro
interior. Medida de los caudales masicos de
aire y agua y perimétrico de 1la fase
liquida. o

Tubos de elevacidn de 21'0 mm de diametro
interior. Medida de los caudales midsicos de
aire y agua y perimétrico de 1la fase
liquida.
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4.3.4.3 Tubos de elevacidn de 28'0 mm de diadmetro
interior. Medida de.los caudales masicos de
aire y agua y perimétrico de 1la fase
liquida.

4.3.4.4 Tubos de elevacidn de 37'5 mm de diametro
interior. Medida de los caudales masicos de
aire y agua Yy perimétrico de 1la fase
liquida.

4.3.4.5 Tubos de elevacidén de 53'0 mm de diadmetro
interior. Medida de los caudales masicos de
aire y agua Y perimétrico de 1la fase
liquida.

4.3.4.6 Tubos de elevacién de 69'0 mm de diametro
interior. Medida de los caudales masicos de
aire y agua y perimétrico de 1la fase
liguida.

4.3.5 Deteccidtn de avance de la zona caliente en el
deposito,
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4.1 INTRODUCCION

Los resultados experimentales obtenidos en la realizacién del
trabajo que se expone en esta Memoria, se presentan bajo dos
epigrafes. En primer lugar los correspondientes al flujo
interior en los tubos de 11'38 m y en segundo lugar, el flujo
exterior en los tubos cortos de 1'45 m y depdsito con el se
simula una seccidén transversal de pachuca o reactor en general

con sistema de elevacidén de tubo o haz tubular.

En cada uno de estos epigrafes se describe con detalle los
aspectos particulares de la experimentacidén y se ordenan los
resultados en forma conveniente para su utilizacién en 1la

interpretacién posterior.

4.2 FLUJO INTERIOR

A continuacidén se enumeran los datos basicos medidos, las
variables de interés calculadas y por Gltimo se presentan los

resultados experimentales.

4.2.1 DATOS BASICOS MEDIDOS EN LA EXPERIMENTACION

En los ensayos realizados, con el sistema aire~agua, siguiendo
la técnica experimental descrita en el capitulo tercero, se han
efectuado medidas de las variables que a continuacién se

relacionan:



A)

B)

<)

DATOS BASICOS MEDIDOS OPERANDO LA INSTALACION CON FLUJO
BIFASICO SEGUN SE EXPONE EN LOS APARTADOS 3.2.2 Y 3.2.5.1

Presidén atmosférica.

Temperatura ambiente.

Sobrepresidén del aire suministrado en el tubo de elevacidn
Sefial del mandémetro diferencial conectado al diafragma
montado en la conduccidén de retorno del agua.

Seflal del mandmetro diferencial conectado al diafragma
instalado en la conduccidn de aire.

Variacidén del nivel de la superficie libre del agua, para
cada caudal de aire seleccionado, cuando se corta la
aportacién de aire y agua al tubo de elevacidn.

Velocidad de ascensidén de las burbujas de aire en el tubo

de elevacidn.

DATOS BASICOS MEDIDOS OPERANDC LA INSTALACION CON FLUJO

MONOFASICO SEGUN SE EXPONE EN LOS APARTADOS 3.2.5.1

Senal del mandémetro diferencial conectado al diafragma

montado en la conduccidn de retorno del agua.

Pérdida de presién por friccidén en el flujo monofasico,
circulando agua por el tubo de elevacién.

DATQS BASICOS MEDIDOS OPERANDO LA INSTALACION CON FLUJO

BIFASICO SEGUN SE EXPONE EN LOS APARTADOS 3.2.5.2

Presién atmosférica.



- Temperatura ambiente.

- Sobrepresién del aire alimentado, en el tubo de elevacién.

- Sefial del mandmetro diferencial conectado al diafragma
instalado en la conduccién de aire.

- Sefial del manémetro diferencial conectado al diafragma
colocado en la conduccidén de retorno del agua.

- Lecturas de las pérdidas de presién por friccién en el
flujo bifasico para cada una de las siete tomas existentes

en el tubo de elevacidn.

4.2.2 VARIABLES DE INTERES CALCULADAS A PARTIR DE LOS
DATOS BASICOS OBTENIDOS EN LAS MEDIDAS
EXPERIMENTALES

Se enumeran a continuacibén las variables de interés que se
obtienen en el estudio de los flujos monofasico y bifasico, y
que posteriormente se agrupan en tablas, teniendo en cuenta los
modelos tedricos utilizados en la interpretacién de resultados,
las condiciones de operacidn, los datos geométricos de 1la
instalacién y las magnhitudes Dbéasicas medidas en 1la

experimentacioén.

- Caudal mé&sico del agua, F,, se calcula a partir de la sefial
del nmanbémetro diferencial correspondiente y la funcidén de
calibrado del diafragma del agua.

- Caudal masico del aire, F,,

del mandémetro diferencial correspondiente y la funcién de

se calcula a partir de la sefal

calibrado del diafragma del aire.
- Densidad del aire que alimenta al tubo de elevaciédn, d,, se

obtiene teniendo en cuenta para cada medida la temperatura



ambiente, la presién atmosférica y la sobrepresidén del aire
en el tubo elevador.

caudal volumétrico del aire, Q,, deducido a partir del
caudal masico y la densidad del aire.

caudal volumétrico del agua, Q,, se obtiene a partir del
caudal masico y la densidad del agua.

Velocidad superficial del aire, u,, en el tubo de elevacibn,

4
obtenida dividiendo el caudal volumétrico del aire entre la
seccidén transversal del tubo de elevacién.

Velocidad superficial del agua, u;, en el tubo de elevacidn,
ocbtenida dividiendo el caudal volumétrico del agua entre la
seccidn transversal del tubo de elevacidn.

El retenido de agua y aire, R Yy R,, obtenidos al dividir el
volumen ocupade por los mismos entre el volumen total del
tubo elevador, de acuerdo con la expresidén del apartado
3.2.4 del capitule anterior.

El ndimero adimensional, R,, se obtiene elevando a 1/2 el
resultado de dividir el caudal volumétrico de aire entre el
caudal volumétrico del agua.

El nGmero de Froude de mezcla, (Fr),, se calcula por el
cociente entre el cuadrado de la suma de las velocidades
superficiales de ambas fases y el resultado de multiplicar
la aceleracidén de la gravedad por el diadmetro del tubo de
elevacidn.

El cociente u,/1-R,, necesario en la correlacién de Zuber y
Findlay. :

El caudal masico de agua perimétrico, se define como 1la
razén entre el caudal mésico de agua que se utiliza en el

tubo de elevacién considerado y el perimetro de éste.

Este concepto sirve para llegar a definir el éptimo, de los

diferentes conductos que se ensayan, para la elevacidn del



agua, que hagan minimo el coste del haz tubular preciso.

4.2.3 PRESENTACION DE LOS RESULTADQOS8 EXPERIMENTALES

Los valores experimentales medidos y las variables calculadas
para cada variante de disefio del tubo elevador, se presentan

en tres tipos de tablas, que a continuacién se describen:

TIPO A: Tablas en las que se ordenan las magnitudes béasicas
medidas y las variables de interés calculadas de la

siguiente forma:

I.- Magnitudes medidas:
P, ~ Presién atmosférica, en (mm.c.Hg).
T, -~ Temperatura ambiente, en (2C).
P, - Sobrepresién del aire alimentado en el tubo de

elevacién, en (mm.c.Hg).

H, - Lectura del mandmetro diferencial conectado al
medidor de caudal instalado en la conduccidn de
retorno del agua, en (cm.c.a.).

H - Lectura del manbémetro diferencial conectado al
diafragma instalado en la conduccidén de aire, en
(cm.c.a.).

h - Distancia entre la superficie libre del liquido y
el extremo superior del tubo de elevacidn cuando se
corta la entrada de agua y aire al aparato, en
(cm.).

V, =~ Velocidad de ascensién de las burbujas de aire, en

{(m/s).



ITI.- Magnitudes calculadas:

F, - Caudal masico del agua, en (Kg/s).

F, - Caudal masico del aire, en (g/s).

d, - Densidad del aire suministrado al tubo de elevacidén
en las condiciones de cada medida, en (Kg/m’).

Q, - Caudal volumétrico del aire, en (m'/s).

TIPO B: Tablas en las que se agrupan, del siguiente modo, las
magnitudes basicas medidas y las variables de interés
calculadas:

I.- Magnitudes medidas:

H, =~ Lectura del mandémetro diferencial conectado al
diafragma instalado en la conduccién de agua, en
(cm.c.a.).

Al,_ , ~ Pérdida de carga por friccién en flujo monoféasico

cuando por la conduccidén circula agua, en
(cm.c.a.). Esta magnitud se midid como diferencia
de las 1longitudes 1, y 1, de los siete tubos
abiertos a la atmésfera mencionados en el capitulo

anterior.

IT.- Magnitudes calculadas:

F,

TIPO C:

Caudal masico de agua, en (Kg/s).

Tablas en las que se disponen las magnitudes basicas

medidas y las variables de interés calculadas, de 1la

forma siguiente:



I.- Magnitudes medidas:

P, - Presidn atmosférica, en (mm.c.Hg).

T, - Temperatura ambiente, en (2C).

P - Sobrepresién del aire alimentado en el tubo de
elevacién, en (mm.c.Hg).

H, - Lectura del mandmetro diferencial conectado al
diafragma instalade en la conduccién de aire, en
(cm.c.a.).

H, - Lectura del mandmetro diferencial conectado al
diafragma montado en la conduccidén de retorno del
agua, en {(cm.c.a.).

Al - Lectura de las pérdidas de presién por friccidn en

cada toma del tubo de elevacidén, en (cm.c.a.).

IT.- Magnitudes calculadas:

F, =~ Caudal mésico del aire, en (g/s).

F, - Caudal méasico del agua, en (Kg/s).

Al - Diferencias de pérdida de presidén por friccidn, en
flujo bifasico, entre cada dos tomas consecutivas
del tubo de elevacién, en (cm.c.a.), obtenidas por
diferencia entre lecturas realizadas
simultadneamente en los siete tubos abiertos a la

atmésfera, descritos en el Capitulo III.

En todas las tablas se da el didmetro interior del tubo de

elevacidon considerado, Di, en (mm.).



4,2.4 TUBO DE ELEVACION DE 20,3 mm DE DIAMETRO INTERIOR.

4.2.4.1 A.

Caundales de fluidos en el tubo de
elevacién.

Tubo de elevacidén, Di = 20,3 mm.

Pa = 784 mm. c. Hg.

Ta = 14,5 @ C.
Ps Hr Fg dg H1 F1

{mm.c.Hg.) (cm.c.a.) (gr/s) (Kg/m3) {(cm.c.a.) (RKg/s)

784 .1 0.02E-02 2.31 1.6 0.298E-01
784 0.1 0.04E-02 2.31 2.3 0.357E-01
784 0.2 C.14E-02 2.31 6.6 0.602E-01
784 1.2 0.36E-02 2.31 11.7 0.800E-01
784 4.2 0.73E-02 2.31 18.4 1.001E-01
784 7.2 1.00E-02 2.31 22.2 1.099E-01
784 i0.5 1.24E-02 2.31 26.5 1.200E-01
784 15.6 1.56E-02 2.31 31.1 1.299E-01
784 24.1 2.00E-02 2.31 36.2 1.401E-01
784 35.8 2.51E-02 2.31 41.6 1.501E-01
784 53.8 3.17E~-02 2.31 47.3 1.599E-01
784 88.5 4.22E-02 2.31 56.0 1.739E-01



4.2.4.1 A Caudales de fluidos, retenido de aire y agua

y velocidad de las burbujas en el tubo de

elevacidn.

Tubo de elevacidén, Di = 20,3 mm.

Pa = 707 mm. ¢, Hg.

Ta = 23 2 C.
Ps Hr Fg dg Qg*E-06 H1 Fl h Vb

{mm.c.a) (cm.c.a) {(gr/s) {Kg/m3) (m3/s) {cm.c.a) {(RKg/s) (cm) {m/s)

737 10.5 1.22E-02 2.30 5.30 0.50 1.8673E-~02 8.0 0.24
737 27.0 2.10E-02 2.30 9.13 4.00 4.695E-02 15.0 0.36
737 56.5 3.21E-02 2.30 13.96 11.50 7.92%E-02 31.0 .51
737 59.0 3.29E-02 2.30 14.30 15.50 B9.195E-02 42.0 0.52
737 62.0 3.38E~-02 2.30 14.69 15.00 9.047E-0C2 30.0 0.51
737 77.5 3.85E-02 2.30 16.74 16.30 9.428E-02 47.0 0.58
737 85.0 4.06E-02 2.30 17.65 20.50 1.056E-01 45.0 0.62
737 93.0 4.27E-02 2.30 18.57 22.30 1.101E-01 54.0 0.65
737 104.0 4.55E-0Q2 2.30 15.78 24.0Q 1.142E-01 54.0 0.66



4,2.4.1 A Caudales de fluidos, retenido de aire y agqua
¥y velocidad de las burbujas en el tubo de
elevaciodn.

Tubo de elevacidédn, Di = 20,3 mm.
Pa = 697.6 mm. ¢. Hg.
Ta = 9,5 2 C,

Ps Hr Fg dg Qg*E-06 H1 Fl h Vb
(mm.c.a) (cm.c.a) (gr/s) (Kg/m3) (m3/s) (cm.c.a) (Kg/s) {cm) (m/s)
732 0.20 1.25E~03 2.34 0.53 1.20 2.583E-02 13 0.37 [
703 10.50 1.20E-02 2.29 5.25 30.20 12.80E-01 123 1.26 b
697 21.00 1.79E-02 2.28 7.83 42.70 15.77E-01 144 1.70 g
654 26.00 2.02E-02 2.28 8.86 46.00 15.78E-01 180 1.68
660 40.00 2.55E-02 2.22 11.48 54.10 17.10E-01 227 2.10
683 51.00 2.96E~02 2.26 13,09 59.10 17.71E-01 229 2.01
678 67.00 3.45E-02 2.25 15.34 63.60 18.53E-01 254 2.37
677 78.00 3.77E-02 2.25 16.74 66.60 18.95E-01 300 2.91
673 89.50 4.07E-0Q2 2.24 18.14 69.10 19.31E-01 262 3.27
672 99.50 4.32E-02 2.24 19.29 71.10 19.58E-01 285 2.45



4.2.4.2 B. Caudal de agua y pérdidas de
presién en flujo monofasico.

Tubo de elevacién, Di = 20.3 mm.

H1 F1l (hf)1l1-7
{cm.c.a) (kg/s) (cm.c.a)
0.8 0.211E-01 0.6
2.5 0.372E-01 1.4
4.3 0.487E-01 2.5
5.8 0.565E-01 2.9
7.0 0.620E-01 3.9
8.7 0.690E-01 4.5
9.3 0.714E-01 4.5
10.8 0.769E~01 5.1
12.4 0.823E-01 6.0
13.0 0.843E-01 6.0
14.0 0.874E-01 6.6
14.1 0.877E-01 6.4
15,2 0.911E-01 6.9
16.2 0.940E-01 7.5
18.5 1.004E-01 8.4
21.4 1.079E-01 9.4
22.0 1.094E-01 9.8
24.9 1.163E-01 10.8
25.6 1.180E-01 10.9
29.3 1.195E-01 11.6
29.5 1.265E-01 12.7
32.6 1.330E-01 13.7
34.2 1.362E-01 14.4

36,5 1.406E-01 ib.2



4.2.4.3 C. Caudales de fluidos y perdidas de presién
en flujo bifasico.

Tubo de elevacién, Di = 20,3 mm.

Pa = 706 mm. c¢. Hg.

Ta = 22 2 C,

Ps Hr Fg H1 Fl 11 12 13 14 15 16 17
(mm.c.Hg) (cm.c.a) (gr/s) (cm.c.a) (kg/s) (cm) (cm) {cm) {cm) (cm) fcm) (cm)

800 0.60 0.24E-02 0.70 1.877E-02 24.3 24.6 24.8 25.0 25.2 25.4 25.5
800 0.80 0.29E-02 1.50 2.113E-02 24.4 24.7 24.9 25.0 25.4 25.7 25.8
800 1.00 0.32E-02 2.30 3.568E-02 24.5 25.3 25.9 25.1 27.2 28.0 28.4
800 1.80 0.45E-02 5.00 5.245E-02 24.5 26.7 28.1 26.5 30.8 32.4 33.1
800 2.10 0.50E~02 6.10 5.78%9E-02 25.2 27.1 28.8 29.4 32.0 33.9 34.8
800 2.70 0.57E-02 8.50 6.825E-02 25.3 27.9 30.3 30.4 34.7 37.3 38.5
800 3.40 0.64E-02 10.50 7.580E-02 25.4 28.9 32.5 32.5 37.3 40.4 41.9
800 4.10 0.73E-0Q2 12.20 8.165E-02 25.9 29.7 34.6 34.6 39.5% 43.3 45.0
800 5.10 0.82E-02 14.10 8.773E-02 26.3 30.8 36.2 36.2 41.8 45.6 47.6
800 5.50 0.86E~02 15.10 9.077E-02 27.0 31.1 328.4 38.4 43.4 47.8 50.0
800 6.50 0.95E-02 17.00 9.626E-02 27.0 32.1 39.6 39.6 45.3 50.4 ©52.6
800 7.10 0.97E-02 18.40 10.012E-02 27.5 32.6 41.1 41.1 47.1 52.6 55.2
800 7.80 1.05E-01 19.90 10.40%E-02 27.8 33.2 42.6 42.6 48.8 ©54.7 57.5
800 8.50 1.11E-01 20.70 10.614E-02 27.9 33.2 43.9 43.9 48.9 ©55.6 ©58.5
800 8.90 1.14E-01 21.10 10.716E-02 30.1 35.6 44.5 44.5 52.2 ©58.4 61.4
800 9.70 1.19E-01 22.00 10.940E-02 30.3 36.1 47.1 47.1 53.5 60.0 63.1
800 10.60 1.26E-01 23.20 11.232E-02 30.5 36.6 48.1 48.1 54.9 61.7 65.0

et
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4.2.4.3 C. Caudales de fluidos y perdidas de presidn
en flujo bifasico.

Tubo de elevacidén, Di = 20,3 mm.

Pa = 706,4 mm. c. Hg.

Ta = 22 2 C.
Ps Hr Fg H1l Fl 11 12 13 14 15 16 17

(mm.c.Hg) (cm.c.a) (gr/s) (cm.c.a) (kg/s) (cm) (cm) (cm) (em)  (cm)  (cm) (cm)

800 7.00 1.02E-02 20.5 10.56E-~-02 26.4 31.5 35.4 39.0 42,7 46.2 48.8
800 11.50 1.36E-02 24.5 11.54E~02 26.0 32.0 36,7 41.3 45,4 49.5 52.5
8040 23.50 1.98E-02 33.5 13.47E~02 25.4 33.5 39.9 46.1 51.7 57.4 61.3
800 32.50 2.46E-~02 38.0 14.35E-02 25.4 34.5 41.8 48.7 54.9 60.7 65.2
800 38.50 2.63E-02 41.0 14.90E~02 25.3 35.0 42.9 50.4 57.0 63.5 68.3
800 51.50 3.11E-02 46.0 15.78E~02 24.8 35.7 44.6 52.9%9 60.2 67.6 72.8
800 68.00 3.64E-02 51.5 16.68E~02 24.2 36.3 46.2 55.5 63.7 72.1 78.2
800 78.50 3,96E-02 %4.5%5 17.16E~02 24.0 36.8 47.3 57.1 66.1 75.1 8l.4
800 96.50 4.46E-02 58.% 17.77E~02 23.9 37.6 48.9 59.7 69.2 78.7 85.4



4.2.4.3 €. Caudales de fluidos y perdidas de presidn
en flujo bifdsico.

Tubo de elevacidén, Di = 20,3 mm.
Pa = 699.3 mm. c. Hg.
Ta = 22 2 C.
Ps Hr Fg H1l Fl 11 12 13 14 15 16 17
(mm.c.Hg) (cm.c.a) (gr/s) (cm.c.a) (kg/s) (cm) (cm) fcm) (cra) (cm) (cm) (cm)
789 14.5 14.9E-01 2.50 0.370E-01 36.0 55.%5 71.5 87.5 100.5 114.5 125.0
810 24.0 20.1E-01 5.60 0.550E-01 36.7 57.0 73.5 90.0 104.5 119.5 129.0
829 36.3 25.6E-01 10.80 0.770E-01 38.0 58.5 75.0 94,0 109.0 124.0 134.0
846 41.5 27.8E-01 13.00 0.840E-01 38.0 6&59.5 78.0 97.0 112.,5 127.0 138.0
871 46.38 30.0E-01 14.50 O0.890E-01 39.0 61.0 78.3 96.5 113.5 124.5 141.0
888 53.3 32.5E-01 17.20 0.970E-01 39.5 61.5 79.5 97.0 114.5 130.0 142.5
909 58.7 34.6E-01 18.50 1.000E-01 39.5 62.5 80.0 100.0 118.5 131.0 144.5
924 66.3 37.6E-01 21,00 1.070E-01 40.0 63.5 81.2 100.8 116.0 130.0 143.0
949 72.7 39.6E-01 23.20 1.120E-01 40.2 63.5 81.4 101.0 117.8 132.5 143.5
971 77.8 41.5E-01 25.00 1.170E-01 40.7 64.0 83.0 101.7 119.0 135.5 144.0
988 82.1 42.5E-01 27.20 1.220E-01 41.0 64.0 83.7 102.5 119.5 136.5 144.5
974 87.7 44.5E-01 28,80 1.250E-01 41.2 65.1 84.2 103.0 121.5 136.0 143.5
1017 92.1 46,.3E-01 30.00 1.280E-01 41.0 64.5 84.3 103.5 121.,3 137.5 143.5
1937 99.1 48.6E-01 31.50 1.310E-01 41.4 65.5 85.1 105.0 123.0 138.8 143.2
1050 103.8 50.1E-01 33.50 1.350E-0C1 41.2 65.5 85.6 105.5 124.0 139.5 143.5

85T



4.2.4.3 C. Caudales de fluidos y perdidas de presidn
en flujo bifasico.

Tubo de elevacidn, Di = 20,3 mm.
Pa = 702.7 mm. <. Hg.
Ta = 10 @ C,

Ps Hr Fg H1l Fi 11 12 13 14 15 16 17
(mm.c.Hg) (cm.c.a) (gr/s) (cm.c.a) (kg/s) (cm) (cm) (ecm) (cm) (cm) (cm}  (cm)
775 3.10 6.14E~-01 0.10 O0.750E-02 42.0 62.0 75.0 90.0 102.0 114.0 124.0
780 5.70 8.72E-01 ©0.30 1.300E-~02 43.0 62.0 77.0 92.0 104.0 116.0 124.0
785 10.00 12.06E-01 1.60 2.980E-02 44.5 63.0 79.0 93.0 105.0 118.0 126.0
788 13.20 14.16E-01 2,80 3.930E-02 45.0 64.0 79.5 94.0 108.5 123.0 133.0
794 17.00 16.40E-01 4.40 4.920E-02 45.0 64.0 81.0 95.0 110.5 124.0 135.0
798 19.50 17.77E-01 5.10 5.300E-02 45.0 64.0 83.5 96.0 111.5 125.0 137.0
gle 29.50 22.67E-01 9.10 7.060E-02 47.0 67.0 85.0 100.0 115.5% 133.0 142.0
838 38.00 26.40E-01 12.60 8.300E-02 47.0 67.0 86.0 101.0 118.5 134.0 146.0
867 47.00 30,11E-01 15.60 9.220E-02 47.0 69.0 88.5 102.5 120.5 138.0 149.0
890 54,00 32.84E-01 18,10 9.950E-02 48.5 70.0 89.7 106.0 125.5 141.0 151.0
916 62.50 36.00E-01 21.10 10.720E-02 48.5 71.0 92.0 110.0 127.5 142.0 154.0
954 74.50 40.28E-01 24.10 11.450E-02 49.0 73.5 95.0 111.7 132.0 145.0 152.0
994 85.50 44.12E-01 28.10 12.350E-02 50.0 75.0 95.0 114.5 135.0 148.0 159.0C
1014 94.00 46.8B6E-01 29.90 12.740E-02 50.0 75.0 94.2 115.0 136.5 149.5 165.0
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4.2.4.3 C. Caudales de fluidos y perdidas de presidn
en flujo bifasico.

Tubo de elevacidn,

Di = 20,3 mm.

Pa = 711 mm. c. Hg.

Ta = 21 2 C.
Ps Hr Fg H1 Fl 11 12 13 14 15 16 17

(mm.c.Hg) (cm.c.a) (gr/s) (cm.c.a) (kg/s) (cm) (cm) (cm) (cm) {cm) (cm) (cm)

800 16.0 1.59E-02 25.0 1.166E-01 9.20 16.80 23.10 29.00 34.10 38.50 42.50
800 34.0 2.45E-02 35.5 1.387E-01 10.00 19.40 27.50 34.80 41.40 47.70 53.30
800 57.0 3.30E-02 45.0 1.560E-01 10.30 21.20 30.40 39.20 47.40 47.40 61.20
800 65.5 3.57E-02 48.0 1.611E-01 10.40 21.40 30.80 40.10 48.30 48.30 62.30
800 78.5 3.97E~02 51.5 1.668E~01 10.50 21.60 31.20 41.40 50.30 50.30 65.30
800 86.5 4.19E-02 53.5 1.700E-01 10.60 21.90 31.70 41.50 51.10 51.10 66.40
800 97.5 4.49E-02 56.0 1.739E-01 10.70 22.00 31.90 42.30 51.20 51.20 67.80
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4.2.5 TUBO DE ELEVACION DE 26,0 mm DE DIAMETRO INTERIOR.

4.2.5.1 A. Caudales de fluidos en el tubo de
elevacion.

Tubo de elevacidn, Di = 26,0 mm.

Pa = 704.7 mm. c. Hg.

Ta = 24 ¢ C,

Ps Hr Fg dg H1 Fl
(mm.c.Hg.) (cm.c.a.) (gr/s) (Kg/m3) (cm.c.a.) (Kg/s)

877 16.70 1.67E-02 2.46 29.8 1.272E-01
878 17.006 1.69E-02 2.45 29.9 1.274E-01
914 29.30 2.33E-Q2 2.51 40.7 1.485E-01
919 30.20 2.38E-02 2.52 40.9 1.488E-01
8952 41.60 2.88E-02 2.57 48.7 1.623E-01
953 42.00 2.90E.02 2.57 49.2 1.631E-01
985 52.70 3.34E-02 2.62 54.9 1.722E-01
988 53.60 3.37E-02 2.63 56.6 1.748E-01
1014 61.60 3.68E-02 2.67 60.2 1.803E-01
1017 62.50 3.71E-02 2.67 60.4 1.806E-01
1038 70.70 4.01E-02 2.71 63.8 1.856E-01
1071 81.10 4.38E-02 2.76 69.2 1.932E-01
1093 87.90 4.62E~-02 2.79 71.4 1.962E-01
1129 98.40 4.97E-0Q2 2.85 75.2 2.013E-01



4.2.5.1 A Caudales de fluidos y retenido de aire
Yy agua en el tubo de elevacién.

Tubo de elevacidn, Di = 26,0 mm.
Pa = 706.1 mm. <. Hg.
Ta = 22 2 C,
Ps Hr Fg dg Qg*E-06 H1 Fl h
(mm.c.a) (cm.c.a) (gr/s) {(Kg/m3) (m3/s) (cm.c.a) {(Kg/s) (cm)
875 1.60 0.43E-02 2.45 1.77 11.10 0.779E-01 17.50
897 3.20 0.65E-02 2.49 2.62 16.20 0.940E-01 24.00
951 3.70 0.72E-02 2.57 2.80 17.20 0.968E-01 27.00
g27 17.90 1.76E-02 2.53 6.96 33.00 1.338E-01 50.40
955 46.90 3.09E-02 2.58 12.00 53.50 1.700E-01 74.00
942 59.20 3.52E-02 2.56 13.77 59,00 1.785E-01 75.00
1077 82.70 4.44E-02 2.77 16.04 69.50 1.936E-01 99.00
1098 87.20 4.60E-02 2.80 16.43 €9.50 1.936E-01 98.00
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4.2.5.1 A Caudales de fluidos, retenido de aire y agqua

y velocidad de las burbujas en el tubo de

elevacién.
Tubo de elevacibn, = 26,0 mm.
Pa = 706.9 mm. cC.
Ta = 23 ¢ C.
Ps Hr Fg dg Qg*E-06 H1 F1l h Vb
(mm.c.a) (cm.c.a) (gr/s) (Kg/m3) {m3/s) (cm.c.a) (Kg/s) (cm) fm/s)
841 1.60 0.43E-02 2.40 1.79 1i.6 0.796E-01 17.9 0.37
841 1.70 0.45E-02 2.40 1.85 iz.0 0.810E-0Q01 18.5 0.37
845 5.90 0.%1E-02 2.41 3.78 20.1 1.046E~-01 31.7 0.43
845 8.30 1.11E-02 2.41 5.00 23.6 1.133E~-01 36.5H 0.46
864 16.20 1.63E-02 2.44 6.71 31.6 1.309E~-01 49.0 0.51
860 19.80 1.83E-02 2.43 7.54 35.3 1.383E-01 50.5 0.50
860 24.80 2.08E-02 2.473 8.57 39.1 1.455E-~01 59.5 0.52
893 33.40 2.50E-02 2.48 10.07 45.6 1.571E~-01 67.5 0.57
972 62.90 3.68E-02 2.60 14.13 60.1 1.801E~-01 89.0 0.61
1259 91.30 4,93E-02 3.05 16.17 74.6 2.005E-01 108.0 0.70
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4.2.5.2 B, Caudal de agua y pérdidas de
presidén en flujo monofasico.

Tubo de elevacidn, Di = 26.0 mm.
H1 rl (hf£)11-7
(cm.c.a) (kg/s) (cm.c.a)
4.6 0.503E~-01 1.0
6.5 0.597E-01 1.5
8.6 0.686E-01 1.7
11.6 0.796E-01 2.1
13.6 0.862E-01 2.4
17.6 0.979E-01 3.0
20.0 1.043E-01 3.1
21.9 1.092E-01 3.4
24.3 1.149E-01 3.8
26.8 1.207E-01 4.0
30.2 1.208E-01 4.4
31.6 1.309E-01 4.5
35.0 1.378E-01 4.8
38.6 1.446E-01 5.6
41.3 1.495E-01 5.7
44.8 1.557E-01 6.3
50.1 1.646E-01 6.8
51.3 1.655E-01 6.8
55.6 1.773E-01 7.6
56.8 1.752E-01 7.7
62.5 1.837E-01 8.3



4.2.5.3 C. caudales de fluidos y perdidas de presién
en flujo bifasico.

Tubo de elevacidédn, Di = 26,0 mm.
Pa 705.2 mm., c. Hg.
Ta 25 2 C.
Ps Hr Fg Hl Fl 11 12 13 14 15 16 17
{(mm.c.Hg) {(cm.c.a) (gr/s) (cm.c.a) {(kg/s) {cm) (cm) (cm) {cm) {cm) (cm) (cm)
846 0.60 0.25E-02 4.60 0.503E-01 5.90 6.80 8.20 9.10 9.90 10.60 11.10
847 1.90 0.48E-02 10.60 0.762E-01 4.60 6.90 9.60 11.60 13.40 14.90 16.00
8438 3.20 0.64E-02 14.20 0.880E~-01 3.00 6.00 9.50 12.10 14.60 16.50 18.00
851 4.30 0.76E-02 16.80 0.957E-01 1.80 5.30 9.40 12.40 15.30 17.70 19.50
853 6.20 0.94E-02 20.80 1.064E-01 3.00 7.30 12.30 15.90 19.50 22.40 24.20
855 7.50 1,05E-02 23.00 1.118E-01 11.10 15.70 21.00 25.10 28.80 32.10 34.30
856 9.50 1.20E-02 25.40 1.175E-01 10.60 16.00 20.40 24.80 29.20 32.90 35.60
856 11.40 1.33E-02 27.20 1.216E-01 10.00 16.10 22.50 27.30 31.90 35.80 38.80
869 17.30 1.70E-02 33.20 1.342E-01 10.20 17.30 24.70 30.40 35.90 40.90 44.70
883 21.20 1.92E-02 236.30 1.403E-01 10.00 18.00 26.00 32.20 37.80 43.40 47.50
895 24.70 2.10E-02 39.00 1.453E-01 9.40 18.40 26.90 33.70 40.40 46.60 50.90
917 31.90 2.45E-02 43.20 1.529E-01 9.00 19.50 28.30 35.60 42.80 49.30 53.60
943 39.70 2.80E-02 47.60 1.606E-01 8.30 19.20 28.80 37.20 45.50 52.50 57.90
975 50.60 3.25E-02 52.60 1.688E-01 7.40 19.50 30.50 39.80 49.20 57.20 61.60
1045 56.10 4,00E-02 §&7.20 1.758E-01 7.90 21.30 32.60 42.80 52.30 61.00 67.00
1121 67.50 4,50E-02 63.50 1.851E-01 8.50 23.00 35.50 45.90 56.20 65,20 72.20
1179 80.70 4,78E-02 70.40 1.948E-01 9.00 24.90 38.70 50.80 63.10 73.10 80.%0
1209 88.60 5.17E-02 74.50 2.004E-01 10.20 26.50 40.30 52.30 65.60 75.40 83.60
1245 99.70 5.19E-02 79.70 2.072E-01 10.90 27.90 43.00 55.80 69.30 80.00 89.00

e
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4.2.6 TUBO DE ELEVACION DE 12.4 mm. DE DIAMETRO INTERIOR

4.2.6.1 A Caudales de fluidos, retenido de aire y agqua
y velocidad de las burbujas en el tubo de

elevacién.
Tubo de elevacidn, Di = 12.4 mm.
Pa = 705.8 mm. <. Hg.
Ta = 25 2 C,
Ps Hr Fg dg Qg*E-06 H1 Fl h Vb
(mm.c.a) (cm.c.a) {(gr/s) {Kg/m3) (m3/s) {cm.c.a) {Kg/s) {cm) {m/s)
839 0.60 0.24E-02 2.40 1.02 3.10 0.414E-01 39.50 0.53
843 2.50 0.56E-02 2.40 2.31 5.60 O0.555E~-01 64.00 0.67
848 5.10 0.84E-02 2.41 3.47 7.90 0.658E~-01 78.00 0.73
860 10.10 1.24E-02 2.43 5.12 10.30 0.751E-01 92.20 0.87
880 18.20 1.76E-02 2.46 7.13 13.10 0.846E~01 113.00C 0.83
943 31.40 2.45E~02 2.56 9.57 16.10 0.937E~01 127.00 1.05
946 41.40 2.87E-02 2.56 11.20 17.50 0.977E~01 136.50 1.19
981 53.10 3.38E-02 2.62 12.79 19.20 1.023E~01 148.00 1.28
1015 67.60 3.88E-02 2.67 14,54 21.00 1.068E~-01 165.00 1.40
10563 79.90 4.32E-02 2.73 15.83 22.30 1.101E~01 163.00 1.51
1156 111.90 5.38E-02 2.89 18.72 25.10 1.168E~-01 195.00 1.64
1223 164.30 6.84E-02 2.99 22.86 28.00 1.233E-01 184.00 1.71

997



4.2.6.2 B. Caudal de agua y pérdidas de
presién en flujo monofasico.

Tubo de elevacidn, Di = 12.4 mm.
H1 Fl (hf)1l1-7
(cm.c.a) (ka/s) (cm.c.a)
0.30 1.299E-02 3.10
0.70 1.977E-02 5.80
1.80 3.159E-02 11.50
3.00 4.071E-02 17.80
3.40 4,331E-02 19.20
4.70 5.086E-02 25.40
5.30 5.399E-02 27.50
6.80 6.109E-02 33.80
8.80 6.943E-02 39.30
9.70 7.287E-02 44.70
10.40 5.543E-02 44.70
12.50 8.264E-02 52.90
13.50 5.586E-02 54.10

14.50 8.896E-02 58.60



4.2.6.3 C. Ccaudales de fluidos y perdidas de presién

en flujo bifasico.

Tubo de elevacién, Di = 12.4 mm.
Pa = 707.6 mm. c. Hg.
Ta = 26 2 C.
Ps Hr Fg H1 F1l 11 12 13 14 15 16 17
(mm.c.Hg) (cm.c.a) (gr/s) (cm.c.a) (kg/s) {cm) {(cm) {cm) (cm) (cm} (cm) {cm)
838 1.60 0.43E-02 3.80 0.458E-01 47.5 50.3 52.2 53.4 53.7 54.2 54.7
840 2.80 0.59E-02 5.20 0.535E-01 46.8 46.8 50.5 53.0 54.6 55.0 55.7
B43 5.70 0.89E-02 7.20 0.629E-01 48.0 53.0 56.4 b58.7 59.2 60.2 61.3
852 8.40 1.12E-02 38.70 0.690E-01 47.9 54.0 58.0 60.7 61.3 62.5 63.8
860 13.00 1.44E-02 10.50 0.758E-01 48.1 53.3 58.1 61.4 62.1 63.5 65.1
870 17.80 1.73E-02 12.20 0.817E-01 49.9 58.2 63.7 67.5 68.4 70.0 71.8
885 25.70 2.15E-02 14.20 0.817E-0C1 51.0 60.6 66,9 71.4 72.4 74.3 76.5
913 32.80 2,49E-02 15.50 0.880E-01 49.5 59.9 66.7 71.6 72.7 74.8 77.2
945 41,80 2.89E-02 16.70 0.920E-01 47.6 58.8 66.1 71.4 72.6 74.9 77.5
970 50.00 3.23E-02 17.80 0.954E-01 47.2 59.1 66.8 72.4 73.7 76.1 78.8
996 57.70 3.53E~-02 18.80 1.012E-01 46.9 59.4 67.5 73.4 74.7 77.3 80.2
1018 64.50 3.79E-02 19.40 1.028E-01 46.5 59.4 66.7 73.8 75.2 77.8 80.8
1047 73.70 4,12E-02 20.20 1.049E-01 45.8 59.3 67.9 74.3 75.7 78.5 81l.6
1105 90.20 4,70E-02 21.60 1.087E-01 45.3 59.6 68.8 75.6 77.2 80.2 83.6
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4.2.6.3 C. Caudales de fluidos y perdidas de presidn

en flujo biféasico.

Tubo de elevacidn, Di = 12.4 mm.
Pa = 704.6 mm. c. Hg.
Ta = 27 2 C.
Ps Hr Fg H1l Fl 11 12 13 14 15 16 17
(mm.c.Hg) (cm.c.a) {gr/s) {cm.c.a) (kg/s) {cm) fcm) (cm) fem) (cm) (cm) (cm)
846 2.00 0.49E-02 5.00 0.524E-01 45.0 48.0 52.5 53.5% 53.7 53.8 53.9
849 4.70 0.78E-02 7.30 0.633E-01 46.0 50.0 56.5 58.0 58.3 58.4 58.6
853 7.50 1.05E-02 9.00 0.702E-01 47.0 52.0 b59.3 61.3 61.7 61.9 62.1
860 10.80 1.29E-02 11.10 0.779E-01 48.5 54.0 62.7 65.1 65.6 65.8 66.1
873 17.00 1.68E-02 12.70 0.833E-01 49.0 55.2 65.2 67.5 68.0 68.3 68.6
885 21.90 1.95E-02 14.10 0.877E-01 49.5 5856.1 67.6 70.7 71.3 71.6 71.9
903 28.90 2.31E~-02 15.80 0.928E-01 50.5 58.3 70.8 74.4 75.0 75.3 75.7
938 36.50 2.66E-02 17.20 0,968E-01 51.0 5%9.4 72.3 76.3 77.0 77.4 77.8
958 42.30 2.92E~02 18.00 0.990E-0l1 58.8 5%9.2 72.1 76.4 77.1 77.5 79.9
982 49.70 3.22E-02 19.00 1.017E-01 51.0 60.0 73.6 78.0 78.7 79.1 79.6
1004 56.50 3.49E-02 19.80 1.038E-01 51.0 0.3 74.0 78.8 79.6 B80.8 80.5
1026 63.00 3.74E-02 20.60 1.059E-01 50.5 60.3 74.4 79.2 80.0 80.4 80.9
1063 73.70 4.14E-02 21.60 1.084E-01 50.0 0.0 74.8 79.3 80.1 80.6 81.2
1092 72.30 4.44E-02 22.50 1.106E-01 51.0 1.4 76.4 81.9 82.7 83.2 83.8
1134 92.20 4.80E-02 23.80 1.138E-01 51.1 61.7 78.8 83.9 84.8 85.3 85.9
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4.2.7 TUBO DE ELEVACION DE 54.0 mm DE DIAMETRC INTERIOR.

4.2.7.1 A. Caudales de fluidos en el tubo de
elevaciodn.

Tubo de elevacién, Di = 54.0 mm.

Pa = 700.7 mm. c. Hg.

Ta = 16 2 C.

Ps Hr Fg dg H1 F1
(mm.c.Hg.) (cm.c.a.) (gr/s) (Kg/m3} (cm.c.a.) (Kg/s)

837 0.70 0.24E-02 2.46 1.30 2.688E-02
837 1.60 0.33E-02 2.46 1.60 2.980E-02
839 1.90 0.47E-02 2.46 2.50 3.719E-02
841 2.40 0.54E-02 2.47 2,90 4.003E-02
843 2.90 0.60E-02 2.47 3.40 4.331E-02
845 4,10 0.74E-02 2.47 4.40 4.923E-02
848 6.00 0.92E-02 2.48 5.40 5.449E-02
855 9.30 1.18E-02 2.49 7.40 6.371E-02
869 16.30 1.64E-02 2.51 10.50 7.579E-02
882 22.10 1.96E-02 2.53 12.90 8.394E-02
714 32.10 2.45E-02 2.58 16.40 9.456E-02
961 45.90 3.06E-02 2.66 21.50 10.896E-02
983 52.40 3.32E-02 2.69 23.90 11.399E-02
1015 62.50 3.71E-02 2.75 26.70 12.043E-02
1037 69.70 3.97E-02 2.78 28.40 12.418E-02
1064 68.20 4.28E-02 2.82 29.80 12.718E-02
jo76 83.50 4,45E-02 2.84 32,50 13.277E-02
1112 94.90 4.84E-02 2.90 35.00 13.775E-02



4.2.7.1 A Caudales de fluidos y retenido de aire

Yy agua en el tubo de elevacién.

Tubo de elevacién, Di = 54.0 mm.
Pa = 700.7 mm. c. Hg.
Ta = 16 2 C.
Ps Hr Fg dg Qg*E-06 H1l F1 h
{mm.c.a} (cm.c.a) {(gr/s) (Kg/m3) (m3/s) {cm.c.a) {Kg/s) (cm)
855 9.30 1.18E-02 2.49 4.75 7.40 6.371E-02 5.00
869 16.30 1.64E-02 2.51 6.53 10.50 7.579E-02 13.70
882 22.10 1.96E-02 2.53 7.74 12.90 8.394E-02 24.00
914 32.10 2.45E-02 2.58 9.50 16.40 9.456E-02 33.50
961 45.90 3.06E-02 2.66 11.49 21.50 1.082E-01 49.70
883 52.40 3.32E~02 2.69 12.32 23.90 1.140E-01 56.70
1015 62.50 3.71E-02 2.75 13.50 26.70 1.204E-01 60.10
1037 69.70 3.97E-02 2.78 14.28 28.40 1.242E-01 62.20
1064 78.20 4.28E-02 2.82 15.14 29.80 1.272E-01 66.20
1076 83.50 4.45E-02 2.84 15.66 32.50 1.328E-01 67.70
1112 94.90 4.84E-02 2.90 16.69 35.00 1.378E-01 70.70

F.‘
~d
e



4.2.7.1 A Caudales de fluidos y retenido de aire

y agua en el tubo de elevacidn.

Tubo de elevacidn, Di = 54.0 mnm.
Pa = 709.5 mm. c¢. Hg.
Ta = 13 2 C.
Ps Hr Fg dg Qg*E-06 H1 Fl
{mm.c.a) (cm.c.a) {gr/s) (Kg/m3) (m3/s) (cm.c.a) (Kg/s) (cm)
840 2.10 0.50E~-02 2.50 2.01 3.00 4.071E-02 6.20
848 5.70 0.89E-02 2.52 3.55 5.20 5.348E~02 16.40
862 12.10 1.38E-02 2.54 5.45 8.50 6.825E-02 29.90
884 12.20 1.92E-02 2.57 7.46 12.20 B8.165E-02 36,40
910 29.50 2.34E-02 2.62 8.95 15.40 9.166E-02 43.40
937 36.20 2.65E-02 2.66 9.98 18.20 9.995E-02 50.00
950 41.70 2.89E-02 2.68 10.78 20.70 1.161E-01 51.70
971 46.90 3.11E-02 2.71 11.46 22.90 1.160E-01 55.50
586 51,80 3.31E-02 2.74 12.07 25,10 1.168E~01 57.20
1610 56.20 3.59E-02 2.78 12.95 27.90 1.231E-01 57.80
1040 68.00 3.93E-02 2.83 13.90 31.70 1.311E-01 58.00
1053 75.60 4.1%E-02 2,85 14.91 34.20 1.362E-01 57.10
1087 86.10 4,56E-02 2.90 15.70 39.50 1.463E-01 68,90
1110 97.60 4,93E-02 2.94 16.77 42.90 1.524E-01 72.50

[
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4.2.7.1 A Caudales de fluidos y retenido de aire
y agua en el tubo de elevacién.

Tubo de elevacidn, Di = 54.0 mm.

Pa = 705.0 mm. c. Hg.
Ta = 14 2 C.
Ps Hr Fg dg Qg*E-06 H1 Fl h
{(mm.c.a) (cm.c.a) {gr/s) (Kg/m3) (m3/s) (cm.c.a) (Ka/s) {cm)
843 2.80 ¢.59E~02 2.50 2.38 5.50 b5.499E-02 3.00
846 6.50 C.96E-02 2.50 3.85 8.60 6.865E-02 6.50
858 12.40 1.40E~02 2.52 5.55 12.20 B8.165E-02 11.50
874 18.30 1.76E-02 2.54 6.91 14.10 8.773E-02 22.790
895 27.70 2.24E-02 2.58 8.71 15.30 9.136E-02 33.50
938 39.40 2.78E-02 2.65 10.51 15,80 ©9.283E-02 51.20
999 59.50 3.59E-02 2.75 13.08 21.30 1.077E-01 60.00
1043 73.70 4.11E-02 2.82 14.60 23.50 1.130E-01 65.80
1103 89.40 4.67E-02 2.91 16.04 27.00 1.211E-01 69.50

LY
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4.2.7.2 B. Caudal de agua y pérdidas de
presién en flujo monofasico.

Tubo de elevacidén, Di = 54.0 mm.

H1 F1l (hf}11-7
{cm.c.a) (kg/s) (cm.c.a)
4.20 4.810E-02 0.04
8.40 6.780e-02 0.08
15.10 9.080E-02 0.13
17.20 9.680E-02 0.14
25.70 11.820E-02 0.20
27.50 12.220E-02 0.21
35.50 13.870E-02 0.26
43.20 15.290E-02 0.30
45.50 15.6%0E-02 0.31
50.70 16.560E-02 0.34
55.80 17.360E-02 0.37
57.40 17.610E-02 0.38
71.20 19.590E-02 0.45
74.80 20.080E-02 0.47
77.10 20.380E-02 0.48
83.70 21.230E-02 0.52
87.00 21.640E-02 0.53
85.20 21.910E-02 0.55
94.40 22.540E-02 0.57
104.80 23.740E-02 0.62

106.50 23.930E-02 0.63



4.2.7.3 C. Caudales de fluidos y perdidas de presién
en flujo bifasico.

Tubo de elevaciédn, = 54,0 mm.
Pa = 705.9 mm. <. Hg.
Ta = 14 & C.
Ps Hr Fg H1 Fl 11 12 13 14 15 le6 17
(mm.c.Hg) (cm.c.a) (gr/s) (cm.c.a) (kg/s) {cm) {cm) (cm) (cm) {cm) (cm) (cm)
847 3.00 0.618E-02 7.40 6.371E-02 26.8 28.0 29.0 30.1 31.2 32.0 32.8
851 7.70 1.062E-02 11.90 8.,065E-02 28.1 30.2 32.0 33.8 35.7 37.1 38.4
868 15.50 1.595E-02 17.00 9.626E-02 29.6 32.4 35.1 37.7 40.2 42.2 44.2
877 19.40 1.222E-02 18.70 1.009E-01 30.0 33.3 36.4 39.3 42.1 44.4 46.1
898 27.00 2.214E-02 21.60 1.084E-01 31.0 35,0 38.6 42.0 45.3 47.9 50.4
918 31.80 2.452E-02 23.30 1.126E-01 31.5 35.7 39.7 43.4 47.0 49.9 52.6
935 36,50 2.663E-02 24.70 1.159E-01 32.1 36.9 41.1 45.1 4%9.0 52.1 55.1
965 45.50 3.,049E-02 27.80 1.283E-01 32.7 38.2 43.1 47.6 51.8 55.3 58.7
990 53.40 3.367E-02 30.00 1.276E-01 33.5 39.2 44.6 49.5 54.1 57.9 61.6
1023 63.50 3.755E-02 32.90 1.336E-01 34.2 40.9 46.% 52.4 b57.5 61.7 65.7
1047 70.90 4.028E-02 34.10 1.360E-01 35.0 41.5 47.7 53.4 58.6 62.9 67.0
1076 79.80 4.349E-02 36.00 1.397E-01 35.7 42.9 4%.7 55.7 61l.1 65.8 70.1
1102 87.30 4.60%E-02 37,50 1.425E-01 36,0 43.8 50.9 57.2 62.9 67.7 72.2
1141 98.90 5.004E-02 40.10 1.474FE-01 36.5 45.0 52.8 59.6 65.8 71.1 76.0

L7



4.3 FLUJO EXTERIOR

Como en 4.2 a continuacidn se enumeran los datos basicos

medidos, la variables de intéres calculadas y los resultados

experimentales.
4.3.1 DATOS BASICOS MEDIDOS EN LA EXPERIMENTACION

En la experimentacidn con tubos cortos se han obtenido los
datos de caudal de aire y agua arrastrado, con igual criterio

que en 4.2.1.

En los estudios de desplazamiento de la zona superior de
depdsito precalentada, con el que se simuld el flujo exterior
al tubo de elevacidn, aunque el sistema de adquisicidén de
datos, puede suministrar el 1listadoe de las temperaturas
medidas, solamente se presenta la grafica registro que da la
evolucién hasta que se alcanza un valor practicamente

constante.

4.3.2 VARIABLES DE INTERES CALCULADAS A PARTIR DE LOS DATOS
BASICOS OBTENIDOS EN LA EXPERIMENTACION.

En la experimentacidén con tubos cortos se han calculado
solamente los caudales perimétricos para confirmar la posicién
del éptimo.

En los estudios de evolucidn de temperaturas, se ha determinado

graficamente sobre el registro que da su variacién en funcién



del tiempo, los intervalos de tiempo entre la elevacidn brusca
que da los termopares, situados en los cinco niveles due
permite el bastidor radial gue los soporta. Mediante estos
intervalos de tiempo y la diferencia de niveles en la posicidn
del termopar, es posible calcular la velocidad de avance
aparente del descenso de la zona precalentada. Esta velocidad
debe considerse como una estimacidn del orden de la velocidad
de avance de los torbellinos gue se producen en su

desplazamiento. Sobre este aspecto se volveri mas adelante.

4.3.3 PRESENTACION DE LOS RESULTADOS EXPERIMENTALES

En la experimentacidn con tubos cortos se dan directamente las
tablas con los valores de caudal masico de aire y caudal masico

de agua arrastrada.

En la evolucidén de temperaturas, los registros graficos junto
con los intervalos que definen los limites de elevacidén brusca

de temperatura entre termopares de diferente cota de nivel.

En todas las tablas se da el didmetro interior del tubo corto

considerado, Di, en (mm).



4.3.4 TUBOS DE ELEVACION CORTOS

4.3.4.1 Caudales mésicos y perimétricos en el tubo de elevacién, Di=12,0 mm.
Longitud del tubo, 1.100 mm.
Fg Fl F1/ 9T D Fg Fl F1/ 7T D
Kg 5 Kg Kg Kg Kg Kg
-—-—-- X% 10 ———— | mme————— -=-==-x 10 ———— | mmem——e——
s s s X cm s s s x cm
0.66 0.0417 0.0111 8.13 0.0875 0.0232
0.99 0.0b00 0.0133 11.20 0.0940 0.0249
1.33 0.0516 0.0137 12.80 0.0940 0.0249
1.50 0.0542 0.0144 14.80 0.0940 0.0249
1.83 0.0625 0.0166 16.20 0.0940 0.0249
2.16 0.08625 Q0.01é66 18.40Q 0.0940 0.0249
2.33 0.0667 0.0117 19.80 0.0940 0.0249
1.99 0.0667 0.0177 20.80 0.0940 0.0249
5.99 0.0750 0.0199 22.10 0.0940 0.0249
1.47 0.0625 0.0166 24.40 0.0940 0.0249
2.46 0.0650 0.0172 26.00 0.0940 0.0249
3.27 0.0687 0.0182 25.90 0.09490 0.0249
3.76 0.0750 0.0199 27.30 0.0%40 0.0249
4.58 0.0750 0.019% 28.30 0.0940 0.0249
5.07 0.0875 0.0232
5.40 0.0875 0.0232
5.73 0.0875 0.0232
6.38 0.0875 0.0232
6.55 0.0875 0.0232
6.87 0.0875 0.0232
5.37 0.0560 0.0149
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4.3.4.2 Caudales mdsicos y perimétricos en el tubo de elevacién, Di=21,0 mm.
Longitud del tubo, 1.100 mm.
Fg Fl F1/TT D Fg Fl Fl/ 7 D
Kg 5 Kg Kg Kg Kg Kg
-=-==-x 10 -_—— | mmm—e——— -==-x 10 ———— | emmm—————
s s S X cm s S S X cm
2.49 0.0416 0.0063 6.09 0.1810 0.0274
1.16 0.1083 0.0164 6.26 0.1880 0.0284
6.65 0.0722 0.0109 6.42 0.1880 0.0284
1.50 0.1194 0.0181 6.42 0.1880 0.0284
0.99 0.1055 0.0160 6.75 0.1880 0.0284
1.83 0.1278 0.0194 7.41 0.2000 0.0303
1.99 0.1278 0.0194 7.57 0.2000 0.0303
2.16 0.1389 0.0211 12.00 0.2250 0.0341
5.40 0.1875 0.0284 15.60 0.2380 0.0361
6.22 0.2000 0.0303 17.00 0.2380 0.0361
7.20 0.2000 0.0303 18.50 0.2380 0.0361
1.15 0.1070 0.0161 19.90 0.2380 0.0361
2.80 0.1370 0.0208 21.50 0.2500 0.0379
2.30 0.1370 0.0208 22.80 0.2500 0.0379
1.81 0.1250 0.0189 25.30 0.2500 0.0379
3.30 0.1500 0.0277 27.00 0.2500 0.0379
4.12 0.1630 0.0247 28.20 0.2560 0.0388
4.28 0.1750 0.0265 30.00 0.2560 0.0288
5.10 0.1750 0.0265
5.60 0.1750 0.0265
5.93 0.1810 0.0274
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4.3.4.3 Caudales masicos y perimétricos en el tubo de elevacién, Di=28,0 mm.

Longitud del tubc, 1.100 mm.

Fg Fl FlL/TT D Fg F1l Fl1/ 7T D
Kg Kg Kg Kg Kg Kg

-——=~ x 10 ———— | e -——-= x 10 ———— | emmemm—ee

S S S ¥ Cm s S S X Cm
0.66 0.0500 0.0057 5.20 0.3060 0.0369
0.99 0.1277 0.0145 5.53 0.3250 0.0384
1.16 0.1470 0.0167 6.50 0.3380 0.0363
1.49 0.1690 0.0192 6.18 0.3190 0.0384
1.82 0.1805 0.0205 6.34 0.3380 0.0376
2,15 0.2083 0.0237 6.67 0.3310 0.0384
2.31 0.2166 0.0303 5.20 0.3380 0.0384
2.61 0.2666 0.0227 7.64 0.3380 0.0398
1.30 0.2000 0.0249 9.59 0.3500 0.0413
1.95 0.2190 0.0269 16.20 0.3630 0.0413
2.44 0.2370 0.0298 19.30 0.3630 0.0413
3.09 0.2620 0.0313 17.90 0.3630 0.0413
3.58 0.2750 0.0327 20.30 0.3630 0.0413
3.90 0.2880 0.0341 21.30 0.3630 0.0413
4.39 0.3000 0.0363 23.10 0.3690 0.0419
5.04 0.3190 0.0341 24,20 0.3630 0.0413
4.55 0.3000 0.0348 26.50 0.3630 0.0413
6.02 0.3060 0.0355 25.20 0.3630 0.0413
5.85 0.3120 0.0348 27.30 0.3690 0.0419

5.04 0.3060 0.0363
5.85 0.3190 0.0348

087



4.3.4.4 Caudales masicos y perimétricos en el tubo de elevacién, Di=37,5 mm.

Longitud del tubo, 1.100 mm.

Fg Fl F1/9T D Fg Fl F1/9T D
Kg 5 Kg Kg Kg 5 Kg Kg
—-==x 10 ——— | mmmmm——— -——=x 10 —_———— | s
s s S X Cm s s S X cm
0.66 0.1083 0.0092 3.09 0.3120 0.0265
0.98 0.1500 0.0127 5.37 0.3310 0.0281
1.15 0.1750 0.0149 3.25 0.3370 0.028¢6
1.31 0.2000 0.0170 3.09 0.3370 0.0286
1.48 0.2500 0.0212 4,06 0.3370 0.0286
2.81 0.2625 0.0223 4,27 0.3440 0.0292
2.97 0.2750 0.0233 5.04 0.3500 0.0298
2.13 0.2875 0.0244 6.50 0.3500 0.0298
2.30 0.3000 0.0255 9.50 0.3620 0.0301
4.21 0.3500 0.0298 12.00 0.3560 0.0302
3.73 0.3500 0.0298 23.20 0.3690 0.0313
2.27 0.3250 0.0276 23.00 0.3750 0.0318
1.78 0.2940 0.0250 21.00 0.3620 0.0307
1.62 0.2870 0.0244 26.10 0.3620 0.0307
1.54 0.2750 0.0233 25.00 0.3690 0.0313
1.46 0.2690 0.0228
1.29 0.2620 0.0222
3.25 0.3060 0.0260
2.93 0.3120 0.0265
1.14 0.2370 0.0201
2.44 | 0.3060 0.0260




4.3.4.5 Caudales madsicos y perimétricos en el tubo de elevacidén, Di=53,0 mm.
Longitud del tubo, 1.100 mm.
Fg Fl F1/ m D Fg F1l Fl1/ m D

Kg 5 Kg Kg Kg Kg Kg

— X 10 — x 10 —_—

s = s x cm s S s X cm
C.66 0.0416 0.0025 16.40 0.3660 0.0220
0.98 0.0750 0.0045 18.70 0.3660 0.0220
1.31 0.0833 0.0050 20.50 0.3660 0.0220
1.64 0.0933 0.0056 22.70 0.3660 0.0220
1.80 0.1667 0.0100 26.30 0.3660 0.0220
2.13 0.2000 0.0120 25.40 0.3520 0.0211
2.30 0.237% 0.0143 13.90Q 0.3620 Q.0217
2.13 0.2210 0.0133 14.60 0.3500 0.0210
2.46 0.2310 0.0139 13.40 0.3750 0.0225
2.30 0.2190 0.0132 21.00 0.3812 0.0229
3.28 0.3250 0.0195 27.10 0.3750 0.0225
3.11 0.3250 0.0195
2.95 0.3000 0.0180
4.26 0.3500 0.0210
5.08 0.3500 0.0210
5.60 0.3870 0.0232
4.47 0.3600 0.02186
8.20 0.3750 0.0225
8.85 0.3750 0.0225

12.40 0.3660 0.0220
14.70 0.3660 0.0220
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4.3.4.6 Caudales masicos y perimétricos en el tubo de elevacién, Di=69,0 mm.

Longitud del tubo, 1.100 mm.

Fg Fl F1/9T D
Kg 5 Kg Kg
--=—=- % 10 m——— ] mmme——=—
s s s X Cm
]
1.16 0.1183 0.0055
1.50 0.1333 0.0061
1.83 0.1583 0.0073
1.99 0.1875 0.0086
2.16 0.2000 0.0092
2.33 0.2167 0.0100
4,58 0.3750 0.0173
3.27 0.3120 0.0144
4,91 0.3630 0.0167
3.93 0.3500 0.0161
5.24 0.3750 0.0173
5.73 0.3750 0.0173
6.22 0.3750 0.0173
6.55 0.3750 0.0173
7.69 0.3750 0.0173
11.20 0.3750 0.0173
23.60 0.3750 0.0173
19.60 0.3750 0.0173
15.90 0.3750 0.0173
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4.3.5 DETECCION DE AVANCE DE LA ZONA CALIENTE EN_ EL
DEPOSITO

De acuerdo con lo expuesto en 4.3.1 y 4.3.2, se han obtenido
graficamente los intervalos de tiempo entre elevaciones bruscas
de temperatura, en cada serie de 5 termopares situados a la
misma cota. En las figquras 4.1 a 4.9 se dan los graficos de
variacién de temperatura obtenidos, junto con la determinacidn
grafica de los intervalos de tiempo. En cada una de las figuras

se identifica el experimento.

Seglin gque el intervalo de tiempo para homogeneizacidén total de
temperatura sea grande o pequefio, es posible identificar con
claridad tres 6 dos intervalos de tiempo. En la tabla 4.1 se
ordenan los datos de operacién junto con las velocidades

aparentes de avances determinados.
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TABLA 4.1 VELOCIDAD APARENTE DE AVANCE

Diferencia de cotas,

entre niveles,

30 cnm.

Caudal aire velocidad apa-
N¢ de tubos {cm [/s) tiempo (s8) rente (cm /s)
1 B1'4 291 0'10
1 114 260 011
1 142 252 0"12
6 96 281 010
6 244 146 020
12 210 108 0'28
12 370 73 0r41
12 536 68 0'44
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CAPITULO V
INTERPRETACION DE LOS RESULTADOS EXPERIMENTALES
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5.4.1.1 Flujo monofasico
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5.4.2.2 Régimen laminar

FLUIDODINAMICA EN EL REACTOR

OPTIMACION DEL CAUDAL DE LIQUIDO EN LOS TUBOS DE
ELEVACION

TABLAS DE RESULTADOS

FLUJO EXTERNO



5.1 INTRODUCCION

En este capitulo se efectua la interpretacidn de los resultados
experimentales, analizando los aspectos del flujo que se han

estudiado.

En primer lugar, se expone a la identificacién de tipo de flujo
en el conducto elevador, atendiendo a las condiciones de
circulacién, de acuerdo con el mapa propuesto por Oshinowo y

Charles.

A continuacidn se procede al estudio de la fluidodinamica de
la elevacidén, se correlacionan, el caudal de liquido que se
eleva, en funcién del gas que se expansiona y las razones de
los caudales veolumétricos gas-liquido elevadas a (%), frente
al nGmero de Froude de mezcla. Igualmente, se relacionan el
retenido de gas o liquido en el conducto de elevacién con la

velocidad superficial del gas y con su caudal m&sico.

Mediante los valores de la pérdida de presibén total y parcial,
entre los diferentes tramos del conducto de elevacidén con el
caudal de liquido elevado, en flujo monofdsico y bifdsico, se
ha calculado graficamente el factor de friccién en flujo
bifasico.

Posteriormente se analiza la forma de empleo de 1la
representacién grafica de las correlaciones propuestas, para
tener una informacién completa, en una situacidén particular,
al menos en lo referente a tener un orden de magnitud del

fenémeno, en una primera aproximacién.



Finalmente, se define y calcula el concepto de caudal masico
perimétrico, como un criterio basico de optimacidén de los
diferentes conductos de la elevacidn del liguido por arrastre

con gas.

La exposiclién se completa con un apartado en el gue se ordenan
en tablas los datos experimentales obtenidos junto con los

valores de las wvariables calculadas.

5.2 IDENTIFICACION DEL TIPO DE FLUJO.

Como se indica en el Capitulo II, en la bibliografia se citan
distintos tipos de mapas para la caracterizacidén y delimitacién
de los diferentes tipos de régimen de flujos, gue si es posible
deben utilizarse Jjunto con 1la apreciacidén visual del

experimentador.

La dificultad para catalogar un determinado tipo de flujo
radica no s6le en su identificacidn visual, sino también en

conocer en gué condiciones aparece y es estable.

De todos los tipos de mapas existentes para la identificacién
de los diferentes regimenes de flujo, el mds usual es el
definido por Oshinowo y Charles, gque representa, el nimero

adimensional R,, raiz cuadrada de la relacidén de caudales

ﬂ\}_Q.Q_
Rv = o

frente al numero de Froude de mezcla (F,)m, suma al cuadrado de

volumétricos gas-liquido,

las velocidades superficiales del gas y del liguido, dividideo
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por el producto de la aceleracién de la gravedad por el

diametro interior del tubo de elevacidn,

_ (ug + ul)?

(Frim 9D

En la deficién del fendmeno se utiliza también el nimero

adimensional de propiedades fisicas VA , siendo
: MW
(pL/ewHH—E1/8w)3/4
donde:
A viscosidad
P densidad
d : tensién superficial
subindices:
1 : fase acuosa
w : agua

VA para el sistema agua estudiado, légicamente no varia y

su valor es igual a la unidad.

En los estudios realizados en el Proyecto de Investigacién
citado en la Introduccidén de esta Memoria, se ha empleado el
mapa de Oshinowo y Charles, habiendose verificado su alcance
con la experiencia acumulada. No obstante, el mapa de estos
investigadores se corresponde con valores de las velocidades
superficiales de cada fase, relativamente elevadas, y que no
son de apliacidn en las operaciones de transferencia liquido-

gas por elevacién y reciclo de la primera fase.



Se ha encontrado para los sistemas liquido-gas, en
trabajos previos realizados en Ingenieria Metaldrgica una
relacidn de tipo exponencial entre los numeros adimensionales

R, y (Fom/\/A

(Ver apartados 5.3.2 de la presente memoria).

La identificacidén del tipo de flujo sobre el mapa, se hace
representando el entorno que limita la recta de regresidn de
los puntos experimentales para cada uno de los conductos de

elevacion.

En la Figura 5.1 se representan los valores obtenidos para los
tubos de elevacidén de diametros interiores, 12'4, 20'3, 26'0

y 54'0 mm, respectivamente.

De la observacién de la Figura, se confirma 1lo indicado
anteriormente, referente a que este mapa cubre unos caudales
gue no son propios de los sistemas liguido-gas por elevacidén

y arrastre de la fase acuosa.

En la figura se advierte que se ha trabajado fuera de las zonas

definidas en el mapa en los siguientes casos:

Con el tubo de elevacién de 26'0 mm. de didmetro interior en
una zona grande y con el de 54'0 mm de diametro en todos los
casos. Se observa un desplazamiento del (F,)m hacia valores mas
pequefios, a medida que aumenta el diadmetro del tubo de
elevacidén utilizado, mientras R, permanece practicamente

constante.
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Los tipos de flujo que se han definido scobre el mapa coinciden
exactamente con la identificacidn de los tipos de flujo en cada
uno de los conductos elevadores que se hizo por observacidn
visual directa, si bien debe tenerse en cuenta que la
fiabilidad de estas apreciaciones visuales no es enteramente

objetiva, dependiendo del criterio del investigador.
Los tipos de flujo que aparecen se identifican con los modelos

de flujo de burbujeo y flujo embolsado, a medida gque se

aumentaba el retenido del aire.

5.3 FLUIDODINAMICA DE LA ELEVACION

5.3.1. RELACION DE CAUDALES

Para mejorar el rendimiento de la instalacién de elevacidn, a
parte de otras consideraciones de menor entidad, ha de lograrse
gue la cantidad de liquido recirculado sea madxima por unidad
de masa de aire introducido al sistema.También puede tener

interés alcanzar un tiempo de mezcla lo md@s bajo posible.

Se han relacionado los datos experimentales, caudal del liquido

que se eleva, F,, y el caudal de gas que se expansiona, F,, por

gl’
medio de una expresién de la forma:

F= a F™ (5.1)

en donde a, y b, son los parametros de ajuste.
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En la tabla 5.1 se presentan los valores de los parametros a,
y b,, asi como el valor del indice de correlacién - r -

obtenido para cada tubo de elevacidén del sistema.

En las Figuras 5.2 a 5.5 se han representado las funciones
obtenidas, con las mismas escalas en todas ellas, para estudio
del comportamiento de las instalacién y conocimiento de los

caudales de elevacitn de liquido. Puede observarse due:

a) El caudal masico de la fase liguida aumenta segdn lo hace

el caudal mésico de aire alimentado.

b) A igualdad de caudal mAsico de gas wutilizado, los
caudales de fase liquida arrastrados por el gas son
maximos en los tubos de elevacidbn de 20'3 y 26'0 mm,
decayendo significativamente para los otros diametros

estudiados.

En la Figura 5.6, se representan conjuntamente los datos
experimentales correspondientes a los cuatro conductos de

elevacién.

5.3.2 RELACION ADIMENSIONAL DE CAUDALES

Para una mayor comprensidén de 1la fluidodindmica de 1la
elevacién, se han utilizado otro parametros, como consecuencia
del analisis del mecanismo de flujo y de la informacidn
aportada por los resultados experimentales publicados por otros

autores.



RELACION DE CAUDALES

i
] }/ Sl |
i /ﬂ,. H
/
: o i
|
| |
;[_ fff// |
i - :
| i |
. ‘_/ i
— " H
e
e :
’//—/
I 1 .
= L | i
- e o~ — - - -
— = Z -~ — — — - _
:‘j o s ol o w{ L j S \j

FiG, 5.2

- vo<



i Pt o
i /)_1,4_.(/’
-
|
S SR ! B E ) US|
2E -8 <75 -7 <55 -6 -55 -5 -45 -4 -3

RELACION DE CAUDALES

— Di = 20,3 mm

FiG. 5.3

G007



RELACION DE CAUDALES

75 -7 B85 -8 -55 -5 -45 -4 35 3 z& -

LN Fg

} —5— Di = 26.C mm

FiG. 5.4

90%



(A

RELACION DE CAUDALES

FI1G. 5.5

- 0% -



RELACION DE CAUDALES

bos A mm + Ol =203 mr
= 268.0 Tm G D= 540 mm

FIG. 5.6

- 80¢



- 209 -

En el flujo bifasico, con arrastre de liquido, se consideran
tanto las fuerzas de inercia como las fuerzas de gravedad y
ambas se incluyen en el nimeroc de Froude. Por otra parte, en
estos sistemas ambas fases son dependientes, y es de interés
la razédn de sus caudales. Por todo ello, se han utilizado las
variables adimensionales, R, vy (F,),, propuestas por Oshinowo,
gue relacionan las razones de los caudales volumétricos gas-
ligquido elevadas a (%), frente al nimero de Froude de mezcla,

como ya se indicd en el apartado 5.2, mediante la expresidn:

:bz (5-2)
Rv = ag (__m_(F:_)_m

En la tabla 5.2., se dan los valores de los parametros a, y b,,
asi como el valor del indice de correlacidén - r - obtenido,

para todos los conductos estudiados.

En la Figuras 5.7 a 5.10 se han representado las funciones
definidas, con las mismas escalas en todas ellas. Se obtienen
rectas con pendientes - b, - sensiblemente constantes, que se
desplazan hacia nimeros de Froude de mezcla menores a medida
que aumenta el didmetro del tubo de elevacién. Se manteniene
practicamente constante el valor de R, excepto en el tubo de
54'0 mm, en el que se han alcanzado valores de R, ligeramente

superiores a la de los correspondientes a los demds tubos.

En la Figura 5.11, se representan todos los valores
experimentales, correspondientes a 1los cuatro conductos de
elevacién.
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5.3.3 RETENIDO DE GAS

En 1la bibliografia se encuentra un ndmero elevado de
correlaciones para la cantidad de gas o liguido retenida en el
conducto de elevacidn. Estos valores del retenido en flujo
bifdsico, convenientemente relacionados con el caudal, permite
conocer la distribucién de velocidades relativas de las fases

a 1o largo de la conduccidn.

Los datos experimentales del retenido de gas, R, y de la
velocidad superficial del gas, U,, se han ajustado por

regresién a la funcibn:
R, = a U (5.3)
En la tabla 5.3., se dan los valores de los parametros a, y b,,

asi como el valor del indice de correlacidn - r - obtenido,

para todos los conductos estudiados.

La ecuacidén que define el caudal mdsico es

.2
F = U 11 Di

s f —a— 0 (5.4)

Tomando como referencia la ecuacidn (5.3), combindndola con la

(5.4), se llega a:

R, = & F” (5.5)

Siendo: Azo—



tomando como valor de-¢-, una densidad media del aire de
© = 2.55 g/m’.

En la tabla 5.4, se dan los valores de los parametros A y b;

En las Figuras 5.12 a 5.15 se han representado con las mismas
escalas en todas ellas, para su comparacibén, estudio vy
andlisis, las funciones obtenidas, observandose cuando opera
la instalacidbn con tubos de elevacidn de mayor diémetro,
valores menores del retenido de gas a igqualdad de caudal masico

de gas.

Se observa igualmente para todos los conductos de elevacidn,
que el retenido de gas aumenta cuando lo hace el caudal masico
de gas.

En la Figura 5.16, se representan conjuntamente los datos
experimentales correspondientes a los cuatro conductos de
elevacidn.

5.4.1.1 Flujo monofdsico,

Se ha determinado tanto la pérdida de presién total, como la

parcial entre los diferentes tramos de los conductos ensayados.
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Los datos experimentales de la pérdida de presién en los
conductos de elevacién se han ajustado por regresidn frente al

caudal masico de liquido segin la expresioén:

h, = a, (F)™ (5.6.)
En la tabla 5.5., se dan los valores de los parametros a, y by,
asi como el valor del indice de correlacidén -r- obtenido para

todos los tubos de elevaciodn.

La pérdida de presidon en el flujo monofasico esta dada por la

ecuacién de Fanning:

£ = £(5/D, , R)

Recordando que — f - es, en primera aproximacidn, una funcién
potencial del nUimero de Reynolds para cada valor paramétrico
de (& / D) y sustituyendo en la ecuacidédn de Fanning, la
velocidad en funcidén del caudal mésico, se obtiene que:

hy = K (F)* D? ( k = constante )

En las Figuras 5.17 a 5.20, se presentan con la misma escala,
en coordenadas doble logaritmicas, la pérdida de presién frente
al caudal de 1liguido, tomando el diametro como valor
paramétrico.

En la Figura 5.21., se representan conjuntamente los datos
experimentales correspondientes a 1los cuatro tubos de

elevacién.
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Con la observacidén de las graficas se puede comentar gque se
tienen lineas de aporte sensiblemente paralelas, y por tanto
si se toman tres valores paramétricos de los caudales de 1la
fase acuosa, uniformemente repartidos entre las que son comunes
a los cuatro diametros, (Tabla 5.6.), se tendra la variacidn
de la pérdida de presién, con el diadmetro (Figuras 5.22., 5.23.
y 5.24.). Se obtienen asi los valores de los exponentes B y A,

que a continuacidén se especifican:

F= 1,353 . 10! kg/s F= 8,208 . 10%kg/s F= 4,979 . 107 kg/s

A= 3,825 . 10° A= 1,519 . 10° A = 0,988 . 10°
B = -4,15 B =-4,11 B =-4,23
r = 0,9999 r = 0,9997 r = 0,9999

y como valor medio de la pendiente B= -4,16.

Si la pérdida de presidn para el mayor diadmetro, se toma como
referencia, puede expresarse el conjunto de resultados
exeprimentales en funcidén de dicho valor y de la razdédn de
diametros

( Dy ) [ 54\ %€

{ be )y B ( D

Para obtener de forma explicita los valores de (hy),, es
necesario conocer la funcidn que relaciona los términos de (hyy
con F, en pérdidas de presidn, teniendo en cuenta todos los
valores experimentales para todos los conductos de elevacidn
ensayados y referidos al de 54'0 mm. de didmetro interior. En
la Figura 5.25., se representan todos los puntos, gque se
ajustan a la funcién siguiente:
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(hp)sy = 6,026 x (F) P r=0,9864

5.4.1.2 Elujo bifasico

Al igual que en el flujo monofasico, para el fluijo biféasico se
han determinado para cada conducto de elevacidn tanto 1la
pérdida de presidn total, como la parcial entre los diferentes
tramos.

Se han ajustado por regresidén frente al caudal masico de
liguido, los datos experimentales de la pérdida de presidén en

los conductos de elevacién de acuerdo con la expresiodn:

(hgn = a;s F#S (5.8.)

En la tabla 5.6., se dan los valores de los parametros as y b,
asi como el valor del indice de correlacidén - r - obtenido para

todos los tubos de elevacidn.

En las Figuras 5.26. a 5.53. se han representado utilizando las
mismas escalas en todas las graficas, los datos experimentales
correspondientes tanto a las pérdidas de presién parcial entre

tomas del conducto elevador como a la pérdida de presién total.

En la Figura 5.54., se han representado conjuntamente las
graficas correspondientes a las pérdidas de presidn total en

los cuatro tubos de elevacidén ensayados.

Los datos experimentales de pérdida de presién en flujo
bifadsico obtenidos en los tubos de elevacién de diametro

interior 26'0 y 20'3 mm., se consideran conjuntamente y se han
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correlacionado con la ecuacidén (5.8.) anterior, (Figura 5.55).

Los valores de los parametros de regresién y el indice de

correlaciédn - r - obtenidos se dan a continuacidn:

D, = 26'0 y 20'3 mm. conjuntamente

as = 1300,40 bs = 1,75 r = 0,9891

En la observacién de las graficas se pone de manifiesto que no
existen diferencias importantes, en los valores de la pérdida
de presidn, para un mismo caudal de liquido, cuando se opera
con  tubos de elevacidén de distinto diametro interior,

Figura 5.54.

Por esta circunstancia se han representado, en la Figura 5.55,
con su recta de regresién, los datos experimentales obtenidos
en los tubos de elevacién de 26'0 y 20'3 mm. considerados

conjuntamente.

En la Figura 5.56.se representan los valores correspondientes
a los diametros 26'0 y 20'3 mm. Jjunto a las rectas gque
delimitan el 40 % del valor de la pérdida de presidn, dado por
la recta de regresidén para el caudal de agua. En ella se puede
observar gque practicamente todos 1los datos experimentales

guedan incluidos.

Por tantoc se puede deducir que para estudiar los 6rdenes de
magnitud de la pérdida de presién en conductos de elevacidén con
flujo bifasico, 1la ecuacidn (5.8.) representa una buena

aproximacién, en funcién tan sdélo del caudal de liquide que es
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impulsado y arrastrado por el gas.

5.4.2. FACTOR DE FRICCION EN FLUJO BIFASICO.

En e}l capitulo II de la presente Memoria, se ha indicado que
la pérdida de presidén en el flujo bifadsico est& definida por
medio de la expresidn:

L u’

Npp ot

= af :
1-R, P D; 29

El nimerc de Reynolds en flujo bifasico de acuerdo con Hsu y

Dudukovic se define como:

(R.) _Dium§G Um = Ug + Ul
e
teniendo régimen laminar para los valores de (Re), < 10°, vy

turbulento para (Re), > 10°.

Si se representan los valores de f;; correspondientes a los
cuatro didmetros ensayados frente a los respectivos valores de
(Re),, Figura 5.57, se observa que en el sistema aire-~agua en
régimen turbulento, los valores de f,, no dependen del (R),,
pero si tienen valores diferentes para cada uno de los

diametros de los conductos de elevacidn.

5.4.2.1 Regimen turbulento.

En el apartado anterior, se ha comprobado gque no hay
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practicamente variacién del factor de friccidén con el numero
de Reynolds en el régimen turbulento y por ello se han tomado
los valores medios que se indican a continuacidén para cada

conducto de elevacidn.

_D, (mm.) £
12'4 0'002
20'3 0'024
26'0 0'054
54'0 1'724

Estos valores de f,,, se han ajustado por regresidon frente a
los del diametro del conducto de elevacién en milimetros

(Figura 5.58.), mediante la funcién potencial:
fp =4 ( 1/ D, )*? (5.9.)
obteniéndose como parametros de regresiodn:

frp = 52,14 . 10° (1 / D, }*¥ r=0,9990

5.4.2.2 Regimen laminar.

En el apartade 5.4.2. se ha definido de acuerdo con los autores
Hsu y Dudokovic que se trabaja en régimen laminar cuando
(Re),, < 10°.

Con el sistema aire-agua y en el intervalo de diadmetros de
conducto utilizados en el experimentacién, no es posible
abordar el estudio en régimen laminar, ya gue siempre el

régimen de flujo ha sido turbulento.
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5.5. FLUIDODINAMICA EN EL REACTOR.

Con las correlaciones y graficas estudiadas y representadas en
este Capitulo, se dispone de los datos basicos para tener en
una primera aproximacién y de forma rapida, una informacidn
valida e interesante sobre la fluidodinamica en el reactor y
la pérdida de presidn. La presentacidn de las funciones tal

como se indica en la Figura 5.59, facilita su uso.

En ella, mediante una construccidén grédfica simple, se puede
definir, un caso particular, gue si se necesita un caudal
masico de liquido A, el reactor ha de alimentarse con un caudal
masico de aire B, se tendrad un retenido de gas C y se producira

una pérdida de presidén D.

Esta representacién, en cada instalacidén en particular,
proporciona una manera rapida de estimacidn de las magnitudes
que intervienen, con la precisidn que suele ser usual y en

muchos casos aceptable, en el campo de la Ingenieria.

5.6. OPTIMACION DEL CAUDAL DE LIQUIDO EN LOS_TUBOS DE
ELEVACION,

Se define el concepto de caudal mdsico de liquido perimétrico,
como la razdn entre el caudal masico de liquido elevado y el
perimetro que se utiliza en el conducto de elevacidén. Sus
unidades son masa de liguido por unidad de tiempo y unidad de
longitud.

Este concepto se utilizard en la optimacidén del diametro, de

los diferentes conductos que se estudiaron para la elevacidn



- 271 -

FLUODINAMICA EN EL REACTOR

Fg

Rg

Fi

(h)py

FlG. 5.59




- 272 ~

de los liquidos.

Se utilizan seis valores del caudal masico del aire: 0'01
g/s., 0'02 g/s., 0'03 g/s., 0'04 g/s., 0'06 g/s. y 0'07 g/s.
y mediante las funciones de ajuste entre los caudales masicos
de liquido y de gas, se calculan los caudales de fase liguida,
Fl, correspondientes. Dividiendo el caudal masico de liquido
entre el perimetro del tubo de elevacidn considerado, se

obtiene el caudal perimétrico.

En la Figura 5.60 se representan dichos caudales masicos
perimétricos frente al diametro interior del conducto de

elevacién.

De la observacidn de la grafica, puede apreciarse, que se
tienen aproximadamente los mismos valores de caudal masico
perimétrico, para los diametros de 12'4 y 20'3 mm., decreciendo
su valor rapidamente, cuandc se emplean conductos elevadcores

de diametros mayores.

Obviamente, no se pretende obtener un maximo puntual y si un
intervalo de didmetros de conductos de elevacidn, practicamento

optimos que se encontrard préximo al diametro 20 mm.

Andlogamente al tratamiento dado a 1los datos de flujo,
correspondientes a la experimentacién de tubos largos, se ha
operado con los datos correspondientes de flujo en tubos

cortos.

En las Figuras 5.61 a 5.66 se han representado graficamente los

datos de caudales de aire y agua arrastrada, en la



FIL/TTD {Kg/s cm)

DIAMETRO OPTIMO

0,034
0,032 ~ Vi Y%

0,03
0,028 -
0,026 -
0,024 - A
0,022 -

0,024 + + O
0,018 -
0,016 - +
0,014 -
0,012 -

0,01 -
0,008 -
0,006 -
0,004

0,002 -

- glée -

+ ODbd

i T T— T T I T T
0] i 2 3

Didmetro interior {(cm)
+ Fg=15+102g/s OFg= 3102 g/s AFg=4,5+10%q/s

FIG. 5. 60



- 274 -
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experimentacién realizada con tubos cortos. A partir del
diametro 28 mm, la saturacidén del flujo, esto es el caudal
maximo de agua arrastradec es constante. Para diametros
inferiores, su valor decrece en funcidén del diadmetro del tubo

elevador.

En la Figura 5.67 se representan los caudales masicos
perimétricos frente al diametro interior del conducto de
elevacién, obtenidos para cuatro valores del caudal masico del
aire: 1.8.10° Kg/s, 2.3.10°, 3.3.10° y 5.4.10°.

La comparacién de las Figuras 5.60 y 5.67, pone de manifiesto
un ligero desplazamiento del dptimo de caudal perimétrico, a
diametros algo mayores, cuando se opera con tubos cortos. No
obstante, la diferencia no es grande y puesto gque el &ptimo
debe considerarse practicamente como un intervalo, la zona 2-3

cm definiria este dptimo.

2.7. TABLAS DE RESULTADOS.

En la interpretacidon de los resultados experimentales se ha
utilizado una gran cantidad de datos obtenidos en los distintos
ensayos. El relacionar los mismos en diferentes tablas
aumentaria el volimen de esta Memoria, pero no aportarian
nuevas conclusiones, al confirmarse con ellos los resultados
resefiados, por lo que solamente se incluyen como ejemplo los

que se corresponden con las graficas expuestas.

L.a distribucién de las tablas se ha hecho en funcién del

didmetro del tubo de elevacidn y se han dispuestoc en el mismo



DIAMETRO OPTIMO

0,036 v
0,034
0,032
0,03 A X
0028
0,026
0,024 - A v
0,022 +
002
0,018
0,016
0014
0,012
001 + O
0,008
0,006
0,004
0,002

O

+ >
<

FL/TID (Kg/s cm)

O
>
- 182 -

+

T T T 1 =T 1 T | T T

0 I 2 3 4 5 6 7
Diametro interior (cm)
+ Fg=18-10°Kgss O Fg=23-10°Kg/s A Fg=3,3-10° Kg/s ¥ Fg = 5,4-10° Kg/s

FIG. 5. 67



- 282 -

orden en que se realizaron los experimentos.

Tubo de elevacidn:
- DiAmetro interior de 20'0C mnm.

Didmetro interior de 26'0 mn.

i

- Diametro interior de 12,4 mm.
- Didmetro interior de 54'0 mm.

TABLA: 5.1.

—a_ b,_ I R
D, = 20'3 mm. 0,508 0,331 0,9984
D, = 26'0C mm. 0,635 0,383 0,9987
D, = 12'4 mm. 0,312 0,330 00,9974
D, = 54'0 mm, 0,758 0,560 00,9997
TABLA: 5.2,

R, = a ((F). /VA )"

_a _b_ E
D, = 20'3 mm. 0,243 0,473 0,9986
D; = 26'0 mm. 0,346 0,340 0,9892
D, = 12'4 mm. 0,156 0,405 0,9996
D, = 54'0 mm. 0,289 0,159 00,9981



TABLA:

5.3.

==~

20'3 mm.
26'0 mm.
12'4 mm.
54'0 mm.

TABLA:

RS N N

[

It

5.4.

20'3 mm.
26'0 ram.
12'4 mm.
54'0 mn.

5.5.

TABLA:

Do oo

]

h(1-7)

20'3 mm.
26'0 mm.
12'4 mm.
54'0 mm.

0,692
0,823
0,412
0,077

a,
444,128
124,315

2407,208
6,963

283

.
T

0,646
0,726
0,477
0,824

0,646
0,726
0,477
0,824

monofasico)

b,
1,728
1,615
1,535
1,675

0,9871
0,9983
0,9950
0,9790

0,9990
0,9989
0,9997
0,9995



TABLA: 5.6.

D.

- 284

F=1,353 . 10'Kg/s F=8,208 10%Kg/s F~=4,979 10%kg/s
D; (hp) (hy) (hy)
{mm. ) (cm.c.a.) (em.c.a.) (cm.c.a.)
20'3 14'02 5'36 2'86
26'0 4192 2'19 0'98
124 111'65 51'84 24'06
540 0125 0'12 0'05
TABLA: 5.7.
(hy), = a; F (Flujo Dbifasico)
, = 20'3 mm. (h) ,(2-1) = a;, F™
ag b. r
285'05 1'766 019995
(h) ,(3-2) = a;, F>
a; b r
614'91 2,067 0'9997
(hy),(4=3) = a; F*
g b. r
456'34 1,987 0'9995
(h) ,(5-4) = a; F"
as b, r
308'63 1'835 0'9985
(h)) ,(6-5) = a, F!
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a; b r
477'08 1'940 0'9987
(h) . (7-6) = a; F
ag b, r
267'74 2'011 0'9984
(h)) (7-1) = a; F*
A by r
2267'92 1'918 0'9999
D, = 26'0 mm. (h) . (2-1) = a;, F»
a; b r
510'40 2'116 0'9986
(h)) . (3-2) = a;, F"
ag b, r
215'65 1,689 019993
(h;) (4-3) = a;, F"
a; b r
264'09 1,903 0'9993
(h) (5-4) = a;, F>
A b r
317'23 2'006 0'9987
(h) _(6-5) = a;, F>
as bs r
266'87 2'000 0'9977
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(h),.(7-6) = a; F>

as b r
224'40 2'060 0'9984
(h),(7-1) = a; F”
s bs r
1709,02 11947 0'9995
D, = 12'4 mm. (hp) . (2-1) = a; F
ag b, r
1016'68 1'928 0'9859
(hp) ,(3~2) = a;, F*
das b r
536'10 1,830 0'9999
(h,),.(4-3) = a;, F»
ds b, r
611'81 2,023 0'9999
(h)),(5-4) = a; F
as by r
113'12 1'941 0'9970
(h) .(6-5) = a;, F>
asg b, r
226'09 1'984 0'9340
(b)), (7-6) = a; F
= b, r
381187 2'128 0'9984



D.

= 54'0 mm.
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(h)) o (7-1) = a; F
A by r
2845,19 1'944 0'9983
(hp),(2-1) = a;, F">
a by r
651'34 2'292 0'9981
(h)) ,(3-2) = a; F'
ag o Ir
756'59 2,406 0'9985
(hr)m‘4—3) = a5 Flbs
as by r
426'92 2,172 019985
(h;) . (5-4) = a, F>
as b, r
287171 27014 0'9975
(b)) . (6-5) = a; F>
as b r
356'71 2'210 0'9985
(h) . (7-6) = a; F
as b, r
304'79 2,160 0'9988
(he) . (7-1) = a; F*
as b, r
2710,48 2'223 0'9986



5.3.1-2.A. Variables calculadas.
Tubo de elevacidén, Di = 20.3 mm.
Pa = 784 mm. c. Hg.
Ta = 14.5 @ C.
Fg Qg*E~06 Ug Fl Ql*E-06 Ul Ug+U1l RV (Frim
(g/s) (m3/8)  (m/s) (Kg/s) (m3/s) (m/s) (m/s)
0.02E-02 0.09 O0.03E-02 0.298E-01 29.80 9.21E-02 9.24E-02 5.39E-02 4.29E-02
0.04E-02 0.17 0.05E-02 0.357E-01 35.70 1.10E-01 1.11E-01 6.96E~02 6.18E-02
0.14E-02 0.61 0.19E-02 0.602E-01 60.20 1.86E-01 1.88E-01 1.00E-01 1.78E-01
0.36E-02 1.56 0.48E—-02 0.800E~-01 80.00 2.47E-01 2.52E-01 1.40E-01 3.20E-01
0.73E-02 3.16 (0.98E-02 1.001E-01 100.00 3.09E-01 3.19E-0l1 1.78E-0Q01 5.12E-01
1.00E-D2 4.33 1.34E-p2 1.099E-01 109.90 3.40E-~01 3.53FE-01 1.99E-01 6.27E-01
1.24E-02 5.37 1.66E-02 1.200E-01 120.00 3.71E-01 3.88E-~-01 2.12E-01 7.55E-01
1.56E-02 6.75 2.09E-02 1.299E-01 129.90 3.99E-01 4.20E-01 2.28E-01 8.85E-01
2.00E-02 8.66 2.68E-02 1.401E~01 140.1C 4.33E-01 4.60E-01 2.49E-01 1.06E+QGO
2.51E-02 10.87 3.36E-02 1.501E-01 150.10 4.64E-01 4.98E-01 2.6%E-01 1.24E+00
3.17E-02 13.72 4.24E-Q2 1.599E-01 159.90 4.94E-01 5.37E-01 2.93E-01 1.45E+00
4 .,22E-02 18.27 5.65E-02 1.739E-01 173.90 5.38E-01 5.94E-01 3.24E-01 1.77E+QGO0

88¢
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5.3.3.A. Variables calculadas
Tubo de elevacién, Di 20.3 mm.
Pa = 708.2 mn.c.Hq.
Ta = 14.5%2 C.
Fg Ug Rg
(g/s) (m/s) (tanto por 1)
1.01E-02 1.30E-02 4,00E-02
1.71E-02 2.20E-02 6.55E-02
2.30E-02 2.96E-02 6.85E-02
2.68E-02 3.45E-02 8.00E-02
3.01E-02 3.87E-02 B.70E-02
3.32E-02 4.28E-02 9,23E-02
3.64E-02 4.69E-02 9.75E-02
3.99E-02 5.14E-02 9.B4E-02
4.24E-02 5.46E-02 1.05E-01
4.50E-02 5.79E~-02 1.05E~01
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5.4.1.1.B Variables calculadas.
Flujo monofésico.
Tubo de elevacién, Di 20.3 mm.
hf (1-7) Fl Q1 Ul Re f
(cm.c.a) (Kg/s) (m3/s) (m/s)
0.60 2.11E-02 2.11E-05 6.52E-02 1323 0.049358
1.40 3.72E-02 3.72E-05 11.49E-02 2332 0.037052
2.50 4.87E-02 4.,87E-05 15.05E~-02 3055 0.044783
2.90 5.62E-02 7.65E-05 17.46E-02 3544 0.044729
3.90 6.20E~02 6.20E-05 19.16E-02 3889 0.037144
4.50 6.950E-02 6.90E-05 21.32E-02 4328 0.034617
4.50 7.14E-02 7.14E~05 22.06E-02 4478 0.032329
5.10 7.69E-02 7.69E-05 23.76E-02 4823 0.031586
6.00 8.23E-02 8,.23E-D5 25.43E-02 5162 0.032439
6.00 8.43E-02 8.43E~-05 26.05E-02 5287 0.030922
6.60 8.74E-02 8.74E-05% 27.00E-02 5482 0.031640
6.40 8.77E-02 8.77E-05 27.10E-02 5501 0.030470
6.90 9.11E-02 9,11E-05 28.15E-02 5714 0.030450
7.50 9.40E-02 9.40E-05 29.04E-02 5896 0.031087
8.40 1.00E-01 1.00E-04 30.90E-02 6272 0.030765
9.40 1.08E-01 1.08E-04 33.37E-02 6774 ¢.029516
9.80 1.09E-01 1.09E-04 33.68E-02 6837 0.030210
10.80 1.16E-01 1.16E-04 35.84E-02 7276 0.029395
10.90 1.18E-01 1.18E-04 36.46E-02 7401 0.028670
11.60 1.20E-01 1.20E-04 37.08E-02 7527 0.029503
12.70 1.26E-01 1.26E-04 38.93E-02 7903 0.029298
12.70 1.27E-01 1.27E-04 39.44E-02 7966 0.028838
13.70 1.33E-01 1.33E-04 41.49E-02 8342 0.028365
14.40 1.36E-01 1.36E-04 42.02E-02 8530 G.028514
15,20 1.01E-01 1.41E-04 43.57E-02 8844 0.028001



5.4.1.2.C. Variables calculadas.
Flujo bifasico.

Tubo de elevacién, Di = 20,3 mnm.
Pa 706 mm. c¢. Hg.
Ta = 22 2 C,

FL fg (hfIm(2-1) (hfImC3-23 (hfIme4-3) (hEMM(5-4) (hfIm(6-5) (hfim(7-6) (hfym(7-1) hFTP(7-1) UgtUl Rem{7-1)} fTP(7-1)
(Kg/s} (g/s) (cm.c.a) (cm.c.a) {cm.c.a) (cm.c.a) (cm.c.a) (cm.c.a) {cm.c.a}) {cm.c.a) (m/s}
1.98E-02 0.24E-02 0.30 0.20 0.20 0.20 0.20 0.10 1.20 1.20 6.42E-02 1304 0.025413
2.11E-02 0.29E-02 0.30 0.20 0.20 0.30 0.30 0.10 1.40 1.40 6.90E-02 1401 0.025691
3.57€-02 0.32e-02 0.80 0.60 0.60 0.70 0.80 G.40 3.90 3.90 1.14E-01 2324 0.0260%1
5.256-02 0.45£-02 1.50 1.40 1.30 1.40 1.60 0.70 7.90 7.90 1.63E-01 3302 0.026192
5.79E-02 0.50E-02 1.80 1.70 1.60 1.60 1.90 0.90 9.50 9.50 1.85E-01 3763 0.624170
4.836-02 0.57E-922 2.50 2.40 2.20 2.20 2.60 1.20 13.10 13,10 2.18E-01 4433 0.024013
7.586-02 0.64E-02 3.00 3.00 2.70 2.70 3.10 1.50 16.00 16.00  2.43E-01 4923 0.023776
8.17€-02 0.73€-02 3.40 3.40 3.10 3.30 3.80 1.70 18.70 18.70 2.62E-01 5315 0.023848
8.77e-02 0.82E-02 3.80 4,00 3.60 3.40 4.30 2.00 20.60 20.60 2.82e-01 5722 0.022666
9.08E-02 0.86E-02 4,10 4.30 4.20 3.80 4.40 2.20 23.00 23.00 2.92E-01 5922 0.023623
@.63E-02 0.95e-02 4.60 4,90 4.10 4.20 5.10 2.30 25.10 25.10  3.10E-01 6289 0.02285%6
10.0%1E-02 0.97£-02 5.10 5.30 4.70 4.50 5.50 2.60 27.70 27.70 3.22e-01 6538 0.023342
10.40£-D2  1.05E-02 5.40 5,60 5.10 4,90 5.90 2.80 29.70 29.70  3.35E-0%1 AB08 0.023079
10.61E-02  1.%1E-02 5.30 6,00 5.30 5.00 6.10 2.90 30.60 30.60 3.42E-01 6951 0.022812
10.72E-02  1.14E-02 5.50 6.10 5.40 5.10 6.20 3.00 31.30 31.30 3.46E-01 7023 0.022860
10.94E-02  1.19€-02 5.80 6,40 5.60 5.40 6.50 3.10 32.80 32.80 3.54E-0D% 7179 0.022927
19.23E-02 1.26E-02 6.1C 6.80 5.90 5.80 6.80 31.30 34.50 34.50 3.63g-01 7378 0.022827

T6Z



5.3.1-2,A, Variables calculadas.
Tubo de elevacidédn, Di = 26.0 mm.
Pa = 704.7 mm. c. Hg.
Ta = 24 2 (C,
Fg Qg*E~06 Ug Fl Q1*E-06 Ul Ug+U1l Rv (Frim
(g/s) (m3/s) (m/s) (Kg/s) (m3/s) (m/s) (m/s)
1.67E-02 6.79 1,28E-02 1.272E-01 127.20 2.40E-01 2.52E~01 2.31E~-01 2.50E-01
1.69E=-02 6.90 1.30E-02 1.274E-01 127.40 2.40E-01 2.53E-01 2.33E-01 2.51E~01
2.33E~02 .28 1.75E-02 1.485E-01 148.50 2.80E-01 2.97E~01 2.50E-01 3.47E-01
2.38E-02 9.44 1.78BE-02 1.488E-01 148.80 2.81E-01 2.98E-01 2.52E-01 3.48E-01
2.88E-02 11.21 2.11E-02 1.623E-01 162.30 3.06E-01 3.27E~01 2.63E-01 4.20E-01
2.90E-02 11.28 2.13E-02 1.631E-01 163.10 3,07E-01 3.29E-01 2.63E-01 4.24E-01
3.34E-02 12.73 2.40E-02 1,722E-01 172.20 3.25E-01 3.49E-01 2.62E-01 4.77E-01
3.37E~02 12.81 2.41E-~02 1.748E-01 174.80 3.2%8E-01 3.54E-01 2.71E-01 4.91E-01
3.68E-02 13.78 2.60E-02 1.803E-01 180.30 3.40E-01 3.66E-01 2.77E-01 5.25E-01
3.71E-02 13.90 2.62E-02 1.806E-01 180.60 3.41E-01 3.76E-01 2.77E-01 5.55E-0C1
4,.01E-02 14.80 2.69E-02 1.856E-01 185.60 3.50E-01 3.78E-01 2.82E-01 5.60E-01
4.38E-02 15.87 2.99E-02 1.832E-01 193.20 3.64E-01 2.94E-01 2.87E-01 6.09E-01
4.62E-02 16.56 3,12E-02 1.962E~01 196.20 3.70E~01 4.01E-01 2.91E-01 6.31E-05
4.97E-02 17.44 3.,29E-02 2.013E-01 201.30 3.79E-01 4.12E-01 2.94E-01 6.67E-01

267
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.43E-02
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5.3.3.A. Variables calculadas
Tubo de elevacién, Di = 26.0 mm.
Pa = 706.1 mm.c.Hqg.
Ta = 222 C.
Fg Ug Rg
(g/s) (m/s) (tanto por 1)
0.43E-G2 0.33E-02 1.54E-02
0.65E-02 0.49E-02 2.11E-02
0.72E-02 0.53E-02 2.37E-02
1.76E-02 1.31E-02 4.43E-02
3.08E-02 2.26E-01 6.50E-02
3.52E-02 2.59E-01 6.59E-02
4.44E-02 3.02E-01 8.70E-02
4.60E-02 3.10E-062 8.61E-02
Pa = 706.9 mm.c.Hg. Ta = 232 C.
0.43E-02 0.34E-02 1.57E-02
0.45E-02 0.35E-02 1.63E-02
0.91E-02 0.71E-02 2.79E-02
1.11E-02 0.87E-02 3.21E-02
1.63E-02 1.26E-02 4.31E-02
1.83E-02 1.42E-02 4.44E-02
2.08E-02 1.61E-02 5.23E-02
2.50E-D2 1.90E-02 5.93E-02
3.68E-02 2.66E-01 7.82E-02
4.93E-02 3.05E-01 9.49E-02



5.4.1.1.B
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Variables calculadas.

Flujo monofésico.

Tubo de elevacidn, Di = 26.0 mm.
hf(1-7) Fl Q1 Ul Re £
{cm.c.a) (Kg/s) (m3/s) (m/s)
1.00 5.03E-02 50.30 9.47E-02 2462 0.012483
1.50 5.97E-02 59.70 11.24E-02 2922 0.013292
1.70 6.86E-02 68.60 12.92E-02 31359 0.011401
2.10 7.96E-02 79.60 14.99E-02 3897 0.010463
2.40 8.62E-02 86.20 16.24E-02 4222 0.010187
3.00 g,79E~02 97.90 18.44E-02 4749 0.009877
3.10 10.43E-02 104.30 19.5%9E-02 5093 0.009043
3.4¢ 10.82E-02 109.20 20.57E-02 5348 Q.009043
3.80 11.49E-02 114.90 21.64E-02 5626 0.009048
4.00 12.07E-02 120.70 22.73E-02 5910 0.008667
4.40 12.80E-02 128.00 24.11E-02 6269 0.008474
4.50 13.09E-02 130.90 24.65E-02 6409 0.008291
4.80 13.78E-02 137.80 25.95%E-02 6747 0.007980
5.60 14.46E-02 144.60 27.24E-02 7082 0.008449
5.70 14.95E-02 149.50 28.16E-02 7322 0.008047
6.30 15.57E-02 155.70 29.33E-02 7626 0.008199
6.80 16.46E~-02 164.60 31.00E-02 8060 0.007922
6.80 16.65E-02 166.50 31.36E-02 8154 0.007741
7.50 17.73E-02 177.30 33.39E-02 8681 0.007531
7.70 17.52E-02 175.20 33.00E-02 8580 0.007916
g.30 18.37E-02 183.70 34.60E-02 8996 0.007762



5.4.1.2.C. Variables calculadas.
Flujo bifédsico.

Tubo de elevacién, Di = 26.0 mm.

Pa = 705.2 mm. ¢. Hg.
Ta = 25 2 C.

Fl Fg (hfIm(2-15  (hfim(3-2) (hfIm(4-3) ¢hiIm(5-4) (hfym(4-5) (hfime7-6) (hf)m{7-1) RFIP(7-1) Ug+UL Rem(7-1} fTP(7-1)
(Kg/s} {g/s> (cm.c.a) {cm,c.a) (cm.c.a}) {cm.c.a} {cm.c.a) (cm.c.a) {cm.c.a) {cm.c.a) (m/s)

5.03£-02 0.25E-02 (.90 1.40 0.90 0.80 0.70 0.50 5.20 5.20 9.67E-D2 2514 0.062255
7.62£-02  0.48E-02 2.30 2.70 2.00 1.80 1.50 1.10 11.40 11.40 14.73E-02 3830 0.058820
8.80E-02 (0.564E-02 3.00 3.50 2.60 2.50 1.90 1.50 15.00 15.00 14.07E-02 4438 0.057630
9.57E-02 C.76E-02 3.50 4.10 3.00 2.90 2.40 1.80 17.70 17.70 18.62E-02 4841 0.057153
10.64E-02 0.94E-02 4 .30 5.00 3.60 3.60 2.90 2.10 21.20 21.20 20.77E-02 5400 0.055016
11.18E-02 1.05E-02 4.60 5.30 4.10 3.60 3.30 2.20 23.20 23.20 21.78E-02 5686 0.054302
11.75E-02 1.20E-02 5.40 5.60 440 4,40 3.70 2.70 25.00 25.00 23.08E-02 5994 0.052832
12.16E-02 1.33E-02 6.10 6.64 4.80 4. 60 3.90 3.00 28.80 28.80 23.93c-02 6222 0.056303
13.42E-02 1.70E-02 7.10 7.40 5.70 5.50 5.00 3.80 34.50 34,50 26.59E-02 6913 0.054627
14.03E-02 1.92E-02 §.00 8.00 6.20 5.60 5.60 4,10 37.50 37.50 27.90E-02 7254 0.053932
14.53E-02 2.30E-02 G.00 8.50 6.80 6.70 6.20 4.30 41.50 41.50 28.96E-02 7530 0.055396
15.29€-02  2.45E-Q2 10.50 8.80 7.30 7.20 6.50 4.40 4470 44 70 30.63E-02 7964 0.053338
16.06E-02 2.80E-02 10.90 .60 8.40 8.30 7.00 5.40 49.60 49.60 32.21E-02 8401 0.,053191
16.88E-02 3.25e-02 12.10 11.00 9.30 9.40 7.80 5.80 54.20 54.20 34.14E-02 B876 0.052059
17.58E-02  4.00E-02 13.40 11.30 10.20 %.50 8.70 6.00 59.10 59.10 35.8BE-02 9329 0.051394
18.51E-02 4.50E-02 14.50 12.50 10.40 10.30 @.00 7.00 63.70 63.70 37.85E-02 9841 0.049778
19.48E-02  4.78E-02 19.50 13.80 12.10 12.30 10.00 7.80 71.90 71.90 39.77e-02 10340 0.0508%1
20.G4E-072 5.17E-Q2 16.30 13.80 12.00 13.30 ?.80 8.20 73.40 73.40 41.03€£-02 10668 C.048811
20.67E-02 5.19E-02 17.00 15.10 12.80 13.50 10.70 2.80 78.10 78.10 42.26E-02 10988 0.0458673

96Z



5.3.A. Variables calculadas.

Tubo de elevacién, Di = 12.4 mm.
Pa = 705.2 mm. c. Hg.
Ta = 25.0 ¢ C.

Fg Qg*E-06 Ug Fl Ql*E-06 Ul Ug+U1 Rv (Frim Rg
(g/s) (m3/s) (m/s) (Kg/s) (m3/s) {(m/s) (m/=s) (tanto por uno)
0.24E-02 1.02 0.84E-02 0.414E-01 41.40 3.43E-01 3.51E-01 1.57E-01 1.014 3.47E-04
0.56E-02 2.31 1.91E-02 0.555E~01 55.50 4.60E-01 4.79E-01 2.04E-01 1.888 5.62E-02
0.84E-02 3.47 2.87E-02 0.658E-01 65.80 5.45E-01 5.74E-01 2.30E-01 2.711 6.8BE-02
1.24E-02 5.12 4.24E-02 0.751E-01 65.10 6.22E-01 6.64E-01 2.61E-01 3.628 8.08E-02
1.76E-02 7.13 5.90E-02 0.856E-01 84.60 7.01E-01 7.60E-01 2.90E-01 4.753 9.93E-02
2.45E-02 9.57 7.92E-02 0.937E-01 93.70 7.76E~01 8.55E-01 3.20E-01 6.016 1.14E-01
2.87E-02 11.20 9.27E-02 0.977E-01 97.70 8.09E-01 9.02E-01 3.39E-01 6.695 1.20E-01
3.35E-02 12.79 1.06E-01 1.023E-01 102.30 8.47E-01 9.53E-01 3.54E-01 7.474 1.30E-01
3.88E~-02 14.54 1.20E-01 1.069E-01 106.90 8.85E~01 1.00E+00 3.69E-01 8.312 1.45E-01
4,32E-02 15.83 1.31E-01 1.101E-01 110.10 9.12E-01 1.04E+00 3.79E-01 8.952 1.43E-01
5.38E~-02 18.62 1.54E-01 1.168E-01 116.80 9.67E-01 1.12E+00 3.99E-01 10.341 1.71E~01
6.84E-02 22.86 1.89E-01 1.233E-01 123.30 10.21E-011.21E+00 4.31E~-01 12.048 1.62E-01

L67
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Vvariables calculadas.

Flujo monofasico.

Tubo de elevacidén, Di = 12.4 mm.

hf (1-7) F1 01 Ul Re £
(cm.c.a) (Kg/s} (m3/s) (n/s)

3.10 1.30E-02  1.30E-05 1.08E-01 1339 0.014190

5.80 1.98E-02 1.98E-05 1.64E-01 2034 0.011514
11.50 3.16E-02 3.16E-05 2.62E-01 3249 0.008945
17.80 4.07E-02 4.07E-05 3.37E-01 4147 0.008368
19.20 4.33E-02  4.33E-05 3.59E-01 4452 0.007954
25.40 5.09E-02 5.09E-05 4.21E-01 5120 0.007651
27.50 S.40E-02 5.40E-05 4.47E-01 5543 0.007348
33.80 6.11E-02 6.11E-05 5.06E-01 6274 0.007048
39.30 6.94E-02 6.94E-05 5.75E-01 7130 0.006340
44.70 7.29E-02  7.29E-05 6.04E-01 7490 0.006542
44.70 7.54E-02  7.54E-05 6.24E-01 7738 0.006129
52.90 8.26E-02 8.26E-05 6.84E-01 8482 0.006037
54.10 8.59E~02 8.59E-05 7.11E-01 8816 0.005714
58.60 8.90E-02 8.90E-05 7.37E-01 9139 0.005760



5.4.1.2.C. Variables calculadas.
Flujo bifasico.

Tubo de elevacién, Di = 12.4 mm.
Pa = 707.6 mm. c. Hg.
Ta = 26 2 C.

Fl Fg Chime2-1)  (hfm(3-2) (hfim4-3) (hfime5-4) (hfim(é-5) (hfim(7-6) (hf)m(7-1) hFTP(7-1) Ug+UlL Rem(7-1) fTP(7-1)
{Kg/s2} (g/s) {cm.c.&} {(cm.c.a) {cm.c.a} {em.c.a) {em.c.ay {em.c.a) (cm.c.a) {em.c.a) (m/s)

4,588-02 0.43E-02 2.80 1.90 1.20 (.30 d.50 g.50 7.20 7.20 39.42E-02 4888 0.002475
S.35E-02 C.59E-02 3.70 2.50 1.40 0.40 0.70 0.80 9.70 Q.70 46,35E-02 5747 0.002410
6.298-02 0.89E-02 5.00 3.40 2.30 0.50 1.00 1.10 13.30 13.30 55.16E-02 &840 (G.062330
6.90E-02 1.12E-02 6.10 4.00 2.70 0.60 1.20 1.30 15.90 15.90 60.98E-02 7562 0.002830
7.58E-02 1.44E-02 5.20 4.80 3.30 0.70 1.40 1.60 17.09 17.0C &7.69E-02 8394 0.001980
8.17E-02 1.73E-02 8.30 5.50 3.80 G.90 1.60 1.80 21.90 21.90 73,52E-02 9165 0.002163
8.80E-02 2.15E-02 9.60 5.30 4.50 1.00 0.90 2.20 25.50 25.50 80.108-02 9932 0.002044
$.208-02 2.49E-02 10.40 6.80 4£.90 1.10 2.10 2.40 27.60 27.60 B84.40E-02 10446 0.002076
9.54E-02 2.89E-02 11.20 7.30 5.30 1.20 2.30 2.60 29.90 29.90 88.37E-02 10958 0.0C2044
9.856-02 3.23e-02 11.90 7.60 5.60 t.30 2.40 2.70 31.60 31.60 91.88E-02 11393 0.001999
10.128-02 3.53E-02 12.50 8§.10 5.90 1.30 2.60 2.90 33.30 33.30 94.90E-02 11748 0.001976
10.288-02 3.79E-02 12.90 8.30 6.10 1.40 2.60 3.00 34.30 34.30 96.89E-02 12074 G.001951
10.49E-02  &.12E-0Q2 13.50 8.40 6.40 1.40 2.80 3.10 35.80 35.80 99.44E-02 12331 0.001933
10,87E-02  4.70E-02 14.30 9.20 &.80 1.60 3.00 3.40 38.30 38,30 103.89E-02 12882 0.001895

667



5.3.1-2.A. Variables calculadas.

Tubo de elevacidén, Di = 54.0 mm.

Pa = 700.7 mm. c. Hg.

Ta = 16.0 2 C.

Fg Qg*E-06 Ug Fl Q1*E-06 Ul Ug+U1l Rv (Frim
(g/s) (m3/s) (m/s) (Kg/s) (m3/s) (m/s) (m/s)

0.24E-02 0.99 0.04E-02 2.6B8BE-02 26.88 1.14E-02 1.18E-02 1.919%9E-01 2.63E-04
0.33E-02 1.33 0.06E-02 2.980E-02 29.80 1.30E-02 1.36E-02 2.113E-01 3.49E-04
0.47E-02 1.92 O0.08E-02 3.71%E-02 37.19 1.62E-02 1.70E-02 2.272E-01 5.46E-04
0.54E-02 2.19 0.10E-02 4.003E-02 40.03 1.75E-02 1.85E-02 2.339E-01 6.47E~04
0.60E~-02 2.44 0,.11E-02 4.331E-02 43,31 1.89E-02 2.00E-02 2.374E-01 7.56E-04
0.74E-02 2.98 0.13E-02 4.923E-02 49.23 2.15E-02 2.28E-02 2.460E-01 9.82E-04
C.92E-02 3.70 0.16E-02 b5.449E-02 54 .49 2.38E-02 2.54E-02 2.606E-01 1.22E-03
1.18E~02 4.75 0.21E-02 6.371E-02 63.71 2.78E-02 2.99E-02 2.731E-01 1.6%E-03
1.64E-02 6.53 0.29E-02 7.579E~02 75.79 3.31E-02 3.60E-02 2.935E-01 2.45E-03
1.96E-02 7.74 0.34E-02 8.394E-02 83.94 3.67E-02 4.01E-02 3.037E-01 3.04E-03
2.45E-02 9.50 0.41E-D2 9.456E-02 94,56 4.13E-02 4.54E-02 3.160E-01 3.90E-03
3.06E-02 11.49 0.50E-02 10.816E-02 108.16 4,72E-02 5.20E-02 3.259E-01 5.11E-03
3.32E-02 12.32 0.54E-02 11.39%9E-02 113.99 4,98E~-02 5.52E-02 3.288E-01 5.76E-03
3.71E-02 13.50 0.59E-02 12.043E-02 120.43 5.26E-02 5.85E-02 3.348E-01 6.50E-03
3.97E-02 14.28 0.62E-02 12.718E-02 124.18 5.55E-02 6.04E-02 3.39%91E-01 6.90E-03
4,28E-02 15.14 0.66E-02 12.718E-02 127.18 5.55E-02 6.21E-02 3.450E-01 7.29E-03
4.,45E-02 15.66 0.68E-02 13.277E~02 132.77 5.80E-02 6.48E-02 3.434E-01 7.94E-03
4.84E-02 16.69 0.73E~02 13.775E-~02 137.75 6.01E-02 6.74E-02 3.481E-01 8.59E-03

00¢g
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5.3.3.A. Variables calculadas
Tubo de elevacién, Di = 54.0 mn.
Pa = 709.5 mm.c.Hqg.
Ta = 132 C.
Fg Ug Rg
{(g/s) (m/s) (tanto por 1)
0.89E-02 0.16E-02 1.44E-02
1.92E-02 0.33E-02 3.20E-02
2.34E-02 0.39E-02 3.81E-02
2.65E-02 0.44E~02 4,39E-02
2.89E-02 0.47E-02 4.54E~-02
3.11E-02 0.50E-02 4.88E-02
3.31E-02 0.53E-02 5.03E-02
3.59E-02 0.57E-02 5.08E-03
3.92E-02 0.61E-02 5.10E-02
4.19E-02 0.64E-02 5.82E-02
4 .55E-02 0.69E-02 6.05E-02
4.93E-02 0.73E-02 6.37E-02
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5.4.1.1.B Variables calculadas.
Flujo monofésico.

Tubo de elevacidén, Di = 54.0 mm.
hf(1-7) Fl Ql Ul Re f
(cm.c.a)  (Kg/s) (m3/s)  (m/s)
0.04 4.81E-02 4.81E~05 0.21E-01 1134 0.021090
0.08 6.78E-02 6.78E-05 (0.30E-01 1620 0.020668
0.13 9,08E-02 9.08E~05 0.40E-01 2160 0.018892
0.14 9.68E-02 9.68E~-05 0.42E-01 2268 0.018453
0.20 11.82E-02 11.82E-05 0.52E-01 2808 0.010408
0.21 12.22E-02 12.22E-05 0.53E-01 2862 0.017383
0.26 13.87E-02 13.87E-05 0.61E-01 3294 0.016247
0.30 15.29E-02 15.29E-05 0.67E-01 3618 0.015539
0.31 15.69E-02 15.6%E-05 0.69E-01 3726 0.015139
0.34 16.56E-02 16.56E-05 0.72E-01 3888 0.015250
0.37 17.36E-02 17.36E-05 0.72E-01 4104 0.014894
0.38 17.61E-02 17.61E-05%5 0.76E-01 4158 0.014902
0.45 19.59E-02 19.59E-05 0.77E-01 4644 0.014147
0.47 20.08E~-02 20.08E-05 0.86E-01 4752 0.014112
0.48 20.38E-02 20.3BE-05 0.88BE-01 4806 0.014090
0.52 21.23E-02 21.23E-05 0.89E-01 5022 0.013979
0.53 21.64E-02 21.64E-05 0.93E-01 5076 0.013979
.55 21.91E-02 21.91E-05 ($.93E-01 5184 0.013876
0.57 22.54E-02 22.54E-05 0.98E-01 5292 0.013800
0.62 23.74E-02 23.74E-05 1.04E-01 5616 0.013328
0.63 23.93E-02 23.93E-05 1.05E-01 5670 0.013286



5.4.1.2.C. Variables calculadas.
Flujo bifasico.

Tubo de elevacién, Di = 54.0 mm.
Pa = 705.9 mm. c. Hg.

Ta = 14 2 C,

Fl Fa ¢hfym(2-1) ¢hfim(3-2) (hixm(4-3) ¢hfm(5-4) (hf)m(é-5) (hfIm({7-6) (hfim{7-1) hFTP{7-1) Ug+tUl Rem(7-1) fIP(7-1)
(Kg/s) (g/8) (cm.c.a) (cm.c.a} (em.c.a) (cm.c.a) (cm.c.a) {cm.c.a) (cm.c.a) {cm.c.a) {m/s)
L37E-02  Q0.62E-02 1.20 1.00 1.10 1.10 0.80 0.80 6.00 6.00 2.89E-02 1561 1.670333
06E-D2 1.06E-02 2.10 1.80 1.80 1.90 1.40 1.30 10.30 10.30 3.70E-02 1998 1.74936%
L63E-D2 1.60E-02 2.80 2.70 2.60 2.50 2.00 2.00 14.60 14.60 4.4BE-02 2419 1.691393
.09E-02 1.22E-02 3.30 3.10 2.90 2.80 2.30 2.1C 16.10 16.10  4_.62E-02 2495 1.753838
.B4E-02 2.21E-02 4,00 3.60 3.40 3.30 2.80 2.50 19.40 19.40  S5.10E-02 2754 1.735231
.26E-G2 2.45E-02 4.20 4.00 3.70 3.60 2.90 2.70 21.1%0 21.10 5.33E-02 2878 1.726934
.59E-02 2.66E-02 4.80 4.20 4.00 3.90 3.10 3.00 23.00 23.00 5.50E-02 297G 1.7678469
L83E-02  3.05E-02 5.5C 4,90 4.50 4.20 3.50 3.40 26.00 26.00 6.09E-02 3287 1.629995
LT6E-02  3.37E-02 5.70 5.30 4,90 4.60 3.80 3.70 28.10 28.10 6.11E-02 3299 1.750135
.36E-02 3.76E-02 6.60 6.00 5.50 5.10 4,20 4.00 31.40 31.40  6.43E-D02 3472 1.765856
L60E-02  4.07E-02 6.50 6.20 5.70 5.20 4.30 4.10 32.00 32.00 6.56E-02 3542 1.728980
LG7E-02 4 .35E-02 7.20 6.80 6.00 5.40 4,70 4.30 34.40 34.40 6.76E-D2 3650 1.750301
L25E-02  4.61E-C2 7.80 7.10 6.30 5.7C 4.80 4.50 36.20 36,20  6.91E-D2 3721 1.762788
.73E-02  5.00E-02 8.50 7.80 6.80 6.20 5.30 4.30 39.50 39.50 7.16E-02 3866 1.7915C8

£0¢
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5.8 FLUJO EXTERNO

L.a experimentacidn realizada para conocer las caracteristicas
del flujo del agua en el retorno externo, desde la cabeza de
los tubos de elevacién a su base, ha sido limitada. Solamente
se ha intentado alcanzar una primera aproximacién con los

medios de experimentacién disponibles.

La técnica de experimentacidén que detecta el avance de la zona
caliente, en el depdsito de simulacién, ha permitido observar
una velocidad aparente de descenso que ha servido para calcular
el ntmerc de Reynolds en la coroha externa del tubce o haz

tubular de elevacidn.

El célculo de la velocidad de avance aparente, de la zona
caliente, se efectiia determinando perviamente, los intervalos
medios de tiempo, sobre los graficos que dan la varacidén de
temperatura, de los temopares cuando se alcanza su variacién
brusca. Esta variacién brusca tiene lugar cuando alcanza el
nivel de los termopares, el frente turbulento caliente gque

procede de la zona caliente superior.

Con el valor de los incrementos de tiempo medios y tomando como
distancia media entre niveles de termopares 30 cm, se calcula

la velocidad de avance aparente.

El namero de (Re) correspondiente, en el flujo externo, se

calcula mediante la expresidn:

D- P - Uavonce . 200. |, Ugvonce

/U h 0.01

(Re}=
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en la que se toma como diametro, el didmetro del depdsito 200

cm y viscosidad del agua, practicamente 0.01 poise

En la tabla 5.8 se presenta 1los valores hallados

experimentalmente y calculados.

Y en 1la figura 5.68 se representa la velocidad de avance y (Re)
en funcidén del caudal del aire, utilizados en 1los tubos

elevadores.

Los caudales de agua arrastrada que pueden calcularse ccn las
velocidades de avance aparente, comparados con los gue se
obtienen en los tubos, indican que son superiores. No se
incluye la comparacién porque no tiene sentido al no haber
estudiado experimentalmente la interaccidn entre tubos, de

haces de tubos.

No obstante esta observacidn, la figura 5.68, sirve para poner
de manifiesto que, en el flujo externo del agua, desde la
superficie al fondo del depdsito, se opera a (Re) bajos,
préoximos al de transicidn de turbulento a laminar, en esta zona
de transicidén y en régimen laminar. En estas condiciones y
teniendo en cuenta que para desarrollar el perfil de
velocidades puntuales, se precisa una longitud de conducto de
20 diadmetros aproximadamente, en régimen turbulento clarc. Un
valor mayor préximo a 50 a (Re) proximos al de transicién. Un
nimero mayor en régimen viscoso. Debe existir, por tanto, una
gran turbulencia en la zona frontal de descenso de la zona
caliente, ya que para el diadmetro del depédsito 1'6 m, los
valores 20 y 50 diametros se transforman en 32 y 80 m. Estas

alturas no se han utilizado en ningan equipo industrial, vy



TABLA 5.8
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VELOCIDAD

TIEMPO CAUDAL AIRE AVANCE

(s) (cm /s) cm/s (Re)

67'8 536 0'44 8800

73'0 370 0'41 8200
108'5 210 or27 5400
121 370 0'247 4940
146 244 0'205 4100
281 96 0'106 2120
252 142 0'119 2330
260 114 0'115 2300
291 81'4 0'103 2060




VELOCIDAD APARENTE DE AVANCE

cm/s

0,6

0,5

0,4

0,3

0,2

0,1
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12 TUuBOS

6 TuBOS

1 TUso

(Re}

- 12.000

F 10.000

+ 8.000

+ 6.000

-+ 4.000

+ 2.000

200 300 400 500

F16. 5. 68

600

{em3 /s)

AIRE
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dificilmente tienen interés practico.

Esta turbulencia frontal facilita, con los torbellinos, la
retromezcla y en consecuencia, la obtencién de una velocidad
aparente de descenso superior a la gue se calcularia, con el

caudal de agua arrastrado, en el tubo de elevacidn.

Al definir analiticamente, las condiciones de flujo en un
pachuca, en el Capitulo VI de esta Memoria, se volvera sobre

la importancia de este concepto.

Para profundizar en el conocimiento de este fendmeno se
precisaria utilizar técnicas experimentales que permitan medir
velocidades puntuales y/o poner de manifiesto visualmente los

torbellinos de retromezcla.
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CAPITULO VI

OPTIMACION DE PACHUCAS., TIPOS DE FLUJO Y TIEMPO
E UN. CHUCA

Introduccidn

Equipos y componentes

Tipos de fluijo

Tiempos de residencia sin y conh recirculacién

Pachuca ideal vy real con agitacién mecanica

complementaria

Optimacién

6.6.1 Circulacidén de fase liquida

6.6.2 Elevador y caudal de aire

6.6.3 Sistemas de agitacidn complementaria

6.6.4 Sistema adecuado de alimentacidén y rebose
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6.1 INTRODUCCION

La optimacién del <disefio de 1los depdsitos agitados
mecidnicamente o por paso de gas, exige conocer los fundamentos
de las operaciones fisicas y procesos gquimicos gue se

superponen en su operacidn.

Si se tienen en cuenta sélo los fendmenos fisicos, se puede dar
el primer paso en la optimacidn, a la gque posteriormente habra
de incorporarse las caracteristicas del proceso quimico, para

conseguir el O6ptimoc del conjunto.

En los fendOmenos fisicos se debe considerar en primer lugar,
caracteristicas geométricas de equipo y componentes,
operaciones por cargas © en continuo, y posteriormente tipos

de flujo y tiempos de residencia.
Con estos objetivos basicos, a continuaciédn se consideran los

aspectos gue pueden servir para optimar el disefio y operacidn

de los pachucas.

6.2 DESCRIPCION DEL EQUIPO Y COMPONENTES

El pachuca es un depbsito cilindrico de altura superijor al
didmetro, en el que la agitacién y mezcla se efect@an haciendo
fluir aire u otro gas a través de un tubo vertical central, que
arrastra al liguido desde el fondo del pachuca hasta la
superficie libre. La altura del pachuca, en muchos casos

practicos, supera los 10 m. y su didmetro los 5 m., figura 6.1.
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En é1 se distinguen los componentes siguientes:

a) Sistema de alimentacidn.

b} Cuerpo central cilindrico.

c) Base cbénica.

d) Tubo elevador central y alimentacidén de aire o gas.

e) Sistema de rebose.

La alimentacidén continua del pachuca a) se efectia a través de
una conduccién térica situada en el interior del cuerpo central
cilindrico, y en su zona superior, préxima a la superficie
libre. Esta conduccion térica va provista de orificios, que por
su diadmetro y distribucidén, permiten que la alimentacidén se

distribuya en forma homogenea.

El cuerpo cilindrico b) termina en una base cdénica c¢), con la
que se favorece el flujo de s6lidos en suspensidn hacia el
fondo, en donde se sitla la base del tubo d), que sirve de
elevador por arrastre con aire u otro gas, de la fase liquida
0 suspensidén gue contiene el pachuca. El extremo superior del

tubo se sitda préximo o al ras de la superficie libre.

En la cabeza del tubo se efectiia la separacidén del liquido o
suspensidén del aire o gas, que abandona total o parcialmente
el pachuca por rebose, a través de una corona almenada e),

adosada a la pared del pachuca.

En la base codnica del pachuca se suele disponer de un sistema
complementarioc de alimentacidn de aire o gas, para facilitar
la vuelta a suspensidn de los sb6lidos sedimentados, después de

una parada prolongada, en la operacidén del pachuca, asi como
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de un sistema adecuado de conducciones y vadlvulas para su facil

vaciado.

6.3 DESCRIPCION DE TIPOS DE FLUJO

En la gona de alimentacién, figura 6.2, el conducto térico debe
distribuirlo homogéneamente, y segin sea la cantidad de liquido
arrastrado en el tubo elevador, mayor o igual gue la
alimentacién, se mezcla con la cantidad recirculada, o no se
mezcla porque no existe recirculacién. Esta conduccién térica
puede ser Unica o puede precisarse la instalacidén de varios
anillos toéricos para conseguir una mejor distribucidén de la

alimentacidn.

En la zona cilindrica el flujo puede admitirse que
sensiblemente es de pistén. Los experimentos realizados
siguiendo el desplazamiento de la zona caliente superior, en
depdsitos de 1 a 2 m. de diametro, mediante termopares
miltiples situados a cuatro niveles permiten afirmar que esta
condicidn se cumple con bastante aproximacidén. Sobre esta

afirmacidén se volverad mas adelante.

En la zona cénica, debe suceder 1o mismo, aungue con el aumento

de velocidad, al reducirse la seccidn en la direccidén del
flujo, debe aumentar la turbulencia, gque facilitara 1la

retromezcla.

En la zona definida por el interior del tubo elevador, el flujo
es de pistén y en la zona de rebose, el flujo es radial,

favorecido por 1la corona almenada que 1o dirige, si esta
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situada correctamente en un plano horizontal. En ella es
posible una <c¢ierta turbulencia adicional creada por Ila

separacidon ligquido-gas.

Entre la zona de rebose y la de alimentacidén existe una zona
estanca, si el flujo de liquido arrastrado por el tubo elevador
es igual a la alimentacidén, o tiene lugar el retorno de la
cantidad arrastrada en exceso como recirculacidén, gque se
mezclard con la alimentacién en la zona en gue esta situada la

conduccién o conjunto de conducciones todricas, figura 6.3.

En la tabla 6.1, se da una estimacién de la importancia
relativa de estas zonas en el conjunto del pachuca. Se evaldan
los valores del espesor de cada zona, para alturas de la zona
central de 5, 10 y 15 m., y cuatro diametros 1, 2, 4 vy 8 m. La
altura equivalente del cono base se define con la altura del
cilindro de igual volumen y se calcula en funcidn del diémetro

mediante la expresiébn Az =D/6 . En ella se pone de

manifiesto que el flujo de pistdn predomina sensiblemente.

A partir de 1la zona de mezcla de alimentacién con
recirculacién, la velocidad media de flujo crece, figura 6.4,
al aumentar la recirculacién, al sumarse los dos caudales, y
en consecuencia, aungue se mantenga sensiblemente el flujo de
pistén, creceran los fendmenos de fluctuacién del frente de
velocidades y de retromezcla. El tiempo de residencia en la

zona cilindrica se hard menor, figura 6.5.

La descripcién expuesta de los sistemas de alimentacién y

rebose no corresponde a la que aporta las descripciones de los
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pachucas en la bibliografia. La alimentacidon se efectda por una
simple conduccién, sin o con placa frontal para fraccionar el
chorro de llegada, y la salida se realiza a través de un
orificioc practicado en la pared del pachuca, sin o con placa
frontal protectora. Con la descripcidén expuesta se intenta
idealizar el flujo en el pachuca, de la alimentacidén y de la
recirculacién, asi como de su mezcla homogénea. Asi mismo,
después del tratamiento tedrico del flujo gue se expone a
continuacién, se podrad llegar a la conclusién de la
conveniencia de que la alimentacidén y rebose se efectie con los

dispositivos descritos.

6.4 T O DE IDENCIA SIN Y CON RECIRCULACION. UN SOLO
PACHUCA

En un pachuca gque opera con alimentacidn A y rebose continuo
A, el tiempo de residencia ©fp admitido flujo de pistédn en
todo su retenido R, cuando el arrastre del liquido o suspensién

por el aire, en el tubo elevador, es igual a A, estd dado por:

Opp = —— (1)

Si el flujo de liguido o suspensidén en el tubo elevador G, se

define en funcidn de A, mediante la expresiodn:

G=aA (2)
cuando a = 1 G = A, el tiempo de residencia en flujo de
pistén es el dado por (l1). Cuando a > 1, al rebosar

continuamente A, se recircula la cantidad:

G-A={a-1) A (3)
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Esta cantidad se une a la alimentacidén. En este caso, el tiempo
de residencia con recirculacidn Ogpg , estd dado por (4),
admitiendo también gque se mantiene el flujo de pistdn y que se
tiene mezcla perfecta de alimentacidn y recirculacién.

_ e, (4)

_ R
T aA a

cﬁm

OFpp =

La cantidad recirculada vuelve después de esta segunda pasada
a través del pachuca y el tubo elevador a la zona de rebose,
en donde se repite separacidn y recirculacidn. Esta secuencia
de operacidn continua hasta gue se ha eliminado totalmente 1la

tanda de alimentacidn considerada.

Para evaluar la fraccién de esta tanda de alimentacién
seleccionada que abandona el pachuca, después de un nlmero
determinado de pasadas, se opera de la forma siguiente, figura
6.6:

Pasada 1:
S A A 1
sale ﬂ 6 T aA " 1 (5)
Y recircula (1_Ll9
a
Pasada 2:

sale F, = —%— (1--J—> (6)

y recircula (1__l;>
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Pasada 3:
2
sale L (T—-;L—> (7)
3 a a
Pasada P
P-1
i i
sale - -
o ()

La suma de los términos de F, a F, da la fraccidn total que ha

abandonado el pachuca desde la primera pasada a la P.

2 P-1
3 = §F:]_ 1+ ]__.__l_._ + 1_J__ oo a4 1__]_ {9)
TOTAL 5 i a a a a
00
1—{1 1 )
1 a

TOTALe @ | ( ] ) - (o)

‘] _
qa
valor correcto ya que toda la cantidad alimentada ha abandonado

el pachuca.

En las tablas 6.2, 6.3 y 6.4, se dan los valores de F,
calculados para recirculaciones definidas para valores de a =
1'2, 1'4, 1'6, 1'8, 2, 4 v 10, en funcidén del tiempo reducido
de flujo de pistdn Or,g gue se obtiene facilmente a partir

del numero de orden de la pasada, mediante:

OFpg P .
o~ (1
Fp

En las figuras 6.7, 6.8, 6.9, 6.10, 6.11, 6.12 y 6.13, se han

representado los valores de las tablas anteriores por rectas



TABLA: 6.2

NUMERO DE PACHUCAS: 1

G=12A G=1.4A G=16A G=1.8A

Orep F 9grrp F Crep F Orep F
0,433333 0,8333333 0,7142858 | 0,7142858 0,625 0,6250000 0,5555556 | 0,5555556
1,665667 0,9722222 1,4285720 | 0,9183674 1,250 0,8593750 1,1111110 1 ©0,8024691
2,500000 0,9953704 2,1428570 | 0,9766764 1,875 0,9472656 1,6666670 | 0,9122085
3,333333 0,9992284 2,8571430 | 0,9933361 2,500 0,9802246 2,2222220 | 0,9609816
4,166667 0,9998714 3,5714290 | 0,9980961 3,125 0,9925842 2,7777780 | 0,9826584
5,000000 0,9999786 4,2857140 | 0,9994561 3,750 0,9972191 3,3333340 | 0,9922926
5,833333 0,9999965 5,0000000 | 0,9998446 4,375 0,5%89572 3,8888890 | 0,9965745
5,666667 0,9999994 5,7142860 | 0,9999556 5,000 0,9996089 4,444445C | 0,9984776
7,500000 0,9999999 6,4285720 | 0,99993874 5,625 ¢,9998534 5,0000000 | 0,5993234
8,333333 1,0000000 7,1428580 | 0,9999964 6,250 0,9999451 5,5555560 | 0,5956993
7,8571430 | 0,9999999 6,875 0,9999794 6,1111120 ] 0,9598664
8,5714280 | 0,9999997 7,500 0,9999923 6,6666670 | 0,9999406
$,2857140 | 0,9999999 8,125 0,9999971 7,2222230 | 0,9999736
10,0000000 | 1,0000000 8,750 0,999998% 7,7777780 | 0,9999430
9,375 0,9999996 8,3333340 | 0,9999978
10,000 0,9999998 8,8888890 | 0,9999991
10,625 0,9999999 9,4444440 | 0,999999¢
11,250 1,0000000 | 10,0000000 | 0,9999999
11,1112100 | 1,0000000

G2E



TABLA: 6.3

NUMERO DE PACHUCAS: 1

G=2A 4 A 4 A

Orrp F Orrp F Orrp F Orep F
2,5 0,5000000 0,25 0,250000 7,25 0,989762 0,1 O, 100000
1,0 0,7500000 0,50 0,437500 7,50 0,999821 0,2 9,19%0000
1,5 0,8750000 0,75 ¢,578125 7,75 0,998866 0,3 ¢,z271000
2,0 0,9375000 1,00 0,683594 8,00 0,999899 0,4 0, 343300
2,5 0,9687500 1,25 0,762695 8,25 0,999925% 0,5 0,409510
3,0 0,9843750 1,50 0,822021 8,50 0,%99943 0,6 0,468560
3,5 0,9921875 1,75 0,866515 8,75 0,999958 0,7 0,521703
4,0 0,9960938 2,00 0,899887 9,00 0,9999¢68 0,8 0,5659533
4,5 0,9980469 2,25 0,924915 9,25 0,99%976 0,9 0,61257¢9
5,0 0,9990234 2,50 0,943686 9,50 0,999982 1,0 0D,65%1321
5,5 0,9985118 2,75 0,957765 9,75 0,999986 1,1 0,586189
6,0 0,9997559 3,00 0,968324 10,00 0,999989 1,2 0,717570C
6,5 0,9998779 3,25 0,976243 11,00 0,989597 1,3 0,745813
7.0 0,5999389 3,50 ¢,982182 13,00 0,999999 1,4 0,771232
7,5 0,9959695 3,75 C,986636 15,00 0,999899 1,5 0,79410%
8,0 0,9999848 4,00 0,989977 18,00 £,999999 1,6 0,814698
8,5 0,9999924 4,25 0,992483 20,00 0,995%999 1,7 0,833228
9,0 0,9999962 4,50 0,994362 1.8 0,845905
9,5 0,9993981 4,75 0,995771 1,9 0,56491%
10,0 0,9999991 5,00 0,996829 2,0 0,8784253
10,5 0,9999995 5,25 0,997622 2,1 G.890581
11,0 0,5999998 5,50 0,99821e6 2,2 0,201523
11,5 0,999999S 5,75 0,998662 2,3 0,911371
12,0 1,0000000 6,00 0,998997 2,4 0,920233
12,5 6,25 0,999247 2,5 0,228210

6,50 0,9959436 2,6 0,925329

6,75 0,999577 2,7 0,9412%50

7,00 0,999682 2,8 0.,947665

- 9¢¢




TABLA: 6.4

NUMERO DE PACHUCAS: 1

G=10A G=10A G G
Orrp F Orep F Orep Orre
2,9 0,952899 5,70 0,997535
3,9 G,957609 5,80 0,997781
3,1 G,561848 5,90 0,988003
3,2 0,965663 6,00 0,998203
3,3 0,969097 7,00 0,999373
3,4 0,872187 8,00 0,998781
3,5 G,974968 9,00 0,999924
3,56 0,977471 10,00 0,999973
3,7 0,979724 20,00 0,99999¢
3,8 0,981752 30,00 0,999999
3,9 C,983577 40,00 £,999999
4,0 0,985219
4,1 0,986697
4,2 0,988027
4,3 0,989225
4,4 0,990302
4,5 0,591272
4,6 0,592145
4,7 0,992930
4,8 0,993637
4,9 0,994273
5,0 0,994846
5,1 0,995361
5.2 0.995825
5,3 0,996243
5,4 0,996618
5.5 0,996957
5,6 0,997261

- L3¥ -
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P - . .
con altura igual a X F , para indicar las intermitencias de
1

salida de las fracciones que corresponden a cada pasada.

Para a = 10, se ha representado también la expresidn:
1 &)
log (1-F) = - —; =
2,3 Fp

gue corresponde a un tangque agitado en el que puede admitirse
mezcla instantdnea y completa de alimentaciédn, con todo el
retenido y por tanto la fraccidén de alimentacién en salida
puede considerarse practicamente la gue se alcanzaria en un
pachuca en el que a=ow . El1 valor a = 10 pré&cticamente se

comporta como a=oo .

6.5 PACHUCA IDEAL Y REAL CON AGITACION MECANICA
COMPLEMENTARTIA EN LA BASE CONICA

Cuando el pachuca opera con suspensiones, el caudal en el tubo
elevador estda condicionado por la velocidad de sedimentacidn
de los sb6lidos. El1 aire o gas alimentado en su base debe
arrastrar la suspensidon del fondo, Jjunto con los sélidos
segregados por sedimentacién. Si no es posible, para las
condiciones de flujo de pistdn gue pueden desearse,
condicionadas por la cinética del proceso quimico que tiene
lugar en el pachuca, se puede superponer en el fondo un sistema
de agitacidén mecdnica gque evite el efecto acumulado de 1la
sedimentacidén. Asi, el tubo elevador opera con una suspensidn

gue puede tener un mayor espesamiento, que el correspondiente
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a la zona central del pachuca.

En esta zona con agitacidn mecanica, el flujo de pistdn pasa
a ser de mezcla. Si se denomina X, a la fraccién del retenido
de esta zona, frente a la del total del pachuca para los
tiempos de residencia en flujo de pistén en el pachuca, que
corresponden a cada valor de a, en la tabla 6.5, se dan los
valores calculados de F, en funcién de Z y de a. En la figura

6.14 se representan estos valores.
La consideracidén simultanea de la informacién que aportan las

tablas 6.2, 6.3, 6.4 y 6.5, permitira evaluar las condiciones

de operacién aceptables, en un caso concreto.

6.6 OPTIMACION DE PACHUCAS

Tanto en operaciones por cargas como en continuo, los aspectos

que deben optimizarse son los siguientes:

a) Circulacidén de fase liquida

b) Coste &éptimo del sistema de tubos elevadores y caudal de
gas.

c) Sistema de agitacidn mecdnica complementario.

d) Sistemas adecuados de alimentacidn y rebose.

A continuacién se estudian por separado estos aspectos.

6.6.1 CIR CIO 8

La circulacidén de fase liquida adecuada estad relacionada con:
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TABLA: 8.5

VALORES DE F DEL PACHUCA, CON AGITACION MECANICA

COMPLEMENTARIA, EN BASE CONICA.

2,5 5,0 10,0 20,0
1 ] 1 1 1
1,2 0,999 0,999 0,999 0,985
1,4 0,999 0,299 0,999 0,972
1,6 0,999 0,999 0,998 0,956
1,8 0,999 0,999 0,996 0,938
2,0 0,999 0,999 0,993 0,918
3,0 0,999 0,999 0,964 0,811
4,0 0,999 0,993 0,918 0,714
5,0 0,999 0,982 0,865 0,632
6,0 0,999 0,964 0,811 0,566
7,0 0,999 0,943 0,761 0,511
8,0 0,997 0,918 0,714 0,465
9,0 0,993 0,892 0,681 0,427
10,0 0,988 0,865 0,633 0,394




1,00

0,90 1

0,80 1

070 +

0,60 +

0,50 T

0,40

0,30 1

020 {

Q10

- 335 -

FIG. 6.14

2,5%

5,0 %

10,0%

200%



- 336 -

a) Mantener en suspensidén los s6lidos gue sedimentan mediante
su arrastre continuo desde el fondo del depdsito a la

superficie libre del liquido.

En cada sistema deben conocerse las caracteristicas de
sedimentacidén, para elegir un determinado caudal de fase

liquida en el sistema elevador.

b) Caudal de recirculacién para alcanzar mezcla completa en el
retenido del pachuca, en un tiempo estipulado, en el caso
de operacidn por cargas, o mezcla completa o flujo de

pistén en el caso de operacidn en continuo.

Ambog aspectos se pueden abordar facilmente utilizando como
base de decisién la informacidon dada en (2) y (3). Caudales de
G con valores de a entre 1 y 2 no distorsionan sensiblemente
el flujo de pistédn en el pachuca. Valor de a proximo a 10
permiten que se alcance un flujo de mezcla proéxime a caudal de

recirculacién infinito.

81 el sistema elevador por arrastre con gas se utiliza para
reponer en el liquido algin componente gaseoso, por ejemplo
oxigeno, se puede aceptar sin ninguna reserva, gque en el
contacto gas-liquido en el tubo elevador, se alcanza
practicamente el equilibrio definido por la ley de Henry. La
bibliografia establece que en platos de borboteoc o placas
perforadas, es facil alcanzar fracciones de equilibrio préximas
a 0'9, con 3~4 cnm. de inmersién. En lanzas sumergidas 50 cm.,

la fraccidén de equilibrio se aproxima a 1.

No es por tanto una afirmacidn sin base, admitir que en el tubo
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elevador la eficacia del contacto es del 100%.

Por Gltimo, al razonar sobre la posibilidad de flujo de pistdn
en el pachuca, ha de tomarse como base los resultados
experimentales obtenidos utilizando el sistema de medida de
desplazamientos de zonas calientes con cinco niveles de cinco
termopares cada uno. Los resultados obtenidos parecen gque
permiten admitir, que el flujo de pistd4n se cumple
aceptablemente, aungue no debe descartarse una fraccidén de
flujo de mezcla debido a fendémenos de fluctuacidén, en el campo

de velocidades, y por tanto a fendmenos de retromezcla.

La velocidad de descenso "u" en el pachuca, en funcidén de la
alimentacién horaria A, y la recirculacidén "a", conocido el
retenido R, la altura A7 vy la seccidn transversal S del
pachuca, se calcula facilmente teniendo en cuenta:

R

—~— = SAZ

e

en la que ¥ es el peso especifico del medio y si se expresa

la alimentacidén A como miltiplo N, del retenido R:

A= Ng R
con lo que se llega a:
U= gﬁ = Ng.0o.AZ
que cuando se expresa AZ en metros y "u" en cm/s, se

modifica en la forma siguiente:

Nr.a. AZm
UCFﬂ/S: R36
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En la figura 6.15 se ha representado la expresion anterior para
el caso en que AZ =10cm , "a" varia entre 10 y 1 y R entre
0y 2'4.

Los valores de la velocidad se mantienen en el intervalo, en
el gue la experimentacién realizada pone de manifiesto gue se
puede considerar como posible que la circulacién de la fase
liquida al descender tiene lugar en flujo practicamente de

piston.

6.6.2 COSTE OPTIMO DEL SISTEMA DE TUBOS ELEVADORES Y CAUDAL
DE _GAS

Establecida o estimada la cantidad de fase acuosa gque ha de
elevarse desde el fondo del pachuca hasta su superficie, el
cdlculo de tubos que han de montarse en paralelo, es inmediato,
si se conoce la funcidn caudal de fase acuosa-caudal de gas,
que se hace circular por el interior del tubo, para la longitud

de tubo gque la altura del pachuca exige.

En la figura 6.16, se representan graficamente las funciones
caudal gas (y)-caudal fase liquida (x) para unas condiciones

ideales Y=Kx" , y unas condiciones reales, en la gue se
distinguen claramente tres zonas:
a) Para caudales de fase liquida bajos y = K x

b) Para caudales altos x = constante, aungue y crezca

c) Para caudales intermedios y = K x!'
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El calculo del nimero de tubos en paralelo se efectaa
facilmente como cociente del caudal de fase acuosa total y el

caudal de fase acuosa en un tubo

Xiotal

EEtqu

N =
y el caudal total de gas Y; se obtiene mediante

v :N“Ytubo
El valor de Y ,po se halla en la funcién gque relaciona
Y = f(x)

En la figura 6.16, se representa N para las condiciones ideales
y reales. En funcidén de X, se define la cantidad de fase

arrastrada como fraccidn de la cantidad total

X tubo

_
Xtotal N
Para condiciones ideales, a_X.= 1 le corresponde un sclo tubo,

y al decrecer X, N crece.

Para condiciones reales, a X = 1 o valores inferiores en los
que se opera con X maximo = Xm, el valor de N es mayor que la
unidad y constante. Para valores inferiores de x:-iﬂl_»

Xtotal
N crece. En estas condiciones se tiene una zona en que el

’

nimero de tubos necesarios es minimo.

E1l caudal total de gas Y, en las condiciones ideales, varia
desde 0 para X = 0, a un ciertoc valor para X = 1. En

condiciones reales, Y, es constante para valores comprendidos
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entre X = 0y X= i; . A partir de este Gltimo valor, el

caudal total de gas crece. Se tiene también en este caso, un

caudal de gas minimo, en un cierto intervalo de operacidn.

Para seguir mejor el razonamiento expuesto en la figura 6.17,
se ha representado el cdlculo de N y Y;. La compresién de la
figura es inmediata y no se insiste en el razonamiento

anterior.

A medida que crece el caudal total de fase acuosa gue se desea
transportar por el sistema elevador, el numero de tubos en
paralelo N, y el caudal de gas total ¥Y; crece. Los valores de
X que limitan la zZona de N e Y, minimos se desplazan a valores
mas bajos y el intervalo de valores de X entre 6ptimos se hace

mas peguefio, figura 6.18.

En resumen, para valores de N > 10, el o6ptimo de tubos y el

dptimo de caudal de gas minimo estadn muy proéximos.

S5i se tiene en cuenta que el coste del compresor de aire en
comparacién con el del haz tubular es muy superior, el éptimo
econdmico se tendrd para caudal de gas minimo, aungque para
nimeros de tubos en el haz tubular que superen la decena ambos

6ptimos estdan muy préximos.

En el razonamiento expuesto no se hace referencia a 1la
importancia del didmetroc del tubo. El1 tratamiento seguido
tendra que extenderse con los datos experimentales caudal fase

acuosa funcidn del caudal de gas a diferentes diadmetros.
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El concepto caudal perimétrico ha permitido encontrar su éptimo
préximo a diametros 2-3 cm. para el que el caudal de fase
liguida arrastrada por el gas es maximo, en consecuencia el
nimerc de tubos serd minimo, si se monta el haz tubular con

tubos de 2-3 cm. de didmetro (o prdéximo).

6.6.3 SISTEMA DE AGITACION MECANTICA COMPLEMENTARIA

El sistema de agitacidn mecanica complementario descrito,
permite reducir la cantidad de fase arrastrada en el tubo o haz
de tubos elevadores, ya que no debe cumplir la misidén de evitar
acumulacidén de fase sdlida sedimentandose en el fondo del
pachuca. De esta forma la posibilidad de conseguir flujo de

pistdén en el cuerpo central del pachuca crece.

El recinto con agitacién mecanica complementaria debe
confinarse, para evitar que la zona agitada se extienda al
cuerpo central del pachuca. Puede ser una solucién mecanica,
facil de realizar, la instalacidén de placas deflectoras, en
cualquier de sus miltiples formas geométricas que se describen

en la bibliografia, figura 6.19,.

6.6.4 SISTEMA ADECUADO DE ALIMENTACION Y REBOSE CONTINUO

Los sistemas de alimentacién y rebose continuo descritos para
comprender las caracteristicas del flujo en el pachuca, gue no
son usuales en la informacidn que aporta la bibliografia, se
presentan como necesarios para conseguir su operacidn bajo

control, en los supuestos de funcionamiento descritos.
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Es evidente gue estos dispositivos no deben considerarse como
nuevos. El aspecto que si debe admitirse como aportacidén nueva,
es la necesidad de su incorporacién al disefio del pachuca para
conseguir la mezcla homogénea de alimentacidn con recirculacidn
Yy rebose continuo y homogéneo de la fraccidn de fase arrastrada

en exceso por el sistema de elevacién.
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CAPITULO VII
RESUMEN GENERAL Y CONCLUSIONES

Fluidodindmica del flujo bifdsico en 1los conductos de

elevacidn.
Conclusiones.
Modelo de flujo en un pachuca y tiempo de residencia.

Conclusiones.
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7.1 FLUIDODINAMICA DEL FLUJO BIFASICO EN LOS CONDUCTOS DE
ELEVACION

En el capitulo IT de la presente Memoria, se expone que en los
reactores de burbujas, en los que se llevan a cabo reacciones
gas-liquido, la fase liguida discontinua, por la formacién de
burbujas, implanta un gradiente vertical de presiones gue hace
desplazar a la fase 1liguida continua. Se establece una
circulacién bifdsica en el conducto de elevacién de manera que
una fraccidn de liguido se arrastra hasta la superficie. Su
velocidad superficial, es relativamente elevada. A la salida
de los conductos de elevacidn el gas se separa del liquido,
éste sufre un frenado y retorna al fondo con una velocidad
superficial, en casi todos los casos, pequefia. Por este motivo
no suele haber arrastre de la fase gas en la zona de retorno
de liquido.

En el disefio de un conducto elevador, se precisa conocer la
sobrepresién de impulsién de aire, para que el sistema funcione

correctamente en régimen continuo.

Como caracteristicas principales dei flujo bifdsico en 1los
conductos de elevacién o columnas de burbujas se sefialan:
a) ausencia de dispositivos mecdnicos méviles, b) posibilidad
de obtener valores elevados tanto de las &reas interfaciales
efectivas entre fases liquida y gas, como de los coeficientes

globales de transferencia, entre ambas fases.

Esta Gltima caracteristica justifica, gque con dichos
dispositivos se consigan velocidades de transferencia elevadas

por unidad de volumen, que puede mejorarse haciendo crecer el
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tiempo de residencia de las fases.

La optimizacién del consumo global de energia, en el flujo
bifasico, tiene un interés evidente. Por ultimo, por razones
obvias se debe prestar atencidén a que el conjunto no presente
zonas de remanso o de estacionamiento, ni cortocircuito de

alguna de las fases.

La homogenizacidén y mezcla del conjunto en estos sistemas se
produce por la interaccién burbujas-fluido continuo, en el
dispositivo de dispersidn. En este se tiene una lanza sumergida
en la gque se produce las transmisidn de cantidad de movimiento.
Menor importancia tiene la interaccidén gas-medio continuo, en
el conducto de elevacién. Esta participacién es menos
significativa cuanto mayor es el deslizamiento entre fases, en

el conducto de elevacidn.

El hecho de que aparezcan fendmenos de inestabilidad, se debe
a la variacién del perfil de presiones en las secciones
transversales al flujo, y en consecuencia a la variacién

aleatoria del perfil de velocidades.

La mezcla de la fase liquida, que se produce en la descarga del
fluido continuo, a la salida de los conducto de elevacidén, es
mas Importante, cuanto mayor es la diferencia de la cantidad
de movimiento, entre el fluido que se descarga y el que se
encuentra en la zona superior de la columna, ya gque la
generacidn de los torbellinos turbulentos favorecen la mezcla.
El tiempo empleado en la mezcla, en todo el retenido del
sistema, en el que se ha instalado el conducto de elevacién

bifdsico, dependera del grado de homogenizacién que se consiga
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en el conjunto, y del necesario nimero de renovaciones de

retenido del sistema.

Fijados los parametros de disefio caracteristicos de este
dispositivo, como son los didmetros del conducto de elevacidn
y nimero de conductos en paralelo, parametros que son funcién
de las variables dinamicas, velocidades de elevacidn vy
recirculacién, retenido de liquido, asi como, de la longitud
de los conductos y la diferencia de cota entre las ZzZonas de
iniciacién de la elevacidén y del descenso, el caudal de liquido
gue se transporta por el conducteo de elevacién requiere un
determinado caudal de gas a suministrar al sistema y a una
determinada presidén. La cantidad de energia gue se aporta, se
invierte en compensar las pérdidas de energia en el sistema por
friccidn. Estas pérdidas tienen Jlugar en los dispositivos
mecanicos en los que se produce la expansidén y distribucidn del
gas, en los conductos de elevacidén y descenso, tanto a la
entrada como en la salida, en los cambios de direccién de las
fases, etc.

Evidentemente el disefio se debe orientar al usoc eficiente de
la energia que se aporta al sistema, por lo que se debe tender
a hacer minimas las pérdidas de energia, y a optimar la energia

atil en la elevacidn del liquido.

En la experimentacién realizada y en el estudio posterior de
los resultados, se ha relacionado el caudal de ligquido que se
eleva con el caudal de gas gue se expansiona. Cuando aumenta
el caudal de gas se incrementa el caudal de liquido, aungue no
en la misma proporcidn. Respecto a este Gltimo aspecto, debe

de tenerse en cuenta lo indicado por Clark, referente al
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balance de energia que justifica que al ir aumentando el caudal
de gas que se expansiona, los aumentos de los caudales de
liquido arrastrados son cada vez menores, alcanzandose valores
en los que por muy fuerte que sea el aumento del caudal de gas,
no hay posibilidad practica de arrastrar mayores cantidades de
liquido, ya gque en el conducto de elevacién se presenta un

fendmeno de saturacién.

En el tratamiento numérico de los datos experimentales gque se
exponen en la presente Memoria se ha trabajado siempre en zonas
alejadas de la saturacidén de los conductos de elevacidn, ya que
en é&sta y en sus proximidades se produce una variacién brusca
en el caudal de aire con una variacién pequefa © nula del

caudal de agua.

Se ha podido correlacionar mediante una funcién potencial, los
caudales masicos del agua circulada y del aire expandido,
observandose que el caudal del agua varia con exponentes que
afectan al caudal del aire 0'3, para los diametros de 12'4,
20'3 y 26'0 mm y 0'5 para el diadmetro de 54'0 mm.

Al estudiar la variacidén del caudal de agua que circula por
cada conducto de elevacibén, para cada valor de caudal de aire
expansionado, dentro del intervalo de los diadmetros ensayados,
se llega a gue a igualdad de caudal de aire, el caudal de agua
que circula, aumenta en el intervalo, 12'4 < Di < 20'3 mm,
manteniéndose en valores aceptables cuando el sistema trabaja
con didmetros comprendidos entre 20'3 mm y 26'0 mm, decreciendo
espectacularmente cuando aumenta el diametro del conducto de
elevacidédn hasta 54'0 mm.
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Esta variacién de los caudales de agua arrastrada, sirvid de
base para intentar la optimacidén de elevacidén. Se utilizé el
caudal perimétrico de liquido, concepto que con frecuencia se
emplea en Ingenieria Quimica, esto es, caudal masico de agua
gue se eleva por el conducto referida al valor del perimetro
del tubo, obteniéndose un madximo para el didmetro de 20'3 mm.
En cada situacidn préactica de conducto o haz de conductos en
paralelo, que se opere con el diametro 6ptimo, correspondiente
a 20 mm, (6 proéximo a este valor) el coste del haz de conductos

sera minino.

Sobre la optimacidén que incluye ademas del coste de instalacidn

el coste de consumo de energia se volverd mas adelante.

La fraccién de huecos en el conducto de elevacidén es uno de los
parametros que caracterizan la hidrodindmica de las columnas
de burbujas. Dicho parametro afecta tanto a la relacidn de los
caudales liquido-gas, como a la pérdida de presién que sufren
ambas fases en la columna. En el capitulo II de la presente
Memoria, se ha sefialado la dependencia de la fraccidén de huecos
con la velocidad superficial del gas, y que algunos autores
confirman su dependencia de las propiedades fisicas de las

fases.

En la bibliografia son muy numerosas las correlaciones
propuestas para la fraccién de huecos, sin embargo, la gran
dispersion de los datos, discrepantes entre si en muchos casos,
no permite combinar todas en una Gnica ecuacién, no siendo
suficientes las propiedades fisicas de 1la fase liquida
(densidad, viscosidad, tensidn superficial, etc), para explicar

tales desviaciones. Las diferencias observadas parece que son
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debidas principalmente a los diferentes dispositivos difusores
y a los diversos intervalos de velocidades superficiales de gas
con gue se opera, Yy, en menor medida, a la enorme sensibilidad
del gas retenido, al sistema gas-liguido empleado y a las
impurezas de la fase liguida. Sin embargo, hay practicamente
acuerdo en destacar, que si el diametro del conducto de
elevacién es mayor de 15 cm., este parametro no tiene mucha
influencia en la fraccidn de huecos, siendo los valores de la

retencidén de gas muy proximos unos a otros.

La funcidén que relaciona la retencidn de gas, con la velocidad
superficial del mismo, es de tipo potencial, dependiendo el
valor del exponente del régimen de flujo. Asi, para valores del
exponente comprendidos entre 0'7 y 1'2 se tiene flujo de
burbujeo (homogéneoc), que serd tanto mds claro cuanto mayor sea
dicho exponente. Por el contrario, en un régimen con flujo
embolsado, el efecto de la velocidad superficial del gas es
menos pronunciado y el exponente toma valores comprendidos
entre 0'4 y 0'7, siendo tanto mayor cuanto menor sea la

importancia de la potencia.

El andlisis de los resultados aportados en el capitulc V,
permite comprobar que el diametro del conducto de elevacién
afecta al retenido de gas, de forma gue éste aumenta a medida
qgue decrece el didmetro de la conduccién, siendo esta variacién
menos acusada en los diédmetros de 10'4, 20'3 y 26'0 mm y mas

sensible para el mayor de los di&metros estudiados, 50'0 mm.

Respecto al exponente de la velocidad superficial del gas, en
la funcidén exponencial que lo relaciona con el retenido de gas,

se puede indicar que en el sistema aire-agua, se mantiene
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alrededor de 0'7 para todos los diametros, menos para el menor,
10'4 mm, en el gque decrece significativamente. Esta
circunstancia se puede interpretar en el supuesto de que se
tenga preferentemente flujo embolsado, y en los otros casos,
bolsas de gas o burbujeo. Todo ellec concuerda con la
informacién gque aporta Oshinowo y Charles con su mapa de

caracteristicas de flujo propuesto.

La fluidodinadmica de la pérdida de presidén en flujo biféasico,
tomando como base de comparacién, los resultados experimentales
obtenidos c¢on flujo monofasico de agua, se describen a

continuacién.

Conforme con lo expuesto en los Capitulos II 'y V, de la
presente Memoria, experimentalmente se ha encontrado para el
flujo monofasico, que la pérdida de presidn varia con la
potencia 1'52 del caudal masico del agua y con el exponente -

4'16 que afecta al diametro de la conducciodn.

Con los datos correspondientes a los caudales mésicos en el
intervalo de valores de experimentacién y dada la dependencia
existente entre la pérdida de carga, con el caudal de liquido
y el diametro del conducto, se comprobd que para el flujo
bifasico, 1la pérdida de presidédn variaba linealmente, en
coordenadas doble logaritmicas, con el caudal de liquido. La
correlacién entre el caudal del liquido y la pérdida de carga
es de tipo exponencial. Efectuada la regresidén de los datos
experimentales, se comprobd que en el sistema aire-agua, el
exponente del caudal, préximo al valor dos, cantidad concuerda
con otros experimentos realizados, tanto para el sistema aire-

agua como para pulpa-agua.
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Se ha comprobado igualmente la depedencia de la pérdida de
presién del diédmetro del conducto de elevacidén. Esta
dependencia en el flujo bifadsico no es tan significativa como
en el flujo monofasico. Es decir, si se estudian los valores
de pérdida de presidn que se obtienen para distintos caudales
en conductos de elevacidn con didmetros diferentes, se observa
que la presién disminuye cuando aumenta el diadmetro de la
conduccidén. Con los datos que se aportan en el capitulo V, se
comprueba gque se tienen para los conductos de 10'4, 20'3, 26'0

Yy 54'0 mm, valores muy prdoximos de pérdida de carga.

En base a esta proximidad de los valores de pérdida de carga,
se procedid a realizar la regresidn doble logaritmica, del
caudal mésico de 1liquido y la pérdida de carga, para los
didmetros de 20'3 y 26'C mm., observandose una dran
concordancia. Por este motivo se realizé la regresidén de todos
los datos obtenidos de la pérdida de presidén en el sistema
examinade para los tubos de elevacidn de 20'3 y 26'0 mm. En
la representacidén grafica de la correlacidn puede ocbservarse
gue todos los datos obtenidos en la experimentacidn estéan
incluidos en la linea de regresidn cuya pendiente, exponente
del caudal, es 1'74 y con una oscilacién del + 40% del valor

de la pérdida de presiodn.

Para profundizar en el estudio del flujo de columnas de
burbujas y conocer mejor los fénomenos del transporte de
cantidad de movimiento en el flujo bifasico, se procedié de
acuerdo con lo resehado en el Capitule V, apartado 5.4.2, a
correlacionar y evaluar los factores de friccién en dicho

flujo.
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Se comprobd gque en régimen turbulento se tiene una razonable
constancia de los factores de friccidén de 1los numeros de
Reynolds de mezcla, no dependiendo los valores de los primeros
del valor alcanzado por el namero Reynolds, pero si tienen
valores diferentes para cada uno de los diametros de los
conductos de elevacidn. Realizados los andlisis de regresidn
de los datos experimentales se obtuvo el valor -4'59 para el

exponente del didmetro de la conduccidn.

En el estudioc de los fendmenos de transporte de cantidad de
movimiento en el flujo bifdsico, se ha operado con variables
y nimeros adimensionales, independientemente del diametro del
conductor elevador. Se han estudiado distintas soluciones para
incluir la variable didmetro en un nimero adimensional. El
problema es complejo y requiere tiempo y reflexidn, por ello
se ha estimado de interés continuar trabajando en este campo

y de momento no hacer ninguna afirmacidn.

7.2 CONCLUSIONES

Se resumen a continuacién las conclusiones finales mas
representativas, respecto a la fluidodinamica del flujo

bifadsico en los conductos de elevacidn.

1.- Para todos los diametros estudiados el caudal de liquido
recirculado, es en orden de magnitud, mas alto que el
caudal de aire aportado, siendo méximo el caudal de
circulacidon del liquido para los conductos de elevacién
de 20'3 vy 26'0 mm.
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Se ha optimado el diadmetro del conducto de elevacibén, en
funcidén del caudal perimétrico del 1liquido, gque se

corresponde con el tubo de 20'3 mm.

La experimentacidn realizada con tubos largos y cortos
permite comprobar que el diametro Optimo del conducto de
elevacidn es practicamente independiente de la longitud
del tubo.

Se han obtenido correlaciones para los parametros que
caracterizan 1la fluidodinarica de 1los conductos de
elevacién: caudal de agua y caudal de aire, retenido de
agua y caudal de aire, pérdida de presidén del flujo

bifasico y caudal del liguido.

Tomando estas variables como parametros, se puede definir
los Aabacos, para el sistema aire-agua, gque en cada
variante de disefio, relacionan caudal de gas a utilizar
en el reactor, Yy las principales variables
fluidodinamicas (caudal de circulacién de 1liquido,

fraccidn de huecos y pérdida de presién).

Como correlacidn mas usual para la prediccién de los
caudales de circulacién de liquido se utiliza la basada
en variables adimensionales (Rv, (Fr)m), gque son
independientes de la presidn de operacidén a que funcione
la instalacién.

La pérdida de presidén del flujo bifdsico en el conducto
de elevacidén, se ha estudiado a partir de una

modificacién de la ecuacidén de Fanning, con la obtencién
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de los factores de friccidn - £, - para el flujo
pbifasico.
7.- Las correlaciones de los factores de friccidn, para el

flujo bifasico, gque se han obtenido en el régimen
turbulento, ponen de manifiesto el aumento de 1la
formacidén de tobellinos y en consecuencia que el factor
de friccidn no dependa del nimero de Reynolds. Su valor
es diferente para cada uno de los conductos de elevacidn

con los que se ha operado.

7.3 MODELO DE FLUJO EN UN PACHUCXZ TIEMPO DE RESIDENCIA

Para llegar a establecer un modelo de flujo en un pachuca
operando en continuo, gque permita evaluar tiempos de
residencia, se definid en primer lugar la configuracién
geométrica de un pachuca ideal para limitar con claridad las
zonas en las que las condiciones de flujo se adapten claramente
a pistén o mezcla total. Esta configuracidn gebmetrica ideal
es realizable al efectuar el disefio mecanico del pachuca, y es
posible, sin gran dificultad, la modificacidén de los pachucas

que en su operacidén actual no la cumplan.

El estudio del flujo en cada una de las zonas, supuesto a la
recirculacidédn que se produce cuando el caudal en el tubo
elevador supera a 1la alimentacién continua del pachuca,
permitidé establecer las condiciones intermedias de operacidn

entre flujo de pistdn y flujo de mezcla total.

La experimentacidén realizada scbre las condiciones de flujo en

la zona externa del tubo o haz tubular de elevacidn, permite
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confirmar las condiciones de flujo de pistdédn en ella, con las
limitaciones usuales debidas a la existencia de fendmenos de
fluctuacién en le campo sensiblemente plano de velocidades y

la retromezcla superpuesta.

Para definir las condiciones de flujo se han utlizado 1los

conceptos:

G .~ Caudal de fase liquida arrastrada por el sistema
elevador.

A .~ Alimentacién del pachuca referida a la unidad de
tiempo.

a .— Relacidén G/A

R .- Retenido del pachuca

Opp -— Tiempo de residencia en flujo de pistén = %;

F .- Fraccién de alimentacidén que sale del pachuca

1-F .- Fraccién de alimentacién que se recircula en el
pachuca.

P .~ Nimero de pasadas de alimentacidon A a través del
pachuca.

El estudio de la variacidn de costes de equipo y de operacién,
en la forma usual que se realiza en Ingenieria Quimica,
permitid definir las condiciones 6ptimas, para el disefio de los
pachucas, y en general, de los equipos con sistemas de
recirculacién interna, mediante columnas o conductos de

elevacidn con flujo bifasico gas-liquido.

7.4 CONCLUSIONES

1) La suma de los términos de F, a F,, que da la fraccidn



Frotap = & = ==

2)

3)
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pasada a la P esta dada por la expresién:

P 1 1 12 1P-l
1 401 - — )+ 1 = —] + ¢eve + 1 = —-
1 a a a a

El programa de calculo desarrollado gue utiliza la
expresién dada en la conclusidén 1, permite evaluar la
importancia de 1la recirculacidén para definir las
situaciones intermedias entre flujo de pistdon y mezcla

ideales.

Para valores de a inferior o préximos a 2 el flujo que
predomina es de pistdn. Para valores de a=10 se alcanza
practicamente la saturacién correspondiente a flujo de

mezcla.

La agitacién del sistema de tubos elevadores y el caudal
de gas conduce por separado a dos Optimos. En el caso de
los tubos elevadores, el haz de tubos de menor coste y en
el caso del caudal de gas el caudal minimo y consumoc de
energia minimo. El1 &éptimo del conjunto se situa en unas

condiciones intermedias.

Si se tiene en cuenta que el coste del compresor de aire
Y su operacidn es superior al del haz tubular, el dptimo

econdmico se cumple practicamente a caudal de gas minimo.

En la geometria del reactor con tubo o haz de tubos
elevador, se pone de manifiesto la conveniencia de

mejorar la distribucidén de alimentacién, a través de un
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anillo térico, rebose continuo distribuido por una corona
almenada y agitacidén mecanica en el fondo del depdsito,
para reducir caudal de elevacidén en los tubos, en el caso
de operar con pulpas de minerales. Esta zona en la que
tiene 1lugar 1la agitacién mecanica puede confinarse

mediante placas deflectoras.
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