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INTRODUCCION




El objetivo de este trabajo es proporcionar una recopilacion de los Criterios
Heuristicos disponibles de equipos tipicos de proceso en las édreas de Flujo de
Fluidos, Flujo de Calor y Procesos de Separacion, asi como, la revision de fos
principales Criterios Heuristicos, basados en criterios econdmicos, con la
finalidad de verificar su validez y de ser necesario, actualizarlos.

Se realiz6 una blsqueda exhaustiva en literatura propia del 4rea disponible
{libros, revistas y tesis), ésta proporciond un aspecto general del origen y uso
de los Criterios Heuristicos, asi como, una recopilacion de los mismos en las

areas mencionadas. Los resultados se encuentran resumidos en los siguientes
capitulos:

o Capitulo ! Criterios Heurlsticos.
¢ Capitulo Il Criterios Heurlsticos para Flujo de Fluidos.
¢ Capitulo lli Criterios Heurlisticos para Fiujo de Calor.

» Capitulo IV Criterios Heuristicos para Procesos de Separacion,

Los Criterios Heuristicos casl siempre sustituyen criterios econdémicos y deben

revisarse por fos cambios en inflacién y costos de energla que se producen al
paso del tiempo.

Lo mas importante para evaluar un Criterlo Heuristico es detectar y saber a
fondo cuales son los factores que los determinaron; en esta forma puede
anticiparse Ja actualizacién en su oportunidad y darles lineamientos para que
dependiendo de los costos totales (fijos y de operacion) se renueven en el
futuro, ya que al sustituirse los factores econémicos actuales algunos criterios
pueden ser obsoletos y otros sufrir solo modificaciones. La actualizacion se
realizé tomando en cuenta los cambios inflacionarios y costos de energia

eléctrica y costo de combustible en México como se puede apreciar en los
capitulos:

o Capitulo V. Andlisis y Actualizacion del Didmetro Optimo en Tuberias.

o CapituloVI.  Analisis y Actualizacion de:
Velocidad de Flujo en Cambiadores de Calor y

Temperatura Optima de Salida del Agua en Enfriadores de
Proceso.




» Capitulo VIl.  Andlisis y Actualizacién de la Relacién de Reflujo en una
Torre de Destilacion

Al establecer las bases de los criterios Heuristicos, en el futuro un ingeniero y en
especial un Ingeniero sin mucha experiencia podré determinar si utiliza el criterio
o0 lo desecha, o bien podra actualizarlo y adaptarlo a una necesidad especifica
del proyecto en cuestion.

En algunos casos existen dos o mas criterios heuristicos que pueden llegar a
contraponerse para una misma cuestion y no existe otra referencia que nos
ayude a resolverla por lo que se tiene que escoger uno de los criterios, al
conocer las bases conceptuales se facilitard esta sleccion, ya que se podra
valorar que criterio es el mas cercano a la cuestidn que se presenta en ese
momento.

Estos Criterios Heuristicos evitaran calculos rigurosos, en caso de no ser
necesarios, determinando rapidamente cuales son las variables de disefio sin
tener que llegar a la optimizacién cuando esta no es necesaria.

Aun que con el uso de las computadoras pueden efectuarse analisis rigurosos
de manera mas rapida, algunas veces, no se justifican estos al relacionarse con
el equipo disponible y se utilizaran los Criterios Heurlsticos aln ‘después de
haberse realizado éste,

Al conocer las bases conceptuales de los Criterios Heurlsticos se mejorara el
disefio porque su efeccion se realizard de mejor manera al tomar en cuenta los
factores que se involucraron.




CAPITULOT .
CRITERIOS HEURISTICOS




GENERALIDADES

El hombre siempre ha dedicado mucho trabajo al desarrollo de dispositivos y
estructuras que hagan mas Utiles los recursos naturales. Inventando miles de
aparatos, maquinas y estructuras que son el resultado de una incesante
busqueda.

En los primeros tiempos, a medida que las diversas ocupaciones iban
desarrollandose, aparecieron los expertos dedicados a crear los dispositivos y
obras mencionadas. Tales hombres fueron los predecesores del ingeniero de la
era moderna, la diferencia mas significativa entre aquellos antiguos ingenieros y
los de nuestros dias, es el conocimiento en que basan sus obras. Los primitivos
ingenieros disefiaban puentes, maquinas y otras obras de importancia sobre la
base de un conocimiento practico o empirico, el sentido comin, la
experimentacién y la inventiva personal. EI "saber hacer" era una acumulacién
de experiencias adquiridas principalmente por medio del sistema de aprendizaje,
a la cual contribufa cada individuo. En contraste con los ingenieros de nuestros
dias, los antiguos practicantes carecfan casi por completo del conocimiento de
la ciencia, lo que es explicable: la ciencia practicamente no existia.

Todo esto ha cambiado. En el siglo pasado y en lo que va del presente, el
conocimiento cientifico ha florecido con una inmensa acumulacidn de
informacién. El conocimiento humano de la estructura de la materia, los
fenémenos electromagnéticos, los elementos quimicos y sus relaciones, las
leyes de movimiento, los proceso de transmisién de energia y muchos otros
aspectos del mundo flsico, ha aumentado enormemente.

Los ingenieros ya existian mucho antes de que hubiera un cuerpo o conjunto
significativo de conocimientos cientificos, fungian entonces, igual que en la
actualldad, como los expertos de la sociedad para la creacidén de sus mas
complejas cobras: aparatos, maquinas, - construcciones .y  procesos.
Posteriormente, el mas amplio conocimiento humano del mundo fisico produjo
un cambio en este campo. La ingenierfa de nuestros dias. se enfrenta
esencialmente a los mismos tipos de problemas, pero la ciencla se utiliza ahora
en forma amplia en la resolucidn de tales problemas. Sin embargo la capacidad
inventiva, el criterio experimentado y los conocimientos empiricos ayudan
mucho todavia a sofucionar problemas de ingenieria.

Los ingenieros son especialistas en resolucién de problemas; sus origenes se

encuentran en las profundidades de ia historia, son ellos quienes finalmente, en

forma ldgica, han asumido la responsabilidad de aplicar un cierto conjunto de,
conocimientos cientificos. Siempre han estado orientados hacia la resolucién de

problemas. Su motivo primordial es resolver el problema que se les presente.



El ingeniero tiene un trabajo que realizar y llegara a la solucion de un problema
mediante experimentacion, sentido comun, el ingenio, o quiza otros medios si
los conocimientos cientificos de la época no cubren la situacién que se presente.
Asi pues, la ingenieria no existe solamente para la aplicacion de la ciencia, sino
para resolver problemas, y en tal accion utiliza los conocimientos cientificos
disponibles.

CONOCIMIENTOS BASADOS EN HECHOS.

Para crear dispositivos, estructuras y procesos complejos, un ingeniero debe
tener un conocimiento fundamental de las leyes del movimiento, de la estructura
de la materia, del comportamiento de los fluidos, de la transformacion de la
energla y de muchos otros fenémenos del mundo fisico

Es dificil imaginar una obra de ingenieria que esté basada por completo en los
principios cientificos, La mayor parte de los disefios se basan en los
conocimientos cientificos y necesariamente, en la experiencia e inventiva.
Durante muchos afios, numerosas ideas, practicas y observaciones, que sin
estar fundadas en principios cientificos, han demostrado por la experiencia que
son buenas y generalmente utiles. Todo este material se ha registrado y
perpetuado, constituyendo un acervo de conocimientos empiricos en el que se
apoyan extensamente los ingenieros.

A continuacién veremos més a fondo como surgen estos conocimientos
emplricos a través de la Heuristica, asi como también nombraremos a estos
conacimientos empiricos como Criterios Heurlsticos, opiniones acerca de estos,
su concepto, como y cuando usarlos ademdas de su relacion con la Ingenieria
Quoimica.



HEURISTICA

Heuristica de la raiz griega euristo que significa descubrir o inventar. Esto es el
proceso interna de una blsqueda directa, en el cual uno descubre o encuentra
la naturaleza y significado de experiencias para desarrollar métodos y
procedimientos para la investigacién y andlisis de éstas. La Heuristica esta
basada en los descubrimientos y experiencias propias.

La Heuristica es una manera de estar informados y de conocer que siempre
esta presente en las personas en sus distintas formas: percepcién, intuicion o
como aquel canjunto de conacimientos que representan una invitacion a la
investigacién de fendmenos. La Heuristica surge al cuestionarnos acerca de una
experiencia ¢Qué aparece?, ¢Qué nos muestra?, ¢Qué significa?; esto es el
inicio para conocer mas ampliamente el significado de las mismas.

La Heuristica requiere de una evaluacién de las experiencias, es un desafio a
depender o confiar en los recursos, reuniendo el total alcance de las
observaciones, pensamientos e intuiciones; permitiéndonos aceptar como valido
todo lo que abra nuevos medios para resolver una pregunta.

CONCEPTOS

La Investigacion Heurlstica es un proceso que comienza con una pregunta o
prablema, el cual investiga la blsqueda de la respuesta. El Proceso Heuristico
es autobiografico.

La Heuristica es el mejor camino de un cientifico de buscar métodos directos y
procesos que nos lleven al descubrimiento, un camino de averiguacioén propio,
para encontrar el significado oculto de las experiencias. Lo mas profundo de la
corriente del significado y conocimientos toman lugar dentro del individuo en su
conciencia, percepcion creencias y juicios. Permanecer en la pregunta es la
respuesta.




PROCESOS DE LA INVESTIGACION HEURISTICA.
1.- ldentificar el problema.

La exploracion directa empieza vy finaliza el procedimiento de investigacion, ya
que la investigacion propia y directa asi como una inmersion en la experiencia
activa nos capacita a obtener la preguntay a iniciar ef entendimiento de ésta.

2.- Andlisis.

En este punto uno es capaz de encontrar y examinar al fendmeno, fluir con el ,
descubrir sus multiples significados. Se describe la experiencia en sus distintos
aspectos. En el Andlisis uno es capaz de descubrir los componentes y
cualidades que representa una experiencia.

La Heuristica requiere que uno este abierto, receptivo y atento a todas las
facetas de nuestra experiencia del fenémeno junto con la comprensién. La
Heuristica esta buscando entender el todo y las partes de la experiencia en una
organizacién cientifica, de manera disciplinada. La Heuristica como ofras
ciencias es una busqueda para unir las semejanzas ocultas.

Como proceso es una guia para hacer que los conocimientos crezcan fuera de
la directa experiencia humana y puedan ser descubiertos y explicados
inicialmente por fa investigacion propia y directa.

3.- Conocimiento Tacito.

Nosotros sabemos mas de lo que podemos decir, este es el conocimiento tacito -
aquel que no podemos ponerle palabras para explicarlo pero sin embargo lo
sabemos implicitamente y es el camino a encontrar la respuesta, con él se
pueden explicar o entender los diversos fendmenos para posteriormente
aplicarlos con la finalidad de obtener resultados semejantes.

4.- Intuiclén.

Es la unién entre el conocimiento tacito y el implicito. Explica el conocimiento el
cual es observable y descrito por la intuicién lo que hace posible percibir los
factores en su totalidad, facilita la investigacion al preguntar acerca del
fenomeno, flamando al significado y depende asi como también extiende el
conocimiento.

5.- Basqueda.

Para entender algo totalmente se debe de buscar dentro de todos los factores
para bosquejar una idea de todo lo posible dei fenémeno, textura, hecho y




significado, es un proceso consciente y deliberado, atn si este no es lineal o
logico, se busca en todas las experiencias similares expandiendo el significado
y asociando hasta el surgimiento de una base.

6.- Referencia.

Para conocer y entender la naturaleza, significado y esencia de una experiencia,
uno depende solamente de la referencia con la persona que tiene, ha tenido,
esta teniendo o puede llegar a tener una experiencia similar. Si uno entiende y
conoce otra experiencia simitar puede explorar y explicar el significado que ésta
tiene dentro de su experiencia.

FASES DE LA HEURISTICA

1.- Contrato inicial.

Con cada investigacién existe un tema 0 pregunta que representa un interés,
una area de investigacion, El contrato inicial es descubrir un interés en algo,
invitando a la investigacion del tema o pregunta.

2.- Inmersién.

Cuando la pregunta esta descubierta y sus términos definidos y claros la
inmersion permite estar alerta a todas las posibilidades de significados y el
tema comienza a expresarse 0 hablar acerca de él, la respuesta comjenza a
surgir.

3.- Incubacién.

En esta fase la investigacién se orienta en diferentes sentidos, detecta todo lo
que se envuelve con la pregunta buscando en todaos los significados, en otras
palabras los conocimientos estan tomando jugar. Se esta alerta de los factores,
situaciones, eventos o personas que puedan contribuir a entender el fenémeno.
La incubacién nos da nuevas perspectivas que revelan cualidades adicionales
del fenémeno.

4.- luminacién.

Ocurre cuando la investigacién esta abierta y receptiva de los conocimientos
tacitos e intuicion, en la iluminacién se adicionan nuevas dimensiones del
conocimiento, aclarando significados, es justamente cuando se empieza a
entender sumando nuevos significados a la experiencia.



5.- Explicacion.

Una vez que la iluminacion revela nuevos factores, cualidades y componentes
del tema o de la pregunta sigue el proceso de explicar a traves de similitudes,
comparando las cualidades descritas y temas que enfatizan la experiencia. Se
debe de reconocer los nuevos constituyentes o factores, reconociendo los
significados lnicos y distintos de una experiencia dependiendo de la referencia.

6.- Creacion de la sintesis.

En esta fase se organizan los conocimientos de manera quie se pueda explicar
la pregunta.

La Heuristica como tal, es una manera de resolver un problema; es un
procedimiento en sl. El resolver un problema heuristicamente consiste en aplicar
una serie de reglas generales, establecidas o validadas por el sentido comiin y
la experiencia, para obtener una buena solucién, aunque no necesariamente la
optima. Estas reglas generales son los lamados CRITERIOS HEURISTICOS.

El concepto de heuristica tiene aplicaciones muy amplias que van desde una
actitud para resolver cualquier tipo de problemas hasta el desarrollo de modelos
matematicos sofisticados.

Es dificil decidir cuando algo es inventado o proviene de la experiencia,
generalmente la invencién se presenta como una consecuencia de la
experiencia, el sentido comtn y del ingenio. De esta manera es como han
podido generarse modelos mateméaticos de fenémenos que analiticamente no
pueden representarse, por lo que se inventan ciertas bases, parametros o
criterios que hacen que el modelo corresponda al fendmeno.
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CRITERIOS HEURISTICOS

La palabra Criterio proviene del griego kriterion, de krinein, juzgar. Un criterio es
una norma, parametro o regla que se usa para establecer un juicio con el fin de
llegar a la verdad.

La Heuristica es el arte de inventar, hallar o encontrar.

Por lo tanto un Criterio Heuristico son todas aquellas normas, reglas o
parametros inventadas, halladas o encontradas que se utilizan en el ejercicio de
la Ingenierfa Quimica.

En ocasiones se cree que los criterios heuristicos tienen un carécter
aparentemente arbitrario, ya que también se conocen como Reglas de Dedo, sin
embargo este caracter no es tan arbitrario como parece. Los Criterios
Heuristicos pueden provenir directamente de la experiencia, o bien obtenerse
mediante calculos la mayoria de las veces son consecuencia de ambos
aspectos.

La Ingenieria en general y la Ingenieria Quimica en particular tienen una gran
aplicacién en donde la experiencia y el ingenio han sido las fuentes de
conocimiento, en muchos casos no se ha podido deducir una teoria que
describa estrictamente el comportamiento real de muchos fenémenos.

A continuacién se mostraran algunos comentarios encontrados en relacion a
Criterios Heuristicos:

‘A pesar de nuevos métodos desarrollados y de ayuda de las
computadoras, para comenzar el disefio de equipos se necesitan a veces
Reglas Heuristicas.

Los Criterios Heuristicos proviene del sentido comun, establecido por la
tradicién de los buenos resultados, que han mostrado una aplicacion casi
axiomatica.

La utilizacién de Criterios Heurlsticos nos acerca a la_perspectiva, nos da
un sumario de varios caminos para solucionar problemas ingenieriles, los cuales
son manejados con mucha frecuencia.

Los Criterios Heuristicos son reglas relativamente generales que se
aplican en cierta disciplina y que se han obtenido por experiencia.
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En muchos casos, la mas rigurosa solucion para un problema es
absolutamente innecesaria, por lo que respuestas aproximadas provenientes de
Criterios Heuristicos son aceptables o preferibles.

Los Criterios Heuristicos no son reglas arbitrarias, sino el resultado, en
algunos casos del calculo, en otros de la experiencia y mas frecuentemente el
resultado de una combinacion del calculo avalado por la experiencia.

Los métodos heuristicos son una simplificacion a una resolucion rigurosa
de un problema. Son mas que una guia preliminar.

Estimaciones rapidas son siempre necesarias durante un disefio
preliminar y éstas se pueden obtener de Reglas Heuristicas.

Las Recomendaciones Heuristicas son siempre una buena gula para
tener una idea de lo que pudiera ser mas apropiado. La Regla Heurlstica
Unicamente es un punto de partida, no es la Uitima palabra.

Los Criterios Heurlsticos son reglas que dan rangos razonables de alguna
variable, que se han obtenido con base en la experiencia y el célculo de
fenémenos estudiados adecuadamente, por lo que funcionan y estan avalados,
gran parte, por |2 experiencia,

Estas reglas estan fundamentadas en el conocimiento que la propia
experiencla proporciona y que sirven para llevar a cabo generalizaciones o que
correlacionan ciertos parametros, que de otro modo requieren una gran cantidad
de esfuerzo y trabajo para obtenerlos.

Los Criterios Heurlsticos generalmente estdn basados, y se aplican, en
consideraciones de tipo econémico; sin embargo, hay criterios heuristicos no
necesariamente relacionados con aspectos econdmicos, sino con criterios
operacionales o de tipo técnico.

En muchas ocasiones, el trabajo de disefio plantea un sinfin de
alternativas para lograr que los objetivos se ajusten a las bases del usuario, sin
embargo, resulta poco practico y tardado considerar siquiera un reducido
numero de posibilidades, es entonces cuando la heuristica y el criterio del Ing.
Quimico, juegan un papel decisivo para obtener, con un grado significativo de
precision, las alternativas en materia de bajo costo de inversion, alta eficiencia,
menor gasto en mantenimiento y operacion, facil control, niveles aceptables de
seguridad y ambientalmente limpias.

Un conjunto de Reglas Heurlsticas pueden ser utilizadas como gula de
las cosas que debemos de hacer durante el disefio y construccién, puede
ayudar o evitar los errores potenciales. Esta lista puede ser extensa y general



cubriendo en su totalidad el proyecto, o centrarse en una disciplina en particular
como en el disefio de instrumentacion, tuberias, procesos, mecanico o eléctrico.

Esta guia puede ser generada por la experiencia de ingenieros experimentados,
por lo que puede ser usada por todo el equipo de empleados, quienes
generalmente no tienen tiempo ni el apoyo para realizar un correcto diseflo. Se
pueden afiadir o modificar las recomendaciones, basados en la propia
experiencia y preferencias.

Como puede observarse la mayoria de los conceptos se refuerzan y
complementando la primera definicién podemos decir es:

CONCEPTO DE CRITERIO HEURISTICO.

Son todas aquellas normas o reglas encontradas o inventadas, que se utilizan
en el ejercicio de la Ingenieria Quimica y que pueden provenir directamente de
la experiencia u obtenerse mediante céiculos; siendo , 1a mayoria de las veces,
consecuencia de una combinacién de estos dos aspectos.

LOS CRITERIOS HEURISTICOS EN LA INGENIERIA QUIMICA.

El Instituto Norteamericano de Ingenieros Quimicos (American Institute of
Chemical Engineers, AIChE) presenté la siguiente definicion de Ingenierfa
Quimica:

“La Ingenierfa Quimica es una profesién en la que los conocimientos de
matemdticas, fisica, quimica y otras ciencias naturales, obtenidos mediante
estudio, experiencla y practica, son aplicados con criterio para desarrollar
métodos econémicos, con el fin de utilizar la materia y la energla en beneficio de
la humanidad". ‘

De esta definicién podemos decir que los conacimientos de- Ingenleria Quimica *
estan definidos tipicamente como conacimientos cientificos, como
conocimientos obtenidos por experiencias 'y como conocimientos practicos o
técnicos. ‘

Aln cuando la ciencia ha avanzado notablemente, existen fendmenos que no
pueden calcularse en forma absoluta; de hecho, las operaciones unitarias se
aplicarén en la industria mucho antes de que se hubiera desarrollado una teoria
al respecto. La mayorfa de las veces, la ciencia trata de sistematizar, explicar,
analizar y organizar un conocimiento emplirico que ya se tiene y que se aplica.
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Una vez que se ha practicado durante mucho tiempo una operacion unitaria, se
puede aplicar un andlisis sobre la practica y entonces desarrollar la teoria
cientifica correspondiente. Se puede decir que generaimente la tecnologia va
muy por delante del aspecto cientifico; ain cuando en cuestiones muy
sofisticadas esto puede no ser cierto, frecuentemente ocurre de esta manera.

Por otra parte en todas las ramas de la Ingenieria se aplican las "buenas
practicas de ingenieria” llamadas asi porque no tienen una base cientifica al
fundamentarse en la experiencia basada en la practica de la profesién, es decir,
un conjunto de Criterios Heuristicos. Estas practicas permiten el desarrollo
tecnolégico con la retroalimentacion de informacién basada en la experiencia.

Todo intento de utilizar una teorfa debe justificarse con base en la experiencia
practica. Los enunciados téoricos dan los conocimientos, pero solo la practica
puede comprobarlos.

La Heuristica tiene una aplicacion permanente en la Ingenieria Quimica. La
aplicacion de los Criterios Heurlsticos puede verse disminuida en ciertos
periodos, pero existirdn problemas en los que la aproximacion debera hacerse
por cuestiones de tiempo o por cuestiones practicas basandose en Criterios
Heuristicos.

RECOMENDACIONES PARA USAR LOS CRITERIOS
HEURISTICOS:

- Utilizar criterios que tengan una base sélida que los apoye.

- Se debe estar familiarizado con su intervalo de confianza para usarlos
adecuadamente.

- Deben tomarse solo como una gula para realizar estudios preliminares o como
una guia de disefio y se deberan utilizar métodos rigurosos cuando se
requieran.

- Deben aplicarse con mucho criterio y conociendo ampliamente la situacién.

- Las Reglas Heuristicas seran validas siempre y cuando se apliquen para lo
que fueron hechas,

- No se deben extrapolar los Criterios Heuristicos ya que pueden llevar a
grandes errores en el disefio.

- En el caso que se deseé estudiar un fendmeno fuera de las condiciones
especificadas, se debera analizar el rango de validez de los criterios.
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- Si los Criterios Heuristicos se determinaron a condiciones especificas, éstos
deberan utilizarse cuando estas condiciones estén muy bien definidas.

- El resultado obtenido mediante el calculo proveniente de un Criterio Heuristico
debera de estar avalado por la experiencia obtenida en casos similares.

- Deberan usarse en el lugar y el momento adecuados.
- Se debera analizar minuciosamente el Criterio Heuristico;

- si el entorno econémico cambia,
- si hay avances importantes en el disefio de algunos equiposy
- si se tienen nuevos criterios de disefio.

- Al utilizar Criterios Heuristicos en disefios que no son similares, sino parecidos
se debera;

- analizar que tan similar es la situacién,

- encontrar las diferencias,

- analizar como pueden afectar las diferencias al disefio planteado con
base en experiencias pasadas.

- Los Criterios Heuristicos casi siempre sustituyen criterios econdémicos y por
eso deben estudiarse los efectos que se producen en elios por los cambios
inflacionarios y costos de energia.

- Los Criterios Heuristicos son solo recomendaciones por lo que se deben de
tomar como tal en funcién del criterio del disefiador.

- Siempre que se utilicen debera cuestionarse su validez.

POSIBLES RIESGOS AL UTILIZAR LOS CRITERIOS
HEURISTICOS.

Los Criterios Heuristicos al ser obtenidos de una generalidad y aplicados a un
caso especifico, pueden ser adecuados o no implicar un riesgo, porque la
experiencia previa en la que se basan puede no corresponder fielmente a las
condiciones que se tienen. En la medida en que nos alejemos de las
condiciones sobre las que el Criterio Heuristico se genero, e} riesgo aumenta,
hasta llegar a un punto en el que la decisién que se tome sea errénea; desde el
punto de vista del disefio, lo cual ocurre frecuentemente. Una extrapolacién de
un Criterio Heuristico, puede llevar a errores muy serios de disefio.

15



Otro error tipico se comete por usar Reglas Heuristicas en el disefio que
involucra & equipos o materiales que no son tan comunes, ya que es dificil
obtener Criterios Heuristicos relativos a estos, porque no existe la experiencia
generalizada de quien ejerce la profesion.

Las Reglas Heuristicas son valiosas cuando son aplicables al caso especifico
para el cual fueron creadas, cuando se salen del rango de aplicacion se forman
barreras inexistentes por ignorancia o falta de experiencia.

Por otra parte pueden constituir también una barrera a la creatividad y a la
optimizacién y desgraciadamente al conocimiento mas profundo de ciertos
fenémenos.

Con cualquier Criterio Heuristico pueden tenerse errores serios de disefio, si no
se vigiia la vigencia del mismo. Un Criterio Heuristico no es un axioma, sino una
buena costumbre que conviene analizar, porque de io contrario podriamos caer
en una mala costumbre.

Segln io dicho anteriormente los Criterios Heuristicos son valiosos, implican
utilizar la experiencia para acortar caminos, pero no debe confiarse en ningln
caso. Cada vez que se utilicen deben cuestionarse, no aplicarse ciegamente,
sino verificar si siguen siendo validos. Si después de realizar un estudio riguroso
de revisién, se encuentra que es valido lo que se ha aplicado durante muchos
anios, el criterio puede usarse con toda confianza, por lo que siempre debemos
de tener en cuenta que;

" La primera Regla Heuristica es usar la Heuristica y la segunda
es no depender siempre de la Heuristica".

Relacion de Criterios Heuristicos con Optimizacion a través del
Software.

El software facilita los problemas de optimizacién y podria decirse que mientras
mas optimizacion se realice menos Criterios Heurlsticos tendrfan que aplicarse,
ya que la optimizacién es la determinacién = econémica de las variables y
muchas de éstas son las que son determinables con ayuda de los Criterio
Heurlsticos. ‘ ‘

Con el uso de computadoras pueden efectuarse analisis rigurosos de manera
rapida, pero a veces el trabajo que implica obtener un disefio econémico de
manera rigurosa, - que puede tener un valor comercial, no se justifica al tener
que relacionarse con un equipo disponible. :
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' lim Heuristicos son valiosos porque permiten determinar répidamente
son las variables de disefio sin tener que llegar a optimizaciones cuando
) necesarias.

Existen algurios problemas en los que los grados de libertad son positivos, esto
taner mds incognitas que restricciones o ecuaciones. Los Criterios
Heuristicos sirven para darle valor a esas incognitas y poder resolver el

Por lo que atin con el uso de las computadoras no existe una tendencia de
eliminar los Criterios Heuristicos, estos siempre tendran su lugar en el ejercicio
de la Ingenierfa Quimica y se iran enriqueciendo y limitando lo que permitira
usarlos con mayor eficiencia y generar nuevos Criterios Heuristicos para nuevas
condiciones.
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CAPITULON
CRITERIOS HEURISTICOS
FLUJO DE FLUIDOS

18




LINEAS DE TUBERIAS

Para determinar el diametro de una linea existen dos criterios: el econémico y
por recomendaciones.

Si la linea es pequefa no vale la pena utilizar el criterio econémico porque
curiosamente es antiecondmico.

Para longitudes de tuberias que se utilizan cominmente dentro de las plantas
quimicas y refinerias de petréleo, basta con utilizar una de las ya conocidas
gréficas de didmetro econdmico para seleccionar el mas adecuado.

Siempre que no se determine un didmetro economico se deben utilizar valores
recomendados para la velocidad del fluido o la calda de presion.,

En la siguientes tablas se incluyen velocidades maximas permisibles y caidas de
presién para vapor y agua de enfriamiento.,

DIMENSIONAMIENTO DE TUBERIAS DE VAPOR. ,

RAMAL CABEZAL
Presion, psig 600 175 30 600 175 30
Densidad Ib/pie® 0.91 041 0106 0.91 041 0106
AP, psi/ 100 pie 1.0 0.7 0.5 0.7 04 0.30

Didmetro nominal Lb/hr x 10°
en pulgadas

3 7.5 35 1.2 6.2 27 0.9
4 15 7.5 3.2 12 57 25
6 40 21 8.5 33 16 6.6
8 76 42 18 63 32 14
10 130 76 32 108 58 25
12 190 115 50 158 87 39
14 260 155 70 217 117 54
16 360 220 100 300 166 .78
18 - 300 130 - 227 101
20 - - 170 - - 132

Notas:

1. El vapor a 600 psig se encuentra a 750 °F, el vapor a 175 psig y 30
psig saturado.
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DIMENSIONAMIENTO DE TUBERIAS DE AGUA DE ENFRIAMIENTO. ,

RAMAL CABEZAL
Diametroen | Fiujo Vel AP Flujo Vel AP
pulgadas GPM  pies/s psi/1000 GPM  pies/s psi/100’
3 100 4.34 447 70 3.04 2.31
4 200 5.05 4.29 140 3.53 2.22
6 500 5.56 3.19 380 4.22 1.92
8 900 577 2.48 650 417 1.36
10 1500  6.10 2.1 1,100 4.48 1.18
12 2,400 681 2.10 1800 5.1 1.23
14 3,100 7.20 2.10 2,200 513 1.14
16 4,500  7.91 2.09 3,300 5.90 1.16
18 6,000 831 1.99 4500 6.23 117
20 - - - 6,000 6.67 117
24 - - - 11,000 7.82 1.19
30 - - - 19,000 8.67 111

DIMENSIONAMIENTO DE TUBERIAS PARA OTROS FLUIDOS. ,

Gas Seco 100 pies/s

Gas Himado 60 piesls
Vapor de alta presidn 150 piels
Vapor de baja presion 100 ple/s

Aire - 100 piels
Lineas de vapor en general 0.5 psi/100 pies

Liquidos voiatiles a la succién de la
bomba

Descarga de la bomba, Reflujo de
torres

Combustibles

Lineas al vaclo

0.5 pies de la cabeza total de la
linea de succidn
3-5 psi/100 pies

1.5 psi/100 pies
5% de la presién absoluta por

pérdidas de friccidn.
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En la siguiente tabla se incluyen algunas velocidades econdmicas determinadas,
que pueden usarse como guia para tuberia de acero cédula 40.

Velocidades &ptimas de fluido, flujo turbulento, tuberia de acero cédula

40. ,

Densidad Ib/pie3 100 | 624} 50 | 1.0 | 0.1 10075} 0.01
Viscosidad [cp en pie/s 1 1 1 0.02 { 0.02 | 0.02 { 0.02
Velocidad |piels 65 {74 | 79 | .3 61 67 | 122

El dimensionamiento de la linea también puede hacerse a través del didmetro
optimo, si se cuenta con caidas de presién recomendadas. Para flujo turbulento
se puede calcular utilizando las siguientes ecuaciones empiricas en el sistema

ingles: 4
629 x10" fpq?
dopl = AP
ropt
donde
UNIDADES
dogt = diametro interior de tuberia, pulgadas
f= factor de friccion, adimiensional
p= densidad del fluido, lb/pie®
q= flujo volumétrico, pie%/seg

AP,,=  calda de presion optima,  Ib/in? /pie

En estas ecuaciones se utilizan las caidas de presion recomendadas.
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CAIDA DE PRESION OPTIMA. ,

Liquido Tipo de Linea Aprpopt Velocidad limite
(Ib/in” /pie) (pie/s)
Agua Principal 0.4 13a16.5
Lateral 0.14 13a16.5
Hidrocarburos |Succion de bomba con| 0.42 (d/e) +3.28,
NPSH disponible mayor
de 7 metros maxima 82.02
Succién de bomba libre 0.33 4.26
Descarga de bomba| 3.53 (d/6) +6.56
menor de 0.5 pulgadas.
Descarga de bomba| 2.65 (d/6) +6.56
entre 2 y 3 pulgadas.
Descarga de bomba] 1.70 (d/6) +6.56,
mayor de 3 pulgadas. maxima 13

Nota: d es el dlametro nominal en pulgadas.

Una vez calculado el diametro dptimo ya sea por velocidad o caldas de presion
optimas, se debe verificar que el flujo sea realmente turbulento (Re> 4000).

Los métodos anteriores para el calculo del didmetro econdmico de  tuberia se
aplican sélo cuando la fuerza motriz se suministra por medio de un primotor por
ejemplo: una bomba o un compresor. No son ~aplicables cuando la fuente del
fluido es un tanque elevado o una linea principal sometida a una presién fija asi
como tampoco a tuberfas de vapor puesto que el valor de la presion perdida en
la linea depende de la temperatura y del nivel de presion.

En caso de no contar con la literatura disponible la calda de presiéon para
tuberlas de acero comerciaies para flujo turbulento se puede calcular a partir
de:2 )

WIB'UOJ
APy = o
7 720,0000%p

En Sistema Ingles, donde:

AP, = Calda de presion, pie
W= Caudal Ib/hr
d= Diametro interior de tuberla, - pulg
p= Densidad del fluido, Ibipie®
n= Viscosidad cp




* Para Re mayares a 2,100 y menares a 10 6.

Las tuberias de pequeria didmetro en general tienen mayores factores de
friccion que tuberias, del mismo material, pero de didmetros mayores. 4

Para un caudal determinado y un factor de friccion fijo la pérdida de presién por
metro de tuberfa varia inversamente {a quinta potencia del didmetro. Esto debe
tomarse en cuenta ya que la rugosidad puede incrementarse con el uso, debido
a la corrosion o incrustacion, en una proporcién determinada por el material de
la tuberfa y la naturaleza del fluido.

La férmula de Darcy puede usarse sin restricciones para flujo de agua, aceites y
otros liquidos en tuberias. Sin embargo, cuando se presentan velocidades muy
altas en la tuberias causan que la presion del fluido se iguale a la presién de
vapor del llquido, apareciendo el fendémeno de fa cavitacién y los valores
calculados para el caudal sean inexactos.

En general fas valvulas de control ocasionan 10 psi de calda de presion
aproximadamente (30 a 50% de las pérdidas dinamicas).

La pérdida de presién debida a valwulas y accesorios es proporcional a la
velocidad elevada a un exponente constante. En el régimen turbulento la calda
de presidn debida al flujo de fluidos de regimen turbulento en valvulas y
accesorios varia aproximadamente al cuadrado de la velocidad

FRECUENCIA DE VALVULAS Y ACCESORIOS. ,

En general la frecuencia de los accesorios disminuye al aumentar el didmetro de
las linea.

Para encontrar un nimero aproximado de accesorios (excluyendo valvulas) en
100 ples de tuberia se puede utilizar:

By = T donde:
dz
Fi= numero aproximado de accesorios en 100 pie de tuberia,
d= didmetro nominal, pulgadas
Fe=1 para lineas normales dentro de limite de bateria.
Fc=4 para lineas ramificadas complejas.
Fe=2 para lineas ramificadas tipicas.

Fc=1/2 para lineas rectas,
Fc=1/4 para lineas fuera de limites de bateria.
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Comunmente en un sistema de tuberlas los accescrios se presentan en el
siguiente porcentaje: uniones 46%, codo 90° 25%, Tés 15%, reducciones 10%,
codos 45° 2.5% y sellos o tapones 2.5%.

Para encontrar un numera aproximado de valvulas en 100 pies de tuberia, Ja
mejor correlacion es:

Vio = 255 donde:
Vioo= nimero aproximado de valvulas en 100 pies de tuberia.
d = diametro nominal en pulgadas

El valor de Fc para abtener el nimero aproximado de valvulas en 100 pies de
tuberia, varia en la misma forma que en el caiculo de accesorios. La distribucién
de las vélvulas es: 90% valvulas de compuerta, 8% valvulas check y un 2%
valvulas de globo.
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BOMBAS

Para determinar el trabajo teorico que se requiere de una bomba es necesario
conocer la carga dinamica total y el peso del liquido que se debe bombear en un
tiempo dado. Por lo comin el peso se expresa en funcion del volumen y la
densidad o la densidad relativa. 3

_833Hp,Q0  Hp,Q _ HpQ

h-])hldl‘ﬂ uléos 33’000 3960 1,7 14
donde:
H = Carga dinamica total pie de liquido
Q= Flujo volumétrico galones/min
Hp = Carga dinamica total Ib/pulg?
P, Densidad relativa con respecto
al agua.

Para el calculo del NPSHpsponieLe debemos tener en cuenta ademas de las
pérdidas en el tanque de succién y las de friccion , las pérdidas de presion
ocasionadas por equipos instalados en la linea de succién, estas generalmente
se deben a:

EQUIPO AP psi
Intercambiadores de calor 10 maxima
(coraza y tubos) 4-6 calculada
Filtros (canasta) 3 limpio
. 5 sucio
Vdlvulas de control 3-5
(30 a 50% de pérdidas dinamicas)

El NPSHpsponsLe debe ser mayor al NPSHge,a, de 3 a b pies como minimo. 4

Para un trabajo de disefio, la presidn conocida es la del tanque del cual se esta
succionando por lo que la presion y el NPSHpsponeLe deben calcularse en el
punto de succidn de la bomba.

En un sistema de succién es necesario mantener cortas y simples las lineas,
evitar los circuitos y las bolsas de aire donde se puede guardar vapor o ensuciar
el fluido, las caidas de presién y las velocidades recomendadas para lineas de
succion se vieron en dimensionamiento de tuberias.




CRITERIOS DE SELECCION DE BOMBAS

La seleccion de una bomba depende de muchos factores en los que se incluye
¢l liguido manejado, el flujo, la localizacién de la bomba, la carga dinamica total,
las presiones de succion y de descarga y en la mayorfa de los casos la
temperatura, la viscosidad, la presién de vapor y ia densidad del liquido
manejado.

Puesto que el intervalo de funcionamiento es siempre una consideracidn
importante, el siguiente cuadro puede ser de gran ayuda:

Usos de bombas de acuerdo a gastos y columnas manejados. ,

TIPO DE BOMBA GASTO COLUMNA EFICIENCIA
GPM PIE %
CENTRIFUGA UNA 16 A 5000 500 45 a 100 GPM
ETAPA 70 a 500GPM
CENTRIFUGA DOS| 20A 11,000 5,500 80 a 10,000 GPM
ETAPAS
AXIALES 20 A 100,000 40 65 - 85
ROTATORIAS 1A 5,000 50,000 50 - 80
RECIPROCANTES 10 A 10,000 1,000,000

El desgaste es mayor en las bombas de desplazamiento positivo que en las
centrifugas.

Se deben evitar los abolsamientos y los puntos muertos en los que se puedan
acumular los s6lidos, si ademas son abrasivos seran indeseables los franqueos
intemos estrechos entre las piezas méviles y estacionarias. Asl como que se
debera contar con medios para enjuagar la bomba con un liquido limpio.

La eficiencia mecanica disminuye conforme aumenta la viscosidad del liquido
ylo las pérdidas de friccion. En general altas eficiencias de bombas tienen altos
requerimientos de NPSH.

BOMBAS CENTRIFUGAS

Las bombas centrifugas es el tipo més utilizado en la Industria Quimica. El
trabajo requerido en una bomba centrifuga se puede calcular con;

_ GPM(AP)

HP
1715y
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donde:

HP trabajo requerido

GPM = Gasto manejado, en galones/minuto
(br) = Diferencia de presion , psi.
n = Eficiencia

En bombas centrifugas se puede tener un calculo aproximado de la eficiencia
segun: ;

1=80-02855H+378*10™ HQ-238*107 HQ? +539*10™ H: —639*10° ' Q+46* 10° HEQ'

donde;
ri = Eficiencia de la bomba (%).

H = Cabeza desarrollada, pies.
0 = Gasto, GPM.

Esta ecuacién es para rangos de 50 a 300 pies de cabeza y gastos de 100 a
1,000 galones/minuto. En flujos de 25 a 90 GPM se puede utilizar la misma
ecuacion tomando un gasto de 100 galones/minuto y luego restarle la relacion:

035%
GPM

El trabajo requerido (HP) para flujos de 25 a 30 GPM es generalmente menor a
10 HP.

El cambio de impulsor de una bomba centrifuga es mas econdmico que el
cambio completo de la bomba, por lo que se deben tener siempre presente las
Leyes de Afinidad, asl como evitar seleccionar el tamafio maximo y minimo del
didmetro delimpulsor como el de operacion.

VENTILADORES

Los ventiladores se seleccionan cuando se desea elevar la presién estatica en
un rango del 3 al 5% (12" de agua), se utilizan para bajas presiones, en general,
con cargas de menos de 0.5 Ib/pulg® .

La eficiencia de funcionamiento de los ventiladores se encuentra en el rango del
40 al 70%.,
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SOPLADORES Y COMPRESORES
La mayoria de los calculos de compresores se basan en la curva adiabatica.

Para el flujo de fluidos compresibles se recomiendan el uso de sopladores sise
desea elevar la presion hasta 40 psig, para elevaciones mayores se utilizan los
compresores, a medida que aumenta la diferencia de presiones, se emplea el
termino de compresores en lugar de sopladores. 4

Los compresores se clasifican en:

1.- COMPRESOR DE PISTON O DE MOVIMIENTO ALTERNATIVO. 4

Son los compresores mas utilizados en la industria quimica. Su uso se ha
reducido a instalaciones pequedas ( 10-300 hp) de baja presién en unidades de
un solo paso con presién maxima de aproximadamente 150 Ib/plg? y de dos
pasos con 500 Ib/plg® de presion maxima.

Existen compresores de movimiento alternativo de etapa simple o de etapas
multiples. El nimero de etapas es determinado por la razén de compresién
P,/P, . La razdn de compresién por etapas se limita en general a cuatro.

2.- COMPRESORES CENTRIFUGOS Y AXIALES. ;

Los compresores centrifugos tiene ventajas muy definidas sobre los de pistén
cuando se manejan grandes volimenes de aire a bajas presiones. A volimenes
pequefios la eficiencia del compresor centrifugo baja tan rapidamente que su

uso es incosteable, la eficiencia es del orden del 77% cuando se manejan
volimenes de 6,000 a 100,000 pies®

Para calcular la carga politropica o adiabatica requerida en compresores
centrifugos se puede utilizar: ,

Carga Politropica:

i B ZRT; (-Ii)(.v-l)flv y
poliroplea ( N - l) /N Pl

Carga Adiabética:

4 ) ZRT, P (k-1yx
adiabatica = (K"' l)/K 7,]“ -1



Z = Promedio de factor de compresibilidad. usar 1.0, para resultados
conservadores

R = Constante de gas. 1.544 | PM

Ty Temperatura a la succion. °R

P}, Py = Presion de succion y descarga. psia

K = Exponente adiabatico. Cp/Cv

N = Exponente politrépica (N-NIN = (K-1)/(K-Ep)

Ep = Eficiencia politropica usar 75% para trabajos
preliminares.

E4 = Eficiencia adiabatica

HP = C(Caballaje de Potencia para gas

W = Flujodel gas Ib/min

La eficiencia politrdpica y adiabatica se relacionan segan:

) (x-1)
GGG
P P K
=~y N e

El caballaje se calcula a través de:
a) Para Carga Politrépica:

- W H politroplca

HP=
£, 33,000

b) Para Carga Adiabética:

HP = Wi Hadlubuum
E 433,000
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La temperatura de descarga se calcula por: ,

n-4

- ____l:__[g_lu_:h"““‘ 4 r‘ ( ’: ) ”
h

Al escoger el tamaifio adecuado de un soplador se deben tener en cuenta las
condiciones més adversas que se puedan presentar simultdneamente. 5

El limite de bombeo para los sopladores promedio se encuentra en las
cercanias del 50% de la capacidad en el punto de mayor eficiencia. Los
sopladores deben funcionar con volimenes por debajo del punto de bombeo.

Los sopladores de un solo paso operan de manera econdmica para gastos de
alrededor de 8000 pies*min de aire estandar y presiones en la descargade 2 a
9 Ibiplg®.

La aplicacién més comun de los sopladores de pasos multiples es a una presion
manométrica de 30 lb/plg2 con capacidades de 30, 000 a 100,000 , pies¥/min, de
20,000 a 60,000 pies*/min a presién de 15 a 25 Ib/plg?

Casi todas las aplicaciones con sopladores de pasos muiltipies requieren de dos
a cinco pasos.

A medida que aumenta la diferencia de presiones, se emplea el termino de
compresor centrifugo en lugar de soplador.

Los compresores centrifugos se utilizan como paso inicial en la compresion de
grandes volimenes de gas. El compresor centrifugo comprime el gas hasta una
presion manométrica de 40 a 150 Ib/plg?, ademds son apropiados para sistemas
de aire de mstrumentos de 180 lb/p! con capacldades disponibles de 1,200 a
20,000 pies’/min, Para manejo de volimenes pequefios de gas a presiones
altas se utiliza primero un compresor centrifugo y después un compresor de
pliston, lo que permite trabajar con un compresor de pistén de menor tamario.

Se utilizan compresores axiales en el manejo de volimenes de alre superiores a
150,000 pies’/min de aire o gas estdndar. Su eficiencia es grande cuando se
manejan volimenes grandes de gas, se les usa en aplicaciones que requieren
de volumen constante.
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COMPRESORES Y SOPLADORES ROTATORIOS,

El soplador del tipo de l6bulo recto existe para diferenciales de presnon de hasta
aproximadamente 12 Ib/pulg’ y capacidades de hasta 15 000p|es /min. Las
unidades maltiples funcionan en serie para producir presiones mas elevadas.

El soplador de aletas deslizantes ofrece prestones de funcionamiento de hasta
125 lb/pulg y capacidades de 2,000 pies® /min, en general, las razones de
presion por etapa se limitana4 a 1.

El soplador de pistdn Ilqmdo se utiliza para diferenciales de presién de hasta
aprommadamente 75 Ib/pulg’ y en tamanos menores y capacidades de hasta
4,000 pies*/min cuando se trabaja con un diferencial de unas cuantas |b/pulg2

El compresor rotatorio de tipo gusano maneja capacidades de hasta 25,000
ples /min a razones de presion de 4 a 1 y superiores. La magnitud de la
elevacion de la presion no constituye una caracteristica limitante.

SELECCION DEL TIPO DE COMPRESOR

El compresor de piston es el mas indicado para diferencias de presiones altas y
para volimenes bajos y moderados. El centrifugo es apropiado para volimenes
grandes y moderada diferencia de presion. El rotatorio y el de [6bulo cuando las
presiones sean tan bajas que no resulte el compresor de pistén o volimenes
pequefios que no resulte usar el centrlfugo, sin embargo se tienen traslapes en
el uso de los diferentes tipos de compresores. A continuacién se presentan
condiciones de operacion recomendadas para los tipos de compresor
anteriomente mencionados: 4,

TiPO DE PRESION DE RELACION DE RELACION DE

COMPRESOR DESCARGA MAS. COMPRESION POR  COMPRESION POR
APROX, ETAPA MAS. MAQUINA MAS,

COMERCIAL, PSIA APROX, APROX.

Reciprocante 35,000 - 50,000 10 el requerido

Centrifugo 3,000 - 5,000 3-45 8-10

Desplazamiento ‘

Rotatorio 100- 130 4 4

Flujo Axial 80 -130 1.2-15 565
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EYECTORES

Un eyector es un tipo simplificado de bombas al vacio o de compresores que no
tienen piezas mdviles. Las razones reales de captacion y compresién seran de
aproximadamente el 90% de los valores calculados & incluso menos para
valores pequeros de relacion de presion.

La siguiente tabla proporciona la presidn de succién obtenida para las diferentes
tipos de bombas de vacfo.

BOMBAS DE VACIO ,

Tipo de bomba de vacio Presion de succién obtenida
(Aproximada) mm de Hg absolutos

Centrifuga 6

Reciprocante 03

Eyector de vapor 0.05

Desplazamiento rotatorio 10

La eleccién del tipo més adecuado para una aplicacién dada depende de los
siguientes factores:

1) Presién de vapor. La seleccién se debe basar en la presiéon minima en la
linea de suministro escogida para dar servicio a la unidad.

2) Temperatura del agua. La seleccidn se basa en la temperatura méaxima del
agua.

3) Temperatura y presion de succién. La seleccidn se rige por la presion minima
de succidn que se requiere, (El mas alto vacio)

4) Capacidad necesaria. La seleccion se rige por la capacidad que se necesita a
la presién minima de procesamiento.

Los eyectores son ficiles de manejar y requieren muy poco mantenimiento, sus
costos de instalacién y mantenimiento son bajos, su uso es para casi todos los
tipos de gases o vapores, ademds para las mezclas himedas o secas de los
gases que contienen materias sélidas o pegajosas tales como polvos o
desperdicios . Ademas existen eyectores de materiales adecuados para manejar
gases corrosivos a temperaturas elevadas.
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La siguiente tabla proporciona el escape de aire permitido para diferentes

presiones de succion: y,

Presion de succion
Pulgadas Hg absolutas

Escape de aire permitido
Iblhora

8ab
5a8
3ab
1a3l

30a40
25a 30
20a25
10a 20
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DISENO TERMICO DE EQUIPOS DE TRANSFERENCIA DE
CALOR.

Por lo comuin el disefio de un intercambiador de calor de procesamiento sigue
los siguientes pasos: 5

1)  Se deben especificar las condiciones de aperacién, como vapor,
velocidad del flujo, temperatura, presiones, etc.

2)  Se deben obtener las propiedades fisicas que se requieren sobre los
intervalos de temperaturas y presiones que interesan.

3) Se escoge el tipo de intercambiador que se va a emplear.

4) Se hace una estimacion preliminar del tamaro del intercambiador,
utilizando coeficientes de transferencia de calor apropiados para el fiujo, el
proceso y el equipa.

5)  Se escoge un primer disefio completo en todos los detalles, que se
necesitan para llevar a cabo los calculos de diserio.

6)  Se evalia el disefio escogido en la etapa § o se clasifica en cuanto a su
capacidad para satisfacer las especificaciones de proceso, con respecto tanto a
la transferencia de calor como a la caida de presién.

7)  Scbre la base de los resultados obtenidos en la etapa 6, se escoge una
nueva configtiracion, en caso necesario y se repite la etapa 6.

Si el primer disefic es inapropiado para,satisfacer la carga calorifica requerida,
suele ser necesario incrementar el tamafio del intercambiador, permaneciendo
todavia dentro de limites especificados o factibles de AP, longitud del tubo,
didmetro de la coraza, etc. Esto implicara a veces el paso a configuraciones de
intercambiadores “muitiples. Si el primer disefio satisface. ampliamente los
requisitos de carga de calor o no-utiliza toda la calda de presion disponible, se
podra disefiar porlo comiin un intercambiador menos costoso para satlsfacer los
requisitos de procesamiento.

Si el factor de correccion de la LMTD es menor que 0.8 entonces se debe
redisefiar el equipo para obtener un factor mayor.

Para un buen disefio se debe de recuperar arriba del 76%. de! calor disponible
en un intercambiador de calor liquido - liquido y arriba del 50% para uno gas -
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gas o gas - liquido. Hacer una optimizacion del uso de energia mediante
tecnologia de ahorro de la misma, es mejor que aplicar el criterio anterior.

8) El disefo final debe satisfacer razonablemente los requisitos de
procesamiento, al costo mas bajo. Este dltimo debera incluir los costos de
funcionamiento y mantenimiento, las ventajas de capacidad para satisfacer
cambios de procesamiento a largo plazo, ademas de los costos instalados
(Capital). No se deben escoger intercambiadores basados totalmente sobre la
base del costo inicial mas bajo, que con frecuencia, da como resultado
deficiencia en el futuro. 4

GUIA PARA SELECCIONAR INTERCAMBIADORES DE CALOR ,

La siguiente tabla ofrece una composicidn generalizada para tomar en cuenta al
seleccionar intercambiadores de calor de coraza y tubos, placas y espiral,

También incluye el factor de indice de efectividad, que es una relacion de costo
y eficiencia en un intercambiador definido como:

- Coeficiente total de transferencia de calor Btu/ hr x pie®® __ B
Costo del cambiador USD| pie USDh° F

1

Este es un promedio para la variedad de intercambiadores de tamafios de 250,
500, 750y 1,000 pie2 y servicios (agua/agua, aceite/agua, y vapor/aceite).

CORAZA Y TUBOS PLACAS ESPIRAL
USOS TIPICOS:
Liquido de enfrlamiento. Liquido de enfriamiento. Intercamblo con gas a
Intercambio de calor entre  Intercamblo de calor entre ~ altas temperaturas.
fiquido y liquido. fiquido y liquido. Condensadores de :
Vapor caliente. Vapor de calentamiento con - columnas montadas.
Condensacidn. baja presién (menorde 50  Rehervidores.
De baja a afta presién de psig).
gas de calentamiento y
enfriamlento.
Rehervidores.
INDICE DE EFECTIVIDAD: ‘
Acero al carbén : 6 Acero al carbén: no Acero al carbon, 4
disponible, generafmente :

Tipo 316 Stalnless: 3 Tipo 316 Stainless: 8 Tipo 316 Stainless; 2
Hastelloy C: 1 Hastelloy C: 3 Hastelloy C: 1
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APLICACIONES USUALES:

CORAZA Y TUBOS PLACA ESPIRAL
Cualquier intervalo de Servicios con bajas Cualquier intervalo de
temperatura. temperaturas (menor que temperatura

Cualquier intervalo de
presion.

Fluidos con viscosidad de
baja a media (75-100 cp)
Servicios limpios con muy
bajo factor de
ensuciamiento.

300° F)

Servicios con bajas
presicnes (menor que 150
psig)

Cualquier intervalo de
viscosidad.

Se tiene poco espacio
disponible.

Se prevé: expansiénenla
capacidad del
intercambiador de calor.

Servicios con bajas
presiones (menor que 150
psig)

Cualquier intervalo de
viscosidad

Se requiere de limpieza
mecanica.

Se tienen problemas de
espacio.

LIMITACIONES

Baja eficiencia y mas costo
con temperaturas cercanas
o0 con cruce de
temperaturas.

Una distribucion baja del
flujo en el lado de la coraza
causa ineficiencia y altos
rangos de ensuciamiento.
L.a limpieza mecanica del
lado de la coraza es
imposible.

Requiere mucho espacio
En los materiales mas
comunes son muy
costosos.

No aplica a presiones
mayores a 150 psig.

El empaque limita su uso a
bajas temperaturas:
Menores a 300° F con
elastomeros.

Menores a 450° F con
asbestos.

No aplica a presiones
mayores a 150 psig.

Sus altos costos limitan su
uso a aplicaciones
especiales,

Los intercambiadores de doble tubo son usados para servicios que- manejan
flujos que requieren de 100 a 200 pies2 de area como maximo, 0 en bancos
para aplicaciones grandes. Es adecuado para altas presiones en tubo por

encima de 400 psig.,

Los enfriadores de aire se utilizan para servicios que requieran condensacién y
altos niveles de transferencia de calor., ‘

Los intercambiadores tipo Kettle se utilizan para fluidos en evaporacion. ,
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CAIDAS DE PRESION ,

Las caidas de presion se deben a diversos aspectos que son calculados de
acuerdo a:

Célculo de la calda de presién por el lado de los tubos en tubos y coraza.

Caida de presion en Ecuacion
cabezas de velocidad
Enfrada y salida al 1.6 y?
intercambiador Ah =16 -2'-5;

(Este termino es pequefo y
generalmente despreciable)

Entrada y salida de tubos 1.5 U
Ah=15-LN
2
Pérdidas finales del lado 1.0 Ut
de tuberia, canales vy A= 1'0587 N
cabeza fijas.

Pérdidas en tuberia recta  (Ver cap. anterior Caldas de presién en tuberias)
Ah = Pérdida de presion en pies de fluido.

Uy, = Velocidad en |a tuberia antes y después del intercambiador, pie/sec.
Ut = Velocidad en tubos.

N = Numero de pasos.

Flujo turbulento

Para flujos turbulentos cruzando un banco de tubos la caida de presion se
puede calcular con;

4NN, pUl,
= 2g
R:, = DnUmuxp

H

/

donde:

op= Pérdidas por fricion, Ib/pie” .

= Factor de friccién modificado

Np= Numero de renglones de tubos en coraza.
Nyp= Numero de pasos por coraza.
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p= Densidad, Ib/pie’
Upmay = Velocidad maxima lineal, pies/seg.

g= 32.2 pie/s’ .

Ry Numero de Reynolds modificado.

Dy = Diametro externo de tuberia, pies.

u= Viscosidad, Ib/pie * s; centipoices x 0.000672

El factor de friccion modificado se puede determinar en las siguientes tablas:

Determinacion del £ para mas de cinco renglones de tubos.

C/Do Arreglo Triangular
Ambas en las
mismas unldades

Re' x10™ 2 8 20 40
1.25 (min) 0.210 0.155 0.130 0.107
1.50 ‘ 0.145 0.112 0.090 0.074
2.00 0.118 - 0.096 0.081 0.066
3.00 0.089 0.076 0.063 0.052
C/Do Arreglo Cuadrado

Ambas en las
mismas unidades

Re’ x10™ 2 8 20 40
1.25 (min) 0.138 0.135 0.116 0.099
1.50 0.081 0.079 0.080 0.071
2,00 0.056 0.057 0.055 0.053
3.00 0.052 0.050 0.045 0.038
Factor de correccién ' para menos de cinco renglones de tubos:

Numero de renglones 1 2 3 4
Factor de correccion 1.30 1.30 1.15 1.07

Flujo laminar

Si LA =40 donde D, es el claro de la tuberia en pies , el flujo es laminar.
M
para esta region usar;

L68uU,, L

AP, D!
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donde:

L= Longitud, pies

Dy = Diametro equivalente, pies (4 veces el radio hidraulico)
La cafda de presidn en baffles se calcula por:

WIN,N,
Ay
donde:
W= Flujo, libras / seg.
Np = Ndmero de baffles en serie por paso en coraza
Sp= Area transversal alrededor de baffles, pies®

Enfriadores de Alre.

Para calcutar la calda de presién en enfriadores de aire:
Pérdidas en tuberia rectas (Ver cap. anterior)

Pérdidas en enfriadores de aire exceptuando tubos rectos:

2
Al = 2_99_1-_ N
2

Caida de presidn por aire.

La calda de presion se calcula:

ap, = 5N
DR
4P, = Calda de presion, pulgadas de agua
N = Numero de hileras de tubos.
Fp= Factor de calda de presién.
Dp = Densidad a temperatura promedio .

Densidad del aire al nivel del mar y 70°F
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Una vez calculada la AP, , la presion provista por el ventiladar es calculada:

P =
donde;
b= Presién total del ventilador, pulgadas de agua.
ACFM = Pies cibicos actuales por minuto.
D= Diametro del ventilador, pies.
Dp= Densidad a temperatura promedio / Densidad del aire al nivel del mar

y 70°F

{CFM(P
pp = 2ME)
4,460

HP = HP aproximadaos por ventilador.

COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE CALOR,

Para determinar el coeficiente de transferencia de calor debemos obtener el
reciproco de la suma de todas las resistencias a la transferencia de calor, estas

son.

Resistencia por el ensticiamiento de tubos Rer,
Resistencia por ensuciamiento de la coraza  Reg,
Resistencia por la pared metalica del tubo Ruw
Resistencia del fluido por el lado de los tubos Ry,
Reslistencia del fluido por el lado de lacoraza Rg.

Usar 0.002 como factor de ensuciamiento total y 0.004 para servicios con
materiales muy stcios.

Despreciar la resistencia por la pared metdlica del tubo para coeficientes
globales totales menores a 200 o flujos de calor menores a 20,000.

La resistencla debida al fluido depender4 del tipo de este, la resistencia de los
fluidos mds comunes en velocidades de disefio se muestran a continuacién:
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Resistencias de Fluidos 4,
R = hr pie °F/Btu

Liquidos R Condensadores de R
vapor

Agua 0.0013 Vapor

Gasalina 0.0067 Sin aire 0.0006

Aceites 0.01156 10% de aire por volumen  0.0010

Solventes organicos 0.0036 20% de aire por volumen  0.0040

Gases Gasolina

Hidrocarburos Seca 0.0037

Baja presion 0.0364 Con vapor 0.0044

Alta presion 0.0200 Propano, butano, pentano

Aire Puros 0.0033

Baja presion 0.0500 Mezclas 0.0067

Alta Presion 0.0250 Aceites gaseosas

Evaporadores Secos 0.0133

Agua 0.0007 Con vapor 0.0090

Solventes organicos 0.0050 Solventes organicos 0.0030

Amoniaco 0.0033 Amoniaco 0.0033

Aceites ligeras 0.0044 Aceites ligeros 0.0285

Aceites pesados 0.0033 Aceites pesados (vaclo) 0.0133

Coeficiontes totales de transferencia de calor en aplicaciones tipicas de
petroquimica.
U =BTU/hr pie? °F

En Tubos Fuera de U Rango de Factor de
‘ Temp | ensuciamiento
Tubos en F Total
A

Calentamiento -
Enfriamiento

Mezcla de | Vapor 12 400-100 0.04

butadieno

Solvente Solvente 35-40 110-30 0.0065

Solvente Propileno (vapor) 30-40 40-0 0.006

C, insaturados Propileno (vapor) 13-18 100-35 0.005

Solvente Agua de 37-75 115-40 0.004
enfriamiento

Etileno (vapor) condensado y 90-125 | 600-200 0.003
vapor
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U = BTU/hr pie® °F

En Tubos Fuera de u Rango de Factor de
Temp | ensuciamiento
Tubos enF Total
Etileno (vapor) Agua de 50-80 270-100 0.002
enfriamiento
Propano (vapor) | Propano (liquido) 6-15 -25-100 0.002
Vapor Mezcla de aire 10-20 -30-220 0.002
Agua de Freon 12 100-130 | 90-25 0.002
enfriamiento
Agua Agua tratada 100-125 | 90-110 0.005
Agua Aire y vapor de| 20-35 370-90 0.003
agua
b. Condensacion
C, insaturados Propileno (refrig) 58-86 60-35 0.005
Butadieno Propileno (refrig) 65-80 20-35 0.004
Etileno Propileno (refrig) 60-90 120--10 0.002
Cloro - HC Agua 20-30 110--10 0.002
Agua Propileno (vapor) | 130-150 | 200-90 0.003
Agua Propileno 60-100 130-90 0.0025
Agua Vapor 225-110 | 300-90 0.0021
Agua Vapor 190-235 { 230-130 0.0025
Agua Amoniaco 140-165 | 120-90 0.002
Agua Amoniaco 280-300 | 110-90 0.002
¢. Rehervidores
C,4insaturados Vapor 95-115 | 95-150 0.003
Solventes Vapor 70-115 | 375-300 0.0045
(pesados)
Aminas y agua Vapor 120-140 | 360-250 0.0035
Propileno C,,Cp= 120-140- | 150-40 0.002
Propileno- Butadieno, 15-18 | 400-100 0.002
Butadieno insaturados
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Coeficientes Totales de Transferencia de Calor U (aproximadas) 4y

Condensacion

Fluido Caliente Fluido Frio U, BTU/Hr pie°F
Vapor (Presi6n) Agua 360-750
Vapor (vaclo) Agua 300-600
Solventes orgénicos Agua 100-200
saturados cercanos a
presion atmosférica.

Solventes organicos Agua 50-120
saturados, al vacio
Vapores de aromaticos, Agua 5-30
presién atmosférica

Calentamiento

Fluido Caliente Fluido Frio U, BTU/Hr pie’ F
Vapor Agua 260-750
Vapor Solventes organicos 100-200
Vapor Gases 5-50

Evaporadores :

Fiuido Caliente Fiuido Frio U, BTU/Hr pie* F
Vapor Agua 350-750
Agua Refrigerantes 75-150
Vapor Solventes organicos 100-200
Vapor Gases 5-50
Solventes organicas Refrigerantes 30-100

Intercambio de Calor (sin cambio de fase)

Fiuldo Caliente Fluldo Frio U, BTU/Hr pie® F
Agua Agua 150-300
Solventes organicos Agua 50-150
Gases Agua 3-50
Salventes organicos Solventes Organicos 20-80
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Condensadores

Fluido Caliente Fluido Frio U, BTU/Hr pie’ F
Hidrocarburos Agua 100-160
Hidrocarburas con trazas Agua 30-75
de inertes
Vapores organicos Agua 70-160
Vapor de agua Agua 150-340
Vapor de agua Hidrocarburos 60-150
Hidrocarburos ligeros Refrigerante 45-110
Gasolina Agua 65-130
Amoniaco Agua 135-260
Hidrocarburos pesados Agua 40-75

Condensadores

Fluido Caliente Fluido Frio U, BTUMr pie’ F
Hidrocarburos figeros Vapor 90-210
C4-C8 Vapor 75-150
C3-C4 (vaclo) Vapor 45-175
Para enfriadores con aire se tienen los siguientes coeficientes totales de
transferencia de calor.

Condensacion U Bt/ Enfriamiento congas U Btu/
hr pie? hr ple?

OF OF

Amoniaco 90-100  Alre o gas a 50 psig

Frebn 12 100-120 (AP =1 psl) 100-120

Gasolina 80 Aire 0 gas a 100 psig

Hidrocarburos ligeros 80-95 (AP =2 psi) 20

Vapor (0-20 psig) 130-140  Aire o gas a 100 psig

Enfriamiento con agua (AP =5 psi) 30

Agua de enfriamiento 120-130  Amoniaco ‘ 80-90

Aceite combustible 20-30 Hidrocarburos gaseosos

Combustible gas figero 60-70 a 15-50 psig (AP = 1psi) 30-40

Hidracarburos ligeros 7595 Hidrocarburos gaseosos

Agua de proceso 105-120 a 50-250 psig (AP = 3psi) - 50-60

Coeficientes basados en tubos de 1 pulgada de didmetro externo, 8 aletas de
aluminio/pulgada, 5/8 de pulgada de altura, 16.9 de relacion de radio
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INTERCAMBIADORES DE CALOR DE CORAZA Y TUBO.

El drea maxima en un equipo de tubo y coraza para un disefio preliminar debe
ser de 5,000 pie:s2 , usandose un tren de cambiadores de calor si se sobrepasa
dicho diseno. ,

Para prediseio usar coeficientes globales de transferencia de calor
recomendados como tipicos. 4

En célculos aproximados se puede involucrar un factor de predisefio del 26%. ,

Tomar el fiujo a contracorriente real en un equipo de tubo y coraza como base
de comparacién.

El lado de los tubos es para el fluido mas corrosivo, a alta presién, suclo,
incrustante o caliente,

El lado de la coraza es preferentemente usado para fluidos mas viscosos o
condensados.

CONDICIONES DE OPERACION

Velocidades de Flujo.

La velocidad de fiujo en cambiadores de calor para fluidos sin cambio de fase se
ha estado utilizando un rango de 750,000 a 1,000,000 Ib/ hr pie? (de 3 a4
pie/seg., para agua. Las velocidades recomendadas para otras densidades,
dentro de tubos se vieron anteriormente en dimensionamiento de lineas). Para
el fluido por el lado de la coraza o envolventes de cambiadores de calor son de
un 50 a un 70% menores.

Temperatura,

No usar menos de 10 °F de acercamiento porque se disefian equipos. muy
grandes.

Cuando son a contracorriente tomar un acercamiento de 30 °F entre la entrada
de la corriente caliente y salida de la fria, si el cambiador es multipasos el valor
dptimo de acercamiento depende de las capacidades térmicas de las corrientes
y del nimero de pasos del equipo, el valor tipico es de 10 °F.

Suponer que el agua de enfriamiento esta disponible a 90 °F en un dia caluroso
y que regresa a la torre a 115 °F como maximo.
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INTERCAMBIADORES DE CALOR DE CORAZA Y TUBO.

El area maxima en un equipo de tubo y coraza para un disefio preliminar debe
ser de 5,000 ples , usdndose un tren de cambiadores de calor si se sobrepasa
dicho disefio. 4

Para prediseiio usar coeficientes globales de transferencia de calor
recomendados como tipicos. 4

En calculos aproximados se puede involucrar un factor de predisefio del 25%. 4

Tomar el flujo a contracorriente real en un equipo de tubo y coraza como base
de comparacion.

El lado de los tubos es para el fludo mas corrosivo, a alta presion, sucio,
incrustante o caliente.

El lado de la coraza es preferentemente usado para fluidos mas viscosos o
condensados.

CONDICIONES DE OPERACION

Velocidades de Fiujo.

La velocidad de flujo en cambiadores de calor para fluidos sin cambto de fase se
ha estado utilizando un rango de 750,000 a 1,000,000 lb/ hr pte (de3 a4
pie/seg., para agua. Las velocidades recomendadas para otras densidades,
dentro de tubos se vieron anteriormente en dimensionamiento de lineas). Para

el fluldo por el lado de la coraza o envolventes de cambiadores de calor son de
un 50 a un 70% menores.

Temperatura.

No usar menos de 10 °F de acercamiento porque se disefian equipos muy
grandes.

Guando son a contracorriente tomar un acercamiento de 30 °F entre la entrada
de la corriente caliente y salida de la frla, si el cambiador es multipasos el valor
optimo de acercamiento depende de las capacidades térmicas de las corrientes
y del nimero de pasos del equipo, el valor tipico es de 10 °F.

Suponer que el agua de enfriamiento est4 disponible a 90 °F en un dia caluroso
y que regresa a la torre a 115 °F como méximo,
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El minimo acercamiento de temperaturas es de 20 °F para enfriamientos
normales y es de 100 °F o menos con refrigerantes o materiales muy limpios.

Usualmente se debe tener un valor de 5 a 10 °F arriba de la temperatura de
bulbo himedo del lugar. En diversos proyectos dentro del pals se utiliza valores
que fluctdan entre 80 y 90 °F.

La temperatura de salida tipicamente se ha fijado del orden de 115 a 120°F
como recomendacion heuristica, sin embargo se deberan verificar con Indice
Langelliere. :

DISENO ESTANDARIZADO.

Los tubos mas comunes en el disefio son los de 3/4" de didmetro interno, el
arreglo més usado es el triangular de 1", 1a longitud mas comtin es de 16 pie.

Usar 0.75 de diametro externo en tubos para materiales limpios, 1" de diametro
externo para fluidos en general y de 1.5" para fluidos muy sucios.

La longitud minima de los tubos es en general de 8 pies. La longitud tipica varia
entre 16 y 20 pies.

El arreglo triangular de los tubos da valores de diametro de coraza mas
pequefios para una area requerida.

El arreglo cuadrado para los tubos es més facil de limpiar.

Asumir una calda de presion de 5 psi por el lado de los tubos y coraza para una
primera estimacién.

Para determinar el didmetro de la coraza de un intercambiador de arregio
triangular: se puede utilizar la siguiente ecuacién: ;,

D =115pitchyNt ,
donde:

D = didmetro de pulgadas
Nt = nlmero de tubos

O bien 5.
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1. Dibujar un triangulo equildtero conectado en los centros de tres tubos
adyacentes. Cualquier lado def triangulo es el pitch del tubo. (1.25" de diametro
externo es el minimo). '

2. El 4rea del triangulo es 172 bh, donde b es la base y h Ja altura.

3. Esta drea contiene 1/2 de tubo.

4, Calcular el drea ocupada por todos los tubos.

5. Calcular el didmetro de la coraza que contenga esa area.

6. Agregar uno o dos didmetros de tubos como factor de seguridad.

7. El resultado es el diametro minimo de la coraza, aumentar 2 pulgadas como
base, si este no es un didmetro estandar.

Para arreglos cuadrados proceder de manera similar o se puede utilizar la
siguiente ecuacion:

D =125PtNt
donde:

D = diametro de puigadas
Nt = ndmero de tubos

ENFRIADORES CON AIRE;

Para enfriadores con aire se debe usar un acercamiento de 40 °F, basada en ia
entrada de temperatura aita del fluido a enfriar.

Asumir que el aire esta a 100 °F en dias calurosos para asegurar que el area -
calculada sea la adecuada.

Asumir 20 HP de potencia por cada 1000 pie’ de 4rea por el desplazamiento de
aire. Asumir una U 0 70 Btu / hr* pie °F para calculos aproximados,
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CONDENSADORES.,

Para candensadores en torres de destilacion, de ser posible, la condensacién
debe de ser total.

Para el diserio de condensadores de mezclas, se debe considerar, los puntos de
burbuja y roclo de la mezcla para estimar la diferencia de temperaturas
adecuada.

Para condensadores parciales se debe asegurar que la cantidad de refiujo en la
torre es la adecuada.

Para condensadores enfriadores utilizar los mismos acercamientos que para
enfriadores con agua.

Basar la media logaritmica de temperatura en las entradas y salidas si el calor
latente es pequefio comparado con el sensible, si es el caso contrario basar la
media logaritmica de temperatura en los puntos de burbuja y roclo.

La masa velocndad de lfquidos dentro de los tubos es del orden de 500,000 a
9,000 Ib/hr pie?. Por el fado envolvente son de un 40 a 60 % menores.

REHERVIDORES.,

Para un disefio preliminar, usar en general un flux de 12,000 BTU/hr pie? para
fluidos organicos y de 30,000 BTU/hr pie® par soluciones acuosas, como
maximo.

Para prevenir una pelicula que disminuya la eficiencia del equipo, el gradiente
de temperatura debe ser de 45 °F y el coeficiente de transferencia global de 250
Btu/hr ple F,

Para destilacién con presion el rehervidor deberd operar aproximadamente a 0.5
MMBtu / hr D%, (D es el didmetro de la columna de destilacion en pies), para
destilacion atmosférica el factor es de aproximadamente 0.3, Para destilacion al
vacio el rehervidor debe operar alrededor de 0.15 MMBtu/hrD?

En rehervidores termosifén no se tiene una total vaporizacién por paso, de

hecho el fluido a la salida es en su mayorfa liquido. Una relacion de 4:1 liquido :
vapor es casl el minimo, esta relacién puede ser de 10:1 6 mayor.
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CAPITULO IV

CRITERIOS HEURISTICOS
PROCESOS DE
SEPARACION
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DESTILACION.,;

La destilacion, es en general, el método de separacion de liquidos que
representa menores costos siendo comparado con la extraccion, absorcién,
cristalizacion u otros.

Si la volatilidad relativa es 1.1 o menor la extraccion u otro método de
separacién es mejor que la destilacion. ,

El disefio de una columna de destilacién sigue los siguientes pasos:

- Evaluacion de! dato de equilibrio vapor - liquido.

- Célculo del nimero de etapas de equilibrio.

- Determinacion de charolas hidraulicas.

- Seleccién de la eficiencia de platos o empaques.
(Supaner 50% de eficiencia en platos para conocer el nimero de
etapas reales)

Los métodos cortos para el disefio de una torre de destilacion se consideran si
se trata de:

1. Estudio econémico preliminar.

2. Evaluacién de los parametros de las variables de operacion.

3. Separacion con bajos requerimientos de purificacién (contaminantes > 0.5 %
en peso).

4, Disefios rigurosos para sistemas ideales o cercanos a estos.

5. Disefios para sistemas donde se desconoce el dato de equilibrio.(Se puede
principiar suponiendo un comportamiento ideal en ambas fases para el
calculo del equilibrio.)

6. Si el sistema tiene un comportamiento fuertemente no ideal y no forma
azedtropos (La suposicion de comportamiento ideal para estimar costos y
predisefiar es buena y da valores aceptables).

Los métodos rigurosos se utilizan si:
1. Se desea separar multicomponentes que requieran altos grados de pureza,
2. El sistema se aleja de la idealidad, pero se cuenta con datos de equilibrio.

3. La volatilidad relativa entre los componentes a separar es menora 1.3
4. Uno omas de los componentes esta cerca de la presién critica.
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SELECCION DE PARAMETROS DE OPERAGION. ,

Antes de iniciar el disefio 0 evaluacion de una columna de destilacion es
necesario definir los siguientes parametros de operacion:

o Composicion de la alimentacion. Cuando la relacion de compaosicién de los
componentes es grande (>5:1), la variacién en la composicion de la
alimentacion tiene una gran influencia en la relaciéon del reflujo y en el
numero de platos. Esta variacion es menor cuando la concentracion de los
componentes claves en |a alimentacion es de magnitudes similares.

s Pureza del producto. La concentracién de los componentes en el domo y en
el fondo de la torre es el Unico criterio para establecer el numero de etapas y
la relacién de reflujo requerida.

Para primeras aproximaciones se puede asumir que el componente valioso se
recupera en un 99 a 99.9, lo cual se modifica si existe un azeétropo. Si la
columna opera a alta presion se deben considerar porcentajes més bajos.

¢ Dato de equilibrio. Cuando sea posible la relacién de equilibrio de un sistema
debe establecerse experimentalmente. Asumir un sistema ideal no es del todo
vélido. En sistemas no ideales el coeficiente de actividad se desvia de la
idealidad. La relacién de la volatividad entre componentes es entonces
menor en el domo dificultando la obtencién de la pureza predicha en un
sistema ideal. A continuacion se muestran una serie de mezclas con relacién
a laidealidad.

Las mezclas de isdbmeros usuaimente forman soluciones ideales.

Hidrocarburos alifaticos cercanos a la ebullicion a presiones menores de
10 ATM.

Mezclas de compuestos similares en peso y estructura no se desvian
mucho de la idealidad. (compuestos insaturados, anillos, naftas, etc.)

Mezclas de alifaticos con arométicos.

Inertes como CO,, H,S, H,, N, presentes en mezclas de compuestos
pesados tienden a ser no ideales.

Mezclas de compuestos polares y no polares son no ideales.

\ Azeotropos y fases de separacion son fuetemente na ideales.

)
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La volatividad relativa puede considerarse constante si:

1. El calor latente de vapor de los componentes ligeros son aproximados
a el de los componentes pesados.

2. Si los puntos de ebuliicion de los componentes ligeros y los
componentes pesados son cercanos.

3. Silos componentes ligeros y los componentes pesados son similares
quimicamente.

s Influencia de la temperatura en la alimentacién y reflujo. La calidad de la
alimentacion puede tener un efecto notable en los requerimientos de platos.
Si la alimentacién es enfriada por debajo de su punto de burbuja, el nimero
de charolas en la seccion de rectificacion disminuye. Mas calor sera requerido
en el rehervidor y menos enfriamiento en el condensador.

Enfriando el reflujo aumentara la relacién molar de los flujos de liquido y del
vapor, aumentando el refiujo interno.

El domo operara como un condensador parcial y el vapor recalentara el reflujo
externo a su temperatura de equilibria.

Usualmente esta no es justificacion para enfriar el reflujo antes de regresario
a fa columna.

Se debe comparar la temperatura de fondo con la temperatura del vapor
disponible. Se recomienda de 30 a 45 °F de acercamiento, .reajustando la
presién en caso de ser necesario.

¢ Presion de operacién. Al aumentar la presion de operacion aumentaremos la
temperatura del rehervidor y del condensador, este cambio provoca una
disminucién de la velocidad del vapor incrementando la densidad del vapor,
facilitando la separacion. En servicios de vaclo aeste efecto es méas
pronunciado.

La presencia de compuestos sensible al calor o con tendencia a reacclonar
requieren de un servicio al vacio.

A veces la presién de operacion tiene que estar fuera de la regién de un
azeotropo o por debajo de la presién critica de los componentes.

La presion de operacion de la torre se determina a menudo por la
temperatura del medio de enfriamiento disponible en el condensador,
también puede determinarse por la maxima temperatura- permisible en el
rehervidor.
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CONSERVACION DE LA ENERGIA. 4,

La conservacion de la energla debe considerarse en el comienzo del disefio de
una torre, tomando en cuenta:

1. Recuperacién del calor intercambiado entre el vapor del fondo y la corriente

fria.

2. Columnas en cascada. El vapor proveniente de la primera columna es usada
en el condensador de la siguiente columna.

3. Aislamiento. Econémicamente se puede justificar el aislamiento siempre que

las temperaturas de proceso sean menores de 60 °C.

Generacién de vapor de baja presidn en condensadores.

Reduccién de niveles de refrigeracion en separaciones a bajas temperaturas

utilizando la mayor presion posible.

6. Aumentar la presion de los vapores del domo para aumentar el nivel de
energia en el rehervidor.

o>

CALCULOS CON METODOS CORTOS. ,,

Se recomienda establecer primero el grado de separacion tedrico posible y
luego estimar que tanto se puede lograr la separacién con un eguipo comercial,

Para estimar el nimero de platos tedricos se pueden utilizar los Métodos de
McCabe Thiele, Ponchon -Savarit o la ecuacion de lzremser.

McCabe Thiele

Para componentes similares con puntos de ebullicion separados. la separacién
es simple y la columna poco costosa, se puede hacer una buena aproximacion

para el calculo con este método.

Si los sistemas son ideales bicomponentes, se obtiene una buena aproximacién
para el calculo de niimero de etapas tebricas.

No se recomienda cuando:

1. Son mas de 25 etapas tedricas,

2. La volativilidad relativa es menor a 1.3 y cuando cualquier desviacién por
pequefia que sea pueda afectar la separacién.

3. La volatividad relativa es mayor a 5 y la mayor parte del sistema sea
altamente no ideal.

4. La relacion de reflujo sea muy pequefia (<1.1 veces el minimo)

5. Las diferencias de calores molares de vaporizacién sean muy grandes,
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El método de Ponchon -Savarit es apropiado cuando el calor latente molar
difiere drasticamente o bien la temperatura entre el domo y el fondo de la
columna es alta.

Una buena estimacion para calcular los platos requeridos es obtener el nimero
minimo de platos tedricos y doblar este valor, el resultado serd equivalente a
una relacion de reflujo alrededor de 1.3 veces el minimo.

Las siguientes son refaciones de reflujo y nimero de platos razonables para
diversos servicios:

RIRmIn N/ Nmtn
Bajos niveles de refrigeracion (<150F) 1.05-1.1 2.5-35
Altos niveles de refrigeracidn 1.1-1.2 2.0-3.0
agua y aire de enfriamiento 1.2-1.3 1.8-25

La relacion de reflujo 6ptimo en una torre de destilacion esta alrededor de 1.15
veces la relacion minima de refiyjo.

Comenzar el disefio con un fiujo de operacion 1.2 veces de refiujo minimo.

Para mezclas no ideales liquidas se puede proceder de la sigulente manera;

- Hacer un disefio preliminar con la Ecuacién de Kremser para las secciones de
rectificacion y agotamiento.

- Hacer un disefio riguroso.

Para calcular a velocidad de inundacion se puede usar la correlacidn de Fairs y
suponer una velocidad entre 60 y 85 del valor de inundacion.

Usar un tiempo de residencia de 3 a 5 minutos en los fondos de fas torres de
platos.

Si la corriente de fondos es alimentada a quemadores u hornos, entonces el
tiempo de residencia sera del orden de 5 minutos.
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DIAMETRO Y ALTURA 4,

El diametro de la columna se puede calcular rapidamente a través del factor F:

F=vfp,
v = velocidad del vapor, pies/seg
pv  =densidad del vapor Ib/pies’®

El 4rea libre de seccién transversal de la columna (area total de la columna
menos el drea de las bajantes) es:

W
A= ——=
Fp,
W = flujo de vapor, Ib/seg
F = Factor F (para sistemas espumantes multiplicar por 0.75).

A presiones moderadas, menores a 10 ATM, la precision es del 15%.

Para seleccionar la velocidad superficial del vapor en la columna se pueden usar
las siguientes recomendaciones:

Velocidad del vapor de 2 a 3 pies/seg, en destilaciones atmosféricas o presiones
moderadas, con una cafda de presion por plato de 0.5 puigadas de agua.

Velocidad del vapor de 6 a 8 pies/seg para destilaciones al vacfo de 1 pulgada
de agua. o

Si el diametro es mayor a 4 pies en una torre de platos, el coeficiente de
distribucion es bajo y la volativilidad relativa tiende a la unidad, se puede probar
el servicio con una torre empacada, pues son menos costosas que las de platos.

Si el didmetro de la torre es menor a 18", redisefiar la torre probando con
empaques.

Los diametros de la torre se especifican en incrementos de 6".

Para estimar la altura de la torre con fines de costos, se puede usar 2 pies entre
plato y plato y agregar 4 pies en el domo y 6 en el fondo.
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Por razones de accesibilidad el espacio entre platos debe de ser de 20y 24
pulgadas.

Si el diametro de la torre esta entre 12 y 15 pies se debe considerar un
espaciamiento de platos de 36"

Un factor de seguridad de 10% sobre el nimero de platos calculados es
razonable.

El limite de la altura de una torre debe de ser de 157 pies aproximadamente,
porque a mayor altura se tienen problemas de estabilidad. Otro criterio es que la
relacion L/D debe ser menor o igual a 30.

Si una torre de gran tamario debe partirse, una opcion es poner la seccion de
enrequecimiento y la de agotamiento en torres separadas. Si no puede partirse
la torre se requerirdn cimientaciones especiales cuando una torre es muy alta.

VERTEDEROS Y BAJANTES. |

La longitud del vertedero de salida de liquidos en una torre de platos es en
general del 75 al 80% del didmetro de la torre de la columna, para fluidos
espumantes se recomienda el 95% y no deberd ser menor del 50% del
diametro de la columna.

A mayor altura de vertedero de salida del liquido mayor altura del liquido en el
plato, mayor burbujeo y tiempo de contacto, por lo tanto mayor eficiencia de
plato pero mayor arrastre y caida de presion a través del mismo.

Para servicios a presion se recomienda una altura de 2".
Para servicios al vacio se recomienda una altura de 1".
La altura minima recomendada es de 1/2".

La longitud del vertedero debe disefiarse para mantener una cresta del liquido
de 0.25 a 0.5 pulgadas como minimo para lograr una buena distribucion del
mismo.

Si el flujo del liquido es pequefio se recomienda usar vertederos dentados, con
ranuras o cuadrados.

Las bajantes en general se construyen del mismo material y espesor. usados
para los platos.

Las bajantes no deben ser mas pequeiias del 5% del total del area libre de
seccion transversal de una columna.
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Si la velocidad es pequena quizd sea necesario la instalacién de bajantes
tubulares y vertederos segmentados. El maximo flujo recomendado para
vertederos segmentados es de 70 gpm / pies.

Si el sisterna es espurnante, la separacion se efectia a altas presiones o se
desea tener mayor area activa se deben instalar bajantes inclinadas que
proporcionan el suficiente volumen para separar el liquido y el vapor sin
desperdiciar area.

Se recomienda que la distancia entre la bajante y el plato sea de la mitad de la
altura del vertedero o de 3/4”".

La velocidad del fluido en el espacio por debajo de la bajante y el piso de la
charola debe disefarse de modo tal que ese tenga una minima restriccion al
flujo del liguido y una baja caida de presion.

Con el fin de asegurar el sello hidradlico se recomienda fijar el claro a una altura
de 1/2" 0 mas |a altura del vertedero.

Si la altura del liquido rebasa lo recomendado, se debe aumnentar el claro.

Si se tiene un servicio muy sucio y se desea usar charolas de retencion,
entonces el claro de la bajante debe ser de 2",

La bajante del plato de fondos o de un plato, donde existe un cambio de
nurneros de pasos, debera mantener un sello de liquido que impida que el vapor
penetre al plato anterior, para lo cual se usan charolas de sello.

Cuando se utilizan charolas de sello se recomienda que:

1. Elfald6n de la bajante se extienda 1" o 2" por debajo del nivel del plato, para
asegurar el sello hidratlico.

2. El 4rea del claro que cruza el liquido en su trayectoria ascendente hacia el
plato debera ser mayor o igual que el 4rea del claro bajo la bajante para
evitar restricciones al flujo del liquido.

3. Deberén colocarse orificios de drene en la parte inferior de Ias charolas de
retencion.

4. La profundidad normal de las charolas es de 4", pero para flujos altos se
emplean profundizas hasta de 6", pero se debe ‘cumplir con que la
profundidad no sea mayor al 25% del espacio entre platos.

Se sugiere el uso de marnparas antisalto en bajantes centrales o intermedias

para evitar saltos de liquidos de éstos sobre el vertedero cuando la dimension
sea mayor al 60% de anchura de la bajante.
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Se recomienda colocar canales de soporte paralelos al flujo del liquido en
columnas menores de 12 pies de diametro.

El aro, los canales y las vigas de soporte del plato, deben ocupar como maximo
el 25% del area transversal de |a torre, estando sus valores entre 10 y 25%.

COLUMNAS DE PLATOS. 4
Deben ser consideradas primero en el disefio por:

Costos de instalacién mas bajos.

Procedimientos de disefio mas conocidos.

El ensuciamiento es bajo (Con orificios grandes).

Capacidad igual o mayor que otros tipos ( valvulas y cachuchas de
burbujeo).

» Buena eficiencia si estan bien disefiadas.

Su uso no se recomienda si:

¢ Lacalda de presion es baja (<2.5 mm Hg / paso).
» La proporcion de liquido es baja (< 2 gal/pie promedio relacion flujo -
anchura).

En las columnas de platos perforados los arificios y platos perforados son de
0.25 a 0.5" de diametro, siendo el area de los agujeros el 10% del area de
seccion activa.

Las columnas de platos con cachuchas se justifican cuando se tienen
proporciones extremadamente bajas de liquido (menores o iguales a 2 gallpie
de relacion flujo - anchura promedio). El tamarno del sello liquido en presiones
bajas y columnas atmosféricas es de 1/4 a 1/2 pulgadas.

La calda de presion en un plato con cachuchas es de 2.5 a 5 pulgadas de
liquido.

Las cachuchas estan espaciadas para obtener un pitch de 1.25 a 1.5 pero
nunca menor a 1".

Los platos de vélvula tienen agujeros de 1.5" de didmetro con un promedio de
12 a 14 valvulas por pie cuadrado de seccion activa.

Las columnas de platos operan al 40 y 85% de inundacién.
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COLUMNAS EMPACADAS
Las columnas empacadas se utilizan en:

Operaciones con bajas caldas de presion (Columnas al vacio).
Relaciones altas de liquido / gas.

Medios corrosivos ( son requeridos internos de ceramica o plasticos).
Columnas de didmetro pequeiio en donde los platos serlan mas costosos.

LN =

La distribucién del liquido es uno de los términos mas criticos para el disefio.
Para una buena irrigacion la velocidad del flujo debera estar alrededor de 2
gpmipies’.

Un distribuidor de liquidos en torres empacadas debe estar entre 5 y 10 pies,
pero en algunos casos puede colocarse hasta cada 20 pies.

Empaques al azar o estructurados son usados especiaimente para torres con
diametros menores a 3 pies y cuando se requiere una baja calda de presion.

Para flujos de gases de 500 pies¥/min se puede usar empaques de 1 1/4" y
1 1/2". Para flujos menores se usan empaques que van de 1/4 a 1" de diametro
nominal.

La razén entre el didmetro de la torre y el didmetro del empaque debe ser menor
a 15 y mayor a 10, o bien se pueden tomar en cuenta las siguientes
recomendaciones:

Tamaiio de Empaque Diametro minimo de la columna
pulgadas pulgadas
1 12
1172 24
2 42

Otro criterio para definir el didmetro del empaque es que sea aproximadamente
un décimo del didametro de la torre.

La altura equivalente de platos teérico (HETP) para torres empacadas es

relativamente constante, las siguientes recomendaciones son para caldas de
presidn de 0.2 a 10" de agua / pie:
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Tamafio de Empaque HETP

pulgadas pulgadas
1 15-21
1172 22-29
2 30-39

Las torres empacadas deben operar cerca del 70% del valor de inundacion.
SECUENCIA DE SEPARACION. (REGLAS DE KING) 4

La secuencia en torres de destilacidn esta sujeta a varias reglas heuristicas, las
cuales en un caso dado pueden contradecirse:

Remover los materiales corrosivos o peligrosos primero.

Remover los mas reactivos 0 monémeros primero.

Remover primero el componente predominante en la alimentacion.

Hacer la separaclon mas facil primero.

Entre diferentes alternativas de separacion de una mezcla multicomponente

debera usarse en primer término el proceso mas barato.

Dejar las separaciones dificiles al final.

¢ Operar preferentemente a presiones atmosféricas o moderadas, operar
preferentemente a alta presion que al vacio y finalmente operar a alta
temperatura preferentemente que en condiciones criégenicas.

« Preferir no introdticir un componente ausente en la mezcla original, pero si es
necesario introducirlo y recuperarfo lo mas pronto posible.

¢ Hacer la separacién mas econdémica primero.

¢ Hacer separaciones 50/50 siempre que sea posible.

ABSORCION 4,

El disefio de las torres de absorcion es similar al de las torres de destilacion en:

1. Eficiencia de platos.

2. Célculo del didmetro de la torre,

3. Valores del coeficiente de transferencia de masa (K). (En la' destilacion la
volatividad refativa (o) es generada de valores de K.

El numero 6ptimo del factor de absorcion en una torre esta en el rango de 1.25
a 2.0, donde el factor de absorcidn A, es igual a |a relacion:

A =K* (VIL), donde K es la constante de equilibrio de vapor.
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La eficiencia de platos para absorcion de hidrocarburos ligeros y soluciones
acuosas es del orden de 10 y 20%.

Las torres empacadas son muy usadas en absorcion por manejar grandes
volimenes de liquidos. El méximo flujo permitido aumenta conforme aumenta el
tamanio del empaque, de acuerdoa:

Tamario del empaque Irrigacién Maxima
pulgadas GPM/ Pie*
1 39
112 55
2 68

La eficiencia en absorcién es mas variable que en destilacion. La altura de las
unidades de transferencia (HTU) para empaques de 2" en sistemas tipicos de
absarcién tenemos:

Soluto Ahsorbedor HTU

pies

Amoniaco Agua 1.9

Sulfuro de Hidrégeno Solucién de NaOH al 4.3

16%

Propano Absorcién ligera de 45
combustible

Diéxido de Carbono Solucion de MEA al 17% 417

EXTRACCION LIQUIDO - LIQUIDO. 4

La fase dispersa debe ser la que tiene el flujo volumétrico mayor, excepto en
equipos de mezclado. Debe ser la fase que maoja mas, la menos costosa o
menas peligrosa.

Los asentadores se disefian con un tamafo de gota experimental, o de no
tenerse suponiendo un tamafo de 150 micras de didmetro (aln existe
coalescencla por gravedad y la emulsion es inestable).

En recipientes abiertos el tiempo de residencia es de 30 a 60 minutos, o bien las
velacidades superficiales son de 0.5 a 1.5 ples/min. v



La eficiencia de las etapas de extraccion global se pueden tomar como de un
80%.

Las torres empacadas son empleadas cuando son suficientes de cinco a diez
pasos. Utilizar anillos Pall o algunos de alta eficiencia.

La fase dispersa no debe exceder los 25 gal/min y debe redistriubuirse cada
cinco o siete pies.

Las torres empacadas no son satisfactorias para dar servicio si la tension
superficial es mayor a 10 dinas/cm.

Las torres de platos tienen orificios de 3 a 8 mm. La velocidad en los orificios
debe mantenerse menor a 0.8 pies/segundo para evitar la formacion de gotas
pequefias.

La redispersion de la fase en cada plato en una torre de platos para extraccion

puede ser disefiada para espaciamientos entre platos de 6" a 24" y con
eficiencias de 20 al 30%.
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SEPARADORES. ,;
SEPARADORES LIQUIDO - VAPOR

Los separadores liquido - vapor son usados para separar un liquido de un vapor
cuando el volumen del primero es pequefio comparado con el segundo.

Velocidad de vapor permisible.

Para particulas esféricas de vapor, en la region de Stokes (Ngg <1.0, y diametro
de particula de 3-100 mirad, la velocidad terminal esta dada por:

k[gu_)]

Py
Donde:

«, =velocidad terminal de vapor (cuando velocidad de la particula de liquido es
cero).

k =constante basada en la tension superficial, tamafio de particula y otras
caracteristicas fisicas del sistema que afecten la separacion, para la mayorfa de
los sistemas el rango es de 0.1 a 035, pero se pueden tomar valores
recomendados de £,

Diametro del separador vertical.

Ya que la velocidad de vapor es una funcién directa dei didmetro del recipiente
se puede utilizar ia ecuacion anterior de velocidad permisible para el disefio del
separador.

Con el valor del flujo volumétrico actual del vapor v, el drea transversal del
separador se determina dividendo la velocidad terminal.entre el flujo volumétrico
actual.

Para asegurar una buena separacién el separador debe dimensionales, en
casos hormales, con una velocidad de vapor del 15% de la velocidad terminal.

Los eliminados de niebla reducen el didmetro de los separadores, ya que
permiten ignorar el factor de seguridad del 15% y la velocidad de vapor
permisible es igual a la velocidad del vapor, para dimensionar el didmetro del
recipiente se divide el flujo volumétrico entre la velocidad terminal.
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Por lo que:

Ap = area transversal
D = diametro del separador

La altura del nive! de liquido en un separador vertical dependera del tiempo de
residencia dictado por consideraciones de proceso, el nivel se puede calcular
como:

vxt

L = residencla

4,

Un separador vertical es usualmente especificado cuando los tiempos de
residencia son pequeros.

Procedimiento estandarizado para el diseiio de separadores verticales:

o La velocidad de vapor permitida en un separador debe ser igual a la
velocidad terminal, v, cuando se utiliza un eliminador de niebla. De todas
formas la velocidad de vapor permisible no debe ser mayor del 15% de la
velocidad terminal cuando no se utilicen eliminadores de niebla.

o La distancia entre la entrada y la parte mas baja del eliminador de niebla
debe ser igual al diametro del separador. Cuando este es menor de tres pies,
la altura del espacio de separacion debe ser de tres pies como minimo.

« Ladistancia entre la boquilla de alimentacioén y el nivel maximo del liquido
debe ser la mitad de! diametro del recipiente o 2 pies minimo.

« Ladimensién entre la tangente superior del separador y la parte inferior del
eliminador de niebla debe ser de 1 pie, 3 pulgadas como minimo.

¢ Los recipientes con didmetros iguales o mayores a 3 pies deben

especificarse en incrementos de 6 pulgadas. En los recipientes de coraza y
platos se debe especificar su diametro interno (1.D.)
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o La alimentacion deberad tener un arreglo interno para desviar el flujo.
Recipientes con didametros mayores o iguales a 3 pies deberan de tener Ia
capucha unida a la coraza cubriendo la boquilla de alimentacion.

* |las salidas deberan de tener baffles antivortex

¢ Los eliminadores de niebla deberan especificarse con 4 pulgadas de
espesor, densidad de 9 Ib/ft® y de acero inoxidable. Los eliminadores en
espiral no son aceptables.

SEPARADORES HORIZONTALES

La velocidad de vapor debe ser lo suficientemente baja para permitir a las
particulas de liquido el tiempo necesario para sedimentarse en el recipiente
antes de que el vapor abandone el recipiente.

En un separador horizontal la velocidad de vapor no debe ser mayor del 15% de
la velocidad terminal calculada, ademas de que el area transversal ocupada
por el vapor (fav) no sea menor al 15% del area total transversal.

Para encontrar el diametro de un separador horizontal se puede utilizar la
siguiente ecuacion:

donde;

Jav =8rea transversal ocupada por el vapor.
Jhv = altura del drea ocupada por el vapor.
vV =flujo volumétrico,

D =diametro del separador.

L =longitud del separador.

La ecuacién anterior requiere de calculos con iteraciones pero pueden tomarse
las siguientes recomendaciones:

o Las relaciones L/D para recipientes horizontales estadn dictadas por

restricciones econdmicas, las siguientes recomendaciones estan basadas en
disefios econdémicos:
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Presion de operacion, psig Relacién LD

0-250 3.0
251-500 4.0
501 y mayores 5.0

« Escoger el nivel del liquido al centro de linea del separador, por lo que fh = fu

Reduciéndose a:

14

D= |— "t
Sx%x(OJqu,)

Proporcionande un buen punto de inicio para las iteraciones para determinar el
tamafio del separador horizontal operando a menos de 215 psig de presién. La
velocidad terminal ha sido reemplazada por la velocidad de vapor multiplicando
por el factor de disefio de 0.15.

Procedimiento estandarizado para el disefio de separadores horizontales:

o El nivel maximo de liquido debe ser el que permita una altura minima de
espacio de vapor de 15 pulgadas, pero deberd de estar por encima del
centro de linea del separador,

e Las boquillas de entrada y salida se deben localizar tan cerca como
practicamente sea posible a la tangente del recipiente. '

¢ Lasalida del llquido deberan tener baffles antivortex.

Cuando el tamafio de un recipiente es establecido por el tiempo de residencia
del liquido, el didmetro del recipiente se determina por iteraciones, Si ful es la
fraccién de area transversal ocupada por el liquido, el tiempo de residencia esta
dado por:

[(11/4)x D* x ful x L]
h

th=

Donde;
L = longitud del recipiente
V1 = flujo volumétrico del liquido.
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Utilizando los rangos de 1/ recomendados anteriormente se simplifica a:

. L/ '
LI Dx(11/4)fal
P
e
fiv / \A\ VAPOR
LIQUIDO
CORTE TRANSVERSAL
DE UN SEPARADOR

Valores de & basados en relaciones de flujo liquido - vapor (con
eliminadores de niebla).

Factor de separacion  Reclplentes verticales Recipientes
W, /W, (pv/pl) 2 85% inundacion horizontales
ky = 1.28 kyrpyicar
0.06 0.25 0.31
0.08 0.30 0.37
0.01 0.33 0.41
0.02 0.40 0.50
0.04 0.44 0.55
0.06 0.44 : 0.55
0.08 0.43 0.54
0.4 0.42 0.52
0.2 0.37 0.48
0.4 0.29 0.36
0.6 0.22 0.27
? 0.8 0.18 0.22
? 1.0 0.16 0.20
2 0.075 0.094
; 4 0.033 0.041
; 8 0.018 0.022

NOTA: wes flujo de vapor o llquide en ib/segunda y p densidad en Ib/ples® .
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Valores de © basados en la altura del separador (con eliminadores de

niebla).
Altura del separador, pulgadas Valor de k permitido
3 0.12
4 0.15
5 0.19
6 0.22
7 0.25
8 0.29
9 0.32
10 0.35
11 0.38
112 0.40
13 0.42
14 0.43
Tlempos de residencia para liquidos
Servicio Lycalby 112 Lleno Miscelaneos
{minutos) {minimo)
Recipiente de 5 basado en 5 a 10 basado en -
torres de reflujo reflujo flujo total
Separadores 3-5
vapor - liquido
Productos a Parte superior del
: almacenar fraccionador:
: 2
\ Productos a Parte superior del
calentar fraccionador:
: 10
Tanque igualador 10 minimo
3 de cargas 20 maximo -
, Fondo de torres 5 minimo

10 maximo
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SEPARADORES LIQUIDO - LIQUIDO.

El siguiente disefio empirico para la separacion de mezclas de liquidos
inmicibles es satisfactorio para la mayoria de los casos.

« Caleular el tiempo de residencia de acuerdo a:

T= 0.1{“’—’« ----- ]
Py P

donde:

T = Tiempo de residencia en horas.

4= Viscosidad de la fase continua, cp.
p b =Densidad relativa de la fase pesada.
p ¢ =Densidad relativa de la fase ligera.

e Asignar una relacion de L/D de 5 y dimensionar el tanque de acuerdo al
tiempo de residencia.

s Debera de contar con boquillas de entrada y salida, ast como con un cono
interno plano como se muestra en las siguientes figuras

DIAMETRO DEL
ESPACIO LIBRE MINIMO RECIPIENTE

BOQUILLA DE SALIDA
1L

BOQUILLADE |
ENTRADA |

AL

_J I_BOQUILU\ DE SALIDA

VISTA LATERAL
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LONGITUD, MINIMA
~BOQUILLA DE SALIDA

11

VISTA SUPERIOR

El minimo espacio de la fase pesada en el fondo del tanque se debe definir
fijando el nivel més bajo de la interface en un 20% del diametro del separador.

La minima distancia entre el nivel alto y bajo de la interface debe dar un tiempo
de residencla de dos minutos,

Los separadores liquido - liguido son disefados con velocidades de
asentamiento entre 2 y 3 minutos.

Si el didmetro de gota es menor a 100 micras entonces, se deben usar placas
corrugadas o alguna otra técnica para incitar la coalecencia de las gotas, tales
como arena o fibras especiales.

Si el nimero de Reynolds es menor a 5,000 en separadores liquido - llquido
existira arrastre y la separacion seré menos eficiente.

Las boguillas se dimensionar de acuerdo a la descarga de la bomba.
Indicadores de nivel deben ser localizados a Ja entrada y salida del recipiente.
GUIA DE PURIFICACION GENERAL.

« Si una impureza Jde alimentacion no es inherte y esta presente en cantidad
significante ramoverla.

« Si una impureza esta presente en un gas de alimentacion suponerla como Ja
primera impureza del proceso. '
Sl la Impureza esta presente en gran cantidad removeria.
Si la impureza esta presente como azedtropo en un reactivo es mejor
procesar la impureza.
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» Silaimpureza envenena la reaccion removeria.

Si no se esta seguro de que la decision es catrecta, debemos considerar una
decision opuesta como una alternativa al proceso.

TORRES DE ENFRIAMIENTO 44

El agua en contacto con aire en condiciones adiabdticas eventualmente se
enfria a la temperatura de bulbo hitmedo.

En unidades comerciales el 90% de saturacion del aire es muy factible.

La estructura de la torre debe ser tal que la caida de presion sea minima a
través de ella, teniendo como maximo 2 pulgadas de agua.

La velocidad de circulacién de agua es de 1 a 4 gpm/pie’ y la velocidad del aire
es de 1,300 a 1,8001b/ hr pie? 0 300 a 400 pies/min.

Ef tamario de la torre depende de fa diferencia entre las temperaturas de salida y
de buibo himedo, de acuerdo a:

AT°F 5 15 25

Volumen Relativo 24 1.0 0.65

La torre de tiro inducido en contracorriente es la mas usada en la industria de
procesos quimicos, petroquimicos y de refinacion. Estas torres estan disponibles
para qnfriar agua con 2 °F de temperatura de butho himedo.

Las pérdidas por evaporacion son del orden de 1 al 5% de la recirculacién por
cada 10 °F de rango de enfriamiento.

La temperatura de bulbo himedo de disefio es aquella que no es excedida mas
de un 5% del tiempo en el afo.

El nimero de unidades de transferencia esta dado por;

Niog = S dH / (Hyy-H) evaluada de H, a H,

donde:

H= Entalpla del aire BTU/ Ib de aire seco.

H,; = Entalpia de entrada def aire BTU/ Ib de aire seco.
H, = Entalpla de salida de! aire BTU/lb de aite seco.



Hsa = Entalpia de saturacién del aire BTU/b.

Khodaparast propone la siguiente ecuacion para encontrar la Entalpia de
Saturacion:

Heat = (-665.432 + 13.4608t - 0.784152t7 ) / (1-212)
Esta ecuacion es aceptable si la temperatura del aire es de 50°F o superior, la

diferencia de temperaturas es de 5 °F o mayor y el niimero de transferencia cae
enunrangode0.1a8.
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ANALISIS Y ACTUALIZACION DEL DIAMETRO OPTIMO .

Entre los problemas principales que se han encontrade en la Ingenierfa Quimica
esta el contintio transporte de liquidos a diversas viscosidades, densidades,
etcétera; por consiguiente, la evaluacion economica del diametro es de gran
importancia. La seleccion de éste se sustenta en el establecimiento de un
balance entre el costo de la tuberia, el cual se incrementa al aumentar el
didmetro y el costo de la calda de presion (costo de bombea), algunas otras
variables se involucran en su evaluacion, mismas que se citaran posteriormente.

Cuando existe algun cambio en una variable de disefio, ésta puede traer por
consiguiente un incremento o decremento en el valor final, por lo que todas las
variables de disefio involucradas deberan ajustarse para abtener un minimo en
los costos totales.

Para facilitar la optimizacion es conveniente clasificar los costos fotales en
costos fijos y costos directos. Los primeros se mantienen casi constantes afio
con afio y son independientes de la produccion, filosofia de operacidn y equipo;
ademas incluyen intereses en el préstamo de capital, renta, seguro, impuestos
de propiedad y depreciacion del equipo. Los costos directos son directamente
dependientes de la produccidn, éstos aumentan de acuerdo al incremento de
aquella y, en general, incluyen el costo de ia materia prima, mano de obra
servicios auxiliares como energia, vapor y agua de enfriamiento.

El procedimiento analitico de la optimizacion del diametro de tuberla puede ser
referido simplemente a una variable de disefio x. Como paso inicial, los costos
fijos y directos se expresan como funciones algebraicas de las variables de
disefio en cuestion, empleando los datos de los costos disponibles,

costos fijos = f; (x)

costos directos o variables = f, (x)

Las funciones f; y f, son conocidas y la variable de disefio x puede ser el

diametro de la tuberia. En tanto, los costos totales C; son la suma de los costos
fijos y directos.

Cr = i)+ f,(x)

Diferenciando con respecto a x, e igualando a cero para obtener el costo total
minimo, se tiene:



A& X
Resolviendo la ecuacion anterior para v, se obtiene el valar éptimo de la variable
de disefio x , . La solucion de este procedimiento puede ser muy complicada,
dependiendo de cada aplicacion en particular.

Js 5 :
«C o (., fl(-") + ..{%/:’(‘\-) =)

El procedimiento analitico de optimizacion del diametro en patrones de flujos
laminares y turbulento, se muestra a continuacién:

Flujo laminar:

L
_omscegna,_[o) "
opl = p'(a + b)(Fr + l)XE ......
Flujo turbulento:
132CeQ? ¥ hpt v ™ (i)
o] 7 -y )
pla+b)(Fr+1)XE
Donde:

D,, = Diametro éptimo de tuberia, pulgadas.

Ce = Costo de la energlia eléctrica, DLLS/KWH.

Q= Flujo volumétrico pies® Iseg.

h = Horas de operacién por afio.

Hc = Viscosidad cp.

p’= Constante para cada material de tuberia, el cual se obtiene de la pendlente
de una grafica logaritmica de costo de tuberia y el didmetro de esta. Para
tuberias nuevas este valor es aproximadamente de 1.5 para didmetros
mayores a una pulgada y 1.0 para diametros menores a una pulgada.

a =Costos fijos anuales expresados como una fraccion del equipo instalado.

b =Costos anuales de mantenimiento expresados como una fraccion del costo
del equipo instalado.

'
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Fr= Re|aci’c'>n del costo total de accesorios y ereccion al costo total de tuberia.
X =Costo de compra de la tuberia por pie de longitud cuando I’ = 1 pulgada.

E = Eficiencia del motor y la bomba expresada como fraccion.

Analizando estas ecuaciones se observa que;

La determinacion del costo de la calda de presién depende de las condiciones
de flujo. En flujo laminar la caida de presion varia de manera diferente a la
velocidad y didmetro que en el caso del flyjo turbulento razon por fa cual el
diametro optimo sera diferente en las dos regiones, siendo menor en el caso de
flujo laminar.

La densidad afectara el calculo del diametro optimo, solo en régimen
turbutento.

El costo de la energia eléctrica y la viscosidad aumentan el tamafio del didmetro
6ptimo, teniendo un efecto mayor en la dimension la variacion de la primera, por
lo que se debe de actualizar el criterio del diametro 6ptimo econdmico al variar
el costo de operacion (costo de energla eléctrica).

Los costos de tuberla, instalaciény mantenimiento, asi como la eficiencia de los

equipos de transporte de fluidos y sus accionadores produciran una disminucién
en el tamario del diametro si estos factores aumentaran de valor.
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METODOLOGIA

Para analizar el efecto de los costos en el criterio heuristico de didmetro 6ptimo
en flujo turbulento y laminar se recurri6 a las ecuaciones citadas anteriormente,
aplicandolas a consideraciones econdmicas de costos de 1940 (afo en que
establecen Sarchet y Colburn el criterio del didametro dptimo ,;) 1995, con el
propdsito de observar, en su caso, la variacion de los resultados del diametro
optimo recomendado, a los costos considerados.

Se analizd como caso tipico el transporte de agua en tuberia de acero al carbon
y acero inoxidable, asi como el transporte de fluidos con diferentes densidades
en tuberias de acero al carbon.

CONCEPTO VALOR (ANO 1940)  VALOR (ANO 1995)
Costo de tuberia 0.22 1.39
(Acero al Carbon)

DLLS/pies/pulgada

Costo de Instalacion 0.18 1.30
Costo de tuberia 0.58 3.50
(Acero Inoxidabie)

DLLS/pies/pulgada

Costo de Instalacion 0.23 1.40
Costo de Energla 0.018 - 0.156
DLLS/KWH
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DIAMETRO OPTIMO ECONOMICO PARA AGUA EN TUBERIAS DE ACERO
AL CARBON A COSTOS DE 1940

RAMAL
GASTO DIAMETRO VELOCIDAD  CAIDA DE
PULGADAS PRESION
GPM calculado comercial pies/seg. DP /100 pies
100 2.10 3.00 4.54 1.05
200 2,88 3.00 9.08 3.87
900 5,72 6.00 10.21 2.18
1,500 7.22 8.00 9.58 1.46
2,400 8.94 10.00 9.81 1.20
3,100 10.05 12.00 8.80 0.73
4,500 11.91 12.00 12.77 1.60
6,000 13.58 14.00 12.51 1.71
NOTAS:

1. El célculo se realizd con la ecuacion (2)
2. Agua a60 °F, densidad 62.4 Ib/pies®y 1.15 cp.

CABEZAL
GASTO DIAMETRO VELOCIDAD  CAIDA DE
PULGADAS PRESION
GPM calculado comercial pies/seg. DP /100 pies
70 1.79 2.00 7.15 3.84
140 245 3.00 6.36 224
380 3.86 4.00 9.70 3.25
650 4.93 6.00 7.38 1.18
1,100 6.27 8.00 7.02 0.81
1,800 7.84 8.00 11.49 2,08
2,200 8.59 10.00 8.99 0.90
3,300 10.34 12,00 9.36 0.86
4,500 11.91 12.00 12.77 1.60
6,000 13.58 14.00 12.51 1.7
11,000 17.90 20.00 11.24 1.78
19,000 22.96 24.00 13.48 1.01
NOTAS:

1. Elcélculo se realizo con la ecuacion (2)
2. Aguaa60 °F, densidad 62.4 Ib/pies®y 1.15 cp.




DIAMETRO OPTIMO ECONOMICO PARA AGUA EN TUBERIAS DE ACERQ
AL CARBON A COSTOS DE 1995

RAMAL
GASTO DIAMETRO VELOCIDAD  CAIDA DE
PULGADAS PRESION

GPM calculado comercial pies/seq. DP /100 pies
100 243 3.00 4.54 1.05
200 3.33 4.00 5.1 0.99
900 6.62 8.00 5.75 0.55
1,500 8.35 10.00 6.13 0.47
2,400 10.35 12.00 6.81 0.50
3,100 11.63 12.00 8.80 0.73
4,500 13.78 14.00 9.38 1.00
6,000 16.71 16.00 9.58 0.88

NOTAS:

1. El céleulo se realiz6 con la ecuacion (2)
2. Agua a 60 °F, densidad 62.4 lbfpies’y 1.15 cp.

CABEZAL

GASTO DIAMETRO VELOCIDAD  CAIDA DE
PULGADAS PRESION
GPM calculado comercial pies/seg. DP /100 ples
70 2,07 3.00 3.18 0.54
. 140 2.83 3.00 6.36 2.22
380 4.47 6.00 4.31 042
650 5.70 6.00 7.38 1.18
1,100 7.25 8.00 7.02 0.81
1,800 9.08 10.00 7.35 0.66
2,200 9.95 10.00 8.99 1.02
3,300 11.96 12.00 9.36 0.86
4,500 13.78 14.00 9.38 0.99
6,000 15.71 16.00 9.58 0.88
11,000 20.71 24.00 7.80 0.68
19,000 26.57 30.00 8.63 0.77
NOTAS:

1. Elcdlculo se realiz6 con [a ecuacion (2)
2. Agua a0 °F, densidad 62.4 lo/pies®y 1.15 cp.
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DIAMETRO OPTIMO ECONOMICO PARA AGUA EN TUBERIAS DE ACERO
INOXIDABLE A COSTOS DE 1940

RAMAL
GASTO DIAMETRO VELOCIDAD  CAIDA DE
PULGADAS PRESION
GPM calculado comercial piesiseg. DP /100 pies
100 1.76 2.00 10.21 7.59
200 2.41 3.00 3.87 273
900 473 6.00 10.21 2.18
1,500 5.95 6.00 17.02 5.85
2,400 7.34 8.00 15.32 3.80
3,100 8.23 10.00 12.67 1.76
4,500 9.73 10.00 18.39 3.87
6,000 11.07 12.00 17.02 277
NOTAS:

1. Elcélculo se realiz6 con la ecuacion (2)
2. Agua a 60 °F, densidad 62.4 Ib/pies’y 1.15 cp.

CABEZAL
GASTO DIAMETRO VELOCIDAD  CAIDA DE
PULGADAS PRESION
GPM calculado comercial piesiseg. DP /100 ples
70 1.50 2.00 7.15 3.84
140 2.05 3.00 6.36 2.24
380 3.21 4.00 9.70 325
650 4.09 6.00 7.38 1.18
1,100 517 6.00 12.48 3.22
1,800 6.45 8.00 11.49 2.08
2,200 7.06 8.00 14.04 325
3,300 8.47 10.00 13.48 2.07
4,500 9.73 10.00 18.39 387
6,000 11.07 12.00 17.02 277
11,000 14,54 16.00 17.56 2,84
19,000 18.57 20.00 19.41 2.58
NOTAS:

1. Elcalculo se realizé con la ecuacion (2)
2. Agua a 60 °F, densidad 62.4 Ib/pies®y 1.15 cp.
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DIAMETRO OPTIMO ECONOMICO PARA AGUA EN TUBERIAS DE ACERO

INOXIDABLE A COSTOS DE 1995

RAMAL
GASTO DIAMETRO VELOCIDAD  CAIDA DE
PULGADAS PRESION
GPM calculado comercial pies/seg. DP /100 pies
100 2.04 3.00 4.54 1.05
200 278 3.00 3.87 273
900 545 6.00 10.21 2.18
1,500 6.86 8.00 9.58 1.46
2,400 8.47 10.00 9.81 1.20
3,100 9.50 10.00 12.67 1.76
4,500 11.23 12.00 12.77 1.60
6,000 12.78 14.00 12.51 1.71
NOTAS:
1. Elcalculo se realizé con la ecuacion (2)
2. Agua a0 °F, densidad 62.4 lbipies®y 1.15 cp.
CABEZAL
GASTO DIAMETRO VELOCIDAD  CAIDA DE
PULGADAS PRESION
GPM calculado comercial ples/seg. DP /100 ples
70 1.73 2.00 7.15 3.84
140 237 3.00 6.36 224
. 380 370 4.00 9.70 3.25
650 4,71 6.00 7.38 1.18
1,100 597 6.00 12.48 3.22
1,800 7.44 8.00 11.49 2,08
2,200 8.15 10.00 8.99 047
3,300 9.77 10.00 1348 2.07
4,500 11.23 12.00 12.77 1.60
6,000 12,78 14.00 12.51 1.7
11,000 16.77 18.00 13.87 1.56
19,000 2143 24.00 13.48 1.01
NOTAS:

1. Elcalculo se realizé con la ecuacion (2)

2. Aguaa60 °F, densidad 62.4 Ib/pies®y 1.15 cp.

82



VELOCIDAD RECOMENDADA DE ACUERDO AL DIAMETRO OPTIMO
ECONOMICO PARA FLUIDOS CON DENSIDAD DE 50 Ibipies’ , EN
TUBERIAS DE ACERO AL CARBON COSTOS DE 1940

GASTO DIAMETRO VELOCIDAD
PULGADAS
GPM calculado  comercial pies/seg.
100 2.03 3.00 4.54
200 2.79 3.00 9.08
900 5.53 6.00 10.21
1,500 6.98 8.00 9.58
2,400 8.65 10.00 9.81
3,100 9.72 10.00 12.67
4,500 11.52 12.00 12.77
6,000 13.13 14.00 12.51
Velocidad promedio 10.14

VELOCIDAD RECOMENDADA DE ACUERDO AL DIAMETRO OPTIMO
ECONOMICO PARA FLUIDOS CON DENSIDAD DE 50 Ibipies’ , EN
TUBERIAS DE ACERO AL CARBON A COSTOS DE 1995

GASTO DIAMETRO VELOCIDAD
PULGADAS
GPM calculado  comercial piesiseg.
100 2.35 3.00 4.54
200 3.22 4.00 5.11
900 6.40 8.00 5.75
1,500 8.08 10.00 6.13
2,400 10.01 12.00 6.81
3,100 11.25 12.00 8.80
4,500 13.33 14.00 9.38
6,000 15.20 16.00 9.58
Velocidad promedio 7.01
NOTAS:

1. Elcalculo se realiz6 con la ecuacion (2)
2. Viscosidad 1 cp
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VELOCIDAD RECOMENDADA DE ACUERDO AL DIAMETRO OPTIMO
ECONOMICO PARA FLUIDOS CON DENSIDAD DE 100 Ib/pies® , EN
TUBERIAS DE ACERO Al. CARBON A COSTOS DE 1940

GASTO DIAMETRO VELOCIDAD
PULGADAS
GPM calculado  comercial pies/seg.
100 2.23 3.00 4.54
200 3.06 4.00 511
900 6.07 6.00 10.21
1,500 7.66 8.00 9.58
2,400 9.50 10.00 9.81
3,100 10.67 12.00 8.80
4,500 12.65 12.00 12.77
6,000 14.42 16.00 9.58
Velocidad promedio 8.80

VELOCIDAD RECOMENDADA DE ACUERDO AL DIAMETRO OPTIMO
ECONOMICO PARA FLUIDOS CON DENSIDAD DE 100 Ib/pies® , EN
TUBERIAS DE ACERO AL CARBON A COSTOS DE 1995

GASTO DIAMETRO VELOCIDAD
PULGADAS
GPM calculado comercial pies/seg.
100 2.58 3.00 4,54
200 3.54 4.00 5.11
900 7.03 8.00 5.75
1,500 8.87 10.00 6.13
2,400 10.99 12.00 6.81
3,100 12.35 14.00 6.46
4,500 14.63 16.00 7.18
6,000 16.68 18.00 7.57
Velocidad promedio 6.19
NOTAS:

1. El célculo se realizd con la ecuacion (2)
2. Viscosidad 1 cp
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VELOCIDAD RECOMENDADA DE ACUERDO AL DIAMETRO OPTIMO
ECONOMICO PARA FLUIDOS CON DENSIDAD DE 10 Iblpies® , EN
TUBERIAS DE ACERO AL CARBON A COSTOS DE 1940

GASTO DIAMETRO VELOCIDAD
PULGADAS
GPM calculado  comercial pies/seq.
100 1.63 2.00 10.21
200 2.24 3.00 9.08
900 4.45 6.00 10.21
1,500 5.62 6.00 17.02
2,400 6.96 8.00 15.32
3,100 7.82 8.00 19.79
; 4,500 9.27 10.00 18.39
f 6,000 10.57 12.00 17.02
: 14.63
Velocidad promedio 14.63

VELOCIDAD RECOMENDADA DE ACUERDO AL DIAMETRO OPTIMO
ECONOMICO PARA FLUIDOS CON DENSIDAD DE 10 Ib/pies® , EN
TUBERIAS DE ACERO AL CARBON A COSTOS DE 1995

{ GASTO DIAMETRO - VELOCIDAD
PULGADAS
GPM calculado comercial ples/seg.
100 1.89 2.00 10.21
200 2.59 3.00 9.08
900 5.15 6.00 10.21
1,500 6.50 8.00 9.58
2,400 8.06 10.00 9.81
3,100 9.05 10.00 12.67
4,500 10.73 12.00 12.77
6,000 12.23 14.00 12.51
Velocidad promedio 10.85
NOTAS:

1. El calculo se realizo con la ecuacion (2)
2. Viscosidad 1 cp
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RESULTADOS OBTENIDOS

En Ias tablas anteriores se pueden apreciar los resultados obtenidos del calculo
de diametro dptimo econdmico para agua en tuberias de acera comercial y
acero inoxidable con sus respectivos valores de velocidad y caldas de presion
recomendadas, tabuladas con los castos de materiales, instalacion y de energla
eléctrica que prevaleclan en 1940 y los correspondientes a 1995. De las cuales
podemos hacer las siguientes observaciones:

¢ El diametro 4ptimo comercial obtenido con los costos actuales es un
diametro nominal mayor, en la mayoria de los casos, al compararse con los
correspondientes obtenidos con los costos que prevalecian en 1940, afio en
que fueron establecidos por primera vez.

« Al comparar la velocidad recomendada para agua obtenida en tuberfas
dimensionales con didmetros Gptimos a costos actuales, con la obtenida con
diametros 6ptimos a costos de 1940, se observa que disminuyen de un 30 a
un 40% en la mayoria de los casos.

¢ El caso de la caida de presién recomendada es similar al de velocidad, ya
que esta también disminuye , pero de manera més significativa, de un 40 a
un 50%. Esto se explica por la gran influericia del costo de bombeo en la
determinacion del diametro 6ptimo.

Las consideraciones antes referidas estdn basadas para tuberias de acero al
carbén, Para determinar el efecto de cambio de material en la determinacion del
didmetro 6ptimo se estudio ef caso de tuberfas de acero inoxidable 2.5 veces
mas cara que el costo de tuberfa de acero al carbén y con un costo de
instalacién mas elevado (10% mayor). De acuerdo a los resultados que se
muestran en las tablas anexas; ’

+ El diametro dptimo actual aumenta un tamafio nominal, en aigunos casos, al
compararse con los correspondientes obtenidos con costos de 1940. Debe
observarse que el aumento en el tamafio de la tuberia de acero inoxidable es
menos frecuente que en el caso de tuberia de acero.al carbdn, esto se
explica al considerar la necesidad de reducir los costos fijos de los materiales
con la finalidad de obtener el minimo del costo total.

* La velocidad recomendada obtenida a través de los didmetros nominales
actuales disminuye, en promedio, de un 25 a 35%, al comparase con sus
correspondientes obtenidos con didmetros recomendados con costos que
prevalecian en 1940.
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« la caida de presion recomendada para acero inoxidable disminuye de un 35
a un 45%, la variacion es menor que en el caso de acero al carbon ya que la
influencia del costo de hombeo se equilibra con el costo de tuberia e
instalacién en el calculo del diametro dptimo.

Para determinar el efecto de cambio de densidad en la determinacion del
diametro Optimo se estudid el caso de fluidos a diferentes densidades en
tuberias de acero al carbon. Al realizar el calculo de diametro recomendado se
observa:

+ Nuevamente el efecto del aumento en los costos de operacion se presenta
como el aumento de un didametro nominal en tuberias dimensionales con el
criterio de didmetros 6ptimos recomendados con los costos de 1940 y de
1995,

¢ La velocidad recomendada para fluidos a diferentes densidades en tuberias
dimensionales con diametro 6ptimo actuales, es de un 30 a un 40% menor
que la velocidad que se obtiene en tuberias basadas en el didmetro éptimo a
costos de 1940. Observidndose ademas que a medida que aumenta la
densidad del fluido, el cambio en la velocidad recomendada es mas notorio,
esto se esperaba, ya que la densidad es una variable directamente
proparcional en el dimensionamiento del didmetro 6ptimo.
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES:

La velocidad de un fluido es la primera variable a definir en el calculo de
circuitos hidraulicos. La velocidad 6ptima econémica resulta del balance
entre los costos fijos (costo de material e instalacion de tuberia) y los costos
de operacion (costo de energia eléctrica).

Al analizar la relacion de costos totales en el caiculo del diametro éptimo
econdmico, se observa que el incremento en el costo de energia eléctrica
(costo de operacién) tiene una influencia mayor, que el incremento en los
costos de tuberla e instalacion de la misma, en ¢l calculo del didmetro 6ptimo
y por lo consecuente los criterios de la velocidad y caida de presién
recomendada deben de actualizarse.

La variacion de la relacién de costos fijos y de operacion, en México y a
través de mas de 40 afios produce una reduccién del 30% en los criterios
heurlsticos de velocidad y calda de presion recomendadas. Sin embargo de
anticiparse incrementos en el futuro en ef costo de la energia eléctrica, la
disminucién podria ser mayor.

La consideracién anterior no aplica para fluidos que contengan sélidos o
cuya velocidad este basada en criterios operativos que de alguna manera
ésta controle o influya en ef resuitado del proceso.

En el caso del vapor se debera analizar cuidadosamente el efecto de la
calda de presion ya que al variar el tamario del didmetro, por cuestiones
econdmicas, podriamos generar una pérdida de presién en el vapor, que en
el caso de ramales o tuberias largas, podria modificar drasticamente las
propiedades de dicho fluido al grado de no cubrir los requerimientos del
proceso,

La reduccién de velocidad y presién recomendada solo es valida para el
transporte de fluidos que ufilizan bombas o compresores accionadas por
motores eléctricos. Asi mismo, si se tienen adelantos en la tecnoiogla que
aumenten la eficiencia de estos equipos, se podrla disminuir el didmetro
éptimo de tuberla, por lo que serfa conveniente revisar la validez de este
criterio en el futuro.

La velocidad éptima recomendada no debe confundirse con los valores
limites de velocidad recomendada para flujos en tuberlas. Cada tipo de flujo
tiene sus propios limites recomendados de velocidad los cuales no deben ser
excedidos, ya que fluidos como el agua e hidrocarburos pueden causar
golpes de ariete o erosion en las tuberias.

88



CAPITULO VI
ANALISIS Y
ACTUALIZACION DE
VELOCIDAD DE FLUJO
EN CAMBIADORES DE
CALORY
TEMPERATURA OPTIMA
DE SALIDA EN
ENFRIADORES DE
PROCESO

-89



INFLUENCIA DE LA VELOCIDAD DE FLUJO EN CAMBIADORES
DE CALOR. 45

La velocidad de los fluidos afecta sensiblemente por un lado el tamafio del
equipo y por otro los costos de energia asociados al manejo de los fluidos en
dichos equipos. Para ilustrar lo anterior consideraremos el caso de un
cambiador de calor que se desea disefiar para enfriar una corriente de proceso,
mediante agua de enfriamiento. La ecuacién de balance de energia esta dada
por la expresion:

Q = pr (TI'T?):: wc pw {12‘1 1)

y la ecuacion de transferencia de calor se muestra por la expresion usual
siguiente;

0 = YADT

El coeficiente de transferencia global “U", puede a su vez expresarse en
funciones de los coeficientes individuales de los fiuidos que intercambian
energla, de la resistencia de la pared de intercambio y de las resistencias
adicionales por conceplos de factores de incrustacion .

| R L. {4

e e o e

+ Rdi + Rd
U hio ho dm o TRA

La evaluacién de los coeficientes de transferencia o individuales hio y ho
depende de diversos factores tales como las propiedades fisicas de los fluidos,
la geometria del equipo y la velocidad de los fluidos en el cambiador de calor.
En el ejemplo que nos ocupa de un equipo para intercambiar Gnicamente cator
sensible, sin cambio de fase, las siguientes expresiones tipicas se aplican para
el cdiculo de los coeficientes:

Ecuacién de Sieder-Tate, para fluldos dentro de tubos:

. L\ 08 (i3]
hiod1 _ 002 7(dxwp) (f]_)ﬁ) i
k H k

Ecuacion de Short para fluidos, dentro de tubos:

0.56 0.33
hodo _ 03 ({davopJ (ﬂ) Do
k H k
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Observando las ecuaciones anteriores, se pueden apreciar que la velocidad de
los fluidos tienen un efecto en las coeficientes de transferencia . Un incremento
en las velocidades redundaria en un aumento en los coeficientes individuales y
global “U" lo que desde luego permite una disminucion en el area de
transferencia de calor requerida, para un servicio dado y en las costos fijos del
equipo.

Por otra parte, el efecto de la velocidad desde luego afectara la caida de presion
por fricciones en el equipo y con ello aumentard el costo de operacidn del
mismo. Las siguientes expresiones dimensionales se utilizan para el caleulo
aproximada de las caidas de presion en el lado de tubos y lado envolvente,
respectivamente:

APi = .__.l‘\_g.i}yﬁ{: _____
522 x 10° diSuihi
ST
APO = JM_‘PJ‘E.(_N.‘.,_T_L
522 x 10" DeSgotho

En estas ecuaciones las velocidades de los fluidos estan expresadas en
términas de “masa velocidades” G ,que representan un términa equivalente muy
practica para los calculos, particularmente en los casos de gases.

G=vp

Puede observarse, analizando las ecuaciones previas que la influencia de la
velacidad en la calda de presion varia en proparcidn al cuadrade de las
velacidad y en menos de 1 (0.56 a0.8), en los coeficientes.

Resumienda, un incremento de las velocidades de flujo aumenta el coeficiente
giabal de transferencia “U", disminuye el area de transferencia 4 'y con ello
reduce las costos fijos praparcionales a la inversién par costo del aumento de

los costos de operacién par un mayor consumo de energla de bombeo o de
campresion. ‘

De lo anterior se aprecia que el criterio que se adopte para seleccionar las
velacidades de flujo repercuten en los costas totales del sistema, de acuerdo a
la siguiente ecuacion:

COSTOS FIIOS + COSTOS DE OPERACION = COSTOS TOTALES
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Siendo por lo tante una variable de diseio susceptible de optimizacion. Para lo
anterior y con la funcion de disminuir al minimo los costos totales se pueden
sequir los siguientes caminos:

« Disefo basado en la optimizacion del equipo (graficas o métodos analiticos)
¢ Uso de Criterios Heuristicos.

Anteriormente se vio, por lo que a velocidades de flujo en cambiadores de calor
para fluidos sin cambio de fase se refiere, que se ha estado utilizando del rango
de 750,000 a 1,000,000 Ib/hrft? (3 a 4.5 ft/seg), para agua dentro de tubos y 50 a
70% menores para fluidos por el lado de coraza o envolvente de cambiadores
de calor. Otros criterios heuristicos similares de velocidades recomendadas se
vieron anteriormente.

Dichas reglas establecidas por Kern y Mc Adams hace mas de 40 afos fueron
basadas seguramente en consideraciones econdmicas de costos que desde
luego ya no son vigentes, como se puede apreciar en la siguiente tabla:

CONCEPTO VALOR (ANO 1850) VALOR (ANO 1995)
Costo de Equipo 545 314

{Acero al carbdn)

Dils/ft?

Costo de Energla 0.02 0.15
Dils/KWH

Costo de Equipo 14.42 83.0

(Admiralty) Diis/ft?

En el cambio de dicha naturaleza deben repercutir en la vigencia de los criterios
heurlsticos correspondientes.

METODOLOGIA

Para analizar el efecto de los costos en el criterio heurlstico de masa velocidad
se recurrid a ecuaciones que han sido desarrolladas para obtener la masa
velocidad 6ptima dentro y fuera de tubos, en forma analitica por maximos y
minimos., Destacan las siguientes ecuaciones de Mc Adams (Heat
Transmission).



Cui
Gio = o J-_'A'!:K.",..;,‘., lh :
aseapetlof
ATi

Que permite obtener la masa velocidad éptima por dentro de tubos, y

350

Cao
Ceoko {h

3.75+3.39 Al i’
Alo

Goo =

que obtiene la masa velocidad Optima, para el lado envolvente, en donde los
términos significan lo siguiente:

Cai = Costo fijo Cambiador, DlIs/ft?.

Cei = Costo energla, lado tubos, Dils/ft b .

Ceo= Costo energla, lado envolvente, Dlis/ft /lb.

Ti= Gradiente individual, lado tubos, ° F

To= Gradiente individual, lado envolvente, ° F

ki, koi = Constantes que dependen de las propiedades del flujo (ver Heat

Transmission, Mc Adams).

Se aplicaron dichas ecuaciones para algunos casos tipicos de disefio de
cambiadores de calor: agua - agua, gas - gas, agua - HC ligero, agua - HC
pesado, hidrocarburos - hidrocarburos. Dichos calculos se llevardn a cabo
modificando Onicamente los valores de costos (equipo y energla), con el
propdsito de abservar, en su caso, la variacién de los resultados de las masa
velocidad, a diferentes costos considerados. Los resultados se muestran en las
siguientes tablas:

COSTOS UNITARIOS DE ENERGIA DE BOMBEO Y EQUIPO

Aiio de referencia 1950 1995
Costo de energia de bombeo DLLS / KW-HR 0.02 0.15
Costo de cambiadores de calor DLL/FT* 5.45 31.4
de tubos y envolvente de acero

al carbén

Costo de cambiadores de calor DLL/FT* 1442 83.0
de tubos y envolvente en

Admiralty
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OPTMIZACION DE MASAS VELOCIDADES EN CAMBIADORES DE CALOR
DE ACERO AL CARBON A COSTOS DE 1950

Flutda por Fluida por Masa Masa Velocidad Velocidad
tubas envalvente velacidad velocidad por tubos por
por tubas por pielseg envalvenle
ib/hr pie’ envolvente plelseq
Ib/hr ple?

Agua Agua 880,000 512,000 3.9 2.4

Agqua gi,c. Lig.55 650,000 490,000 2.9 2.8
AP

Agua U.C. Pes15 460,000 538,000 2.0 23
APi

H.C. Lig.55 H.C. Lig.55 750,000 420,000 48 2.4

°API °AP|

H.C. Lig.55 H.C. Pesid £60,000 512,000 34 2.2

°API °AP|

H.C. Pes.15 | H.C. Lig.65 930,000 308,000 4.3 1.7

°AP| °AP|

H.C Pes.15 H.C. Pest5 780,000 440,000 36 1.8

°API "APi

Agua Gas150 psia 504,000 17,000 2.3 11.0

Gas 150 psia | Agua 40,000 237,000 26.0 1.0

OPTMIZACION DE MASAS VELOCGIDADES EN CAMBIADORES DE CALOR
DE ACERO AL CARBON A COSTOS DE 1995

Fluldo por Fluido por Masa Masa Velocldad Velocldad
tubos envolvente velocidad velocldad por tuhos por
por tubos por plefseg envolvente
tbihr ple? envoivente plo/seg
ibfhr pie’

Agua Agua 800,000 467,000 3.8 24

Agua H.C. Lig.55 590,000 447,000 26 28
°AP|

Agua y.c. Pestb 420,000 490,000 19 23

AP

H.C. Lig.55 H.C. Lig.55 680,000 282,000 4.2 2.4

°AP| °AP|

H.C. Lig.55 H.C. Pes15 510,000 468,000 31 2.2

°AP| °AP|

H.C.Pes.15 | H.C. Lig.55 845,000 280,000 4.0 1.7

°API °AP|

H.CPes.15 | H.C. Pes1d 710,000 390,000 33 1.8

°APR| °ARI

Agua Gas150 psia 460,000 15,600 2.0 11.0

Gas 150 psia | Agua 36,000 216,000 25.0 1.0
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OPTMIZACION DE MASAS VELOCIDADES EN CAMBIADORES DE CALOR

DE ADMIRALTY A COSTOS DE 1950

Fluido por Fluido por Masa Masa Vetocidad Velocidad
tubos envolvente velocidad velocidad por tubos por
por tubos por pielseg envolvente
Ib/hr pie? envolvente pielseg
/b pie?
Agua Agua 1,245,000 720,000 5.6 3.2
Agua H.C. Lig.55 920,000 690,000 4.1 43
AP
Agua H.C. Pes15 650,00 760,000 29 35
°AP|
Agua Gas 150 psia 715,000 240,000 3.2 16.7
Gas 150 psia | Agua 55,000 335,000 39 1.5

OPTMIZACION DE MASAS VELOCIDADES EN CAMBIADORES DE CALOR

DE ADMIRALTY A COSTOS DE 1995

Fluido por Fluido por Masa Masa Velocidad Velocldad
tubos envolvente velocidad velocldad por tubos por
por tubos por pie/seg envolvente
Ib/hr ple® | envolvente ple/seg
Ib/hr ple?
Agua Agua 1,130,000 660,000 5.0 29
Agua H.C. Lig.55 835,000 630,000 37 39
°APY
Agua H.C. Pes15 595,00 690,000 26 32
AP
| Agua Gas 150 psia 650,000 220,000 2.9 16.2
Gas 150 psia | Agua 50,000 305,000 36 1.4

Se selecciond el afio de 1950, porque en esa época aproximadamente, se
establecieron los criterios heuristicos de Kem 45 , Mc Adamas y otros
investigadores para masas velocidades recomendadas en el disefo - de
cambiadores de calor,

RESULTADOS OBTENIDOS

De las tablas anteriores se pueden hacer las siguientes observaciones:

« Los valores de masas velocidades optimas calculadas por tubo y envolvente
para los diversos casos tipicos analizados caen dentro del rango de 400,000
a 800,000 Ib/hr ft* para tiquidos dentro de tubo y en un rango de 200,000 a
500,000 Ib/hr ft? por el lado de la envoivente. Estos valores obtenidos son
similares al rango de los valores heuristicos tradicionales para diseiio que
establecen masas velocidades de 750,000 a 1,000,000 Ib/hrit? por el lado
envolvente. ‘
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+ Se aprecia una disminucion del orden de 10% en los valores de las masas
velocidades dOptimas por tubos y envolventes obtenidos con valores de
costos actuales de cambiadores de calor y de energia en comparacion con
los correspondientes obtenidos con los costos que prevalecian en los ‘50, en
que fueron establecidos los criterios heuristicos que se utilizan.

¢« En general, se aprecia una relacion entre los valores de las masas
velocidades 6ptimas calculadas y las caracteristicas fisicas de los fluidos.
Los valores mas altos obtenidos (800,000 Ib/hr ft%) corresponden a fluidos
como el agua. En el caso de los hidrocarburos dentro de tubos, se observa la
tendencia a incrementar la masa velocidad en fluidos pesados, en virtud de
que sus propiedades fisicas requieren una mayor velocidad para mejorar sus
coeficientes y reducir costos fijos.

¢ Las consideraciones antes referidas también aplican para el caso de los
fluidos por el lado envolvente, Unicamente que los valores son menores a los
obtenidos para el lado tubos, La explicacién a lo anterior es que el flujo por el
lado envolvente permite obtener mejores coeficientes para un fluido, por el
flujo cruzado en el haz de tubos que permiten las mamparas o "baffles”. Por
el lado envolvente se recomiendan masas velocidades un 40 a 50% menores
que los correspondientes al lado de tubos.

Las consideraciones antes referidas se hicieron en el caso de utilizar acero al
carbén. Para determinar el efecto de cambio de material en la determinacion de
las masas velocidades dptimas se estudiaron algunos casos considerando el
empleo de Admiralty (2.6 veces mas caro que el acero al carbén). De acuerdo a
los resultados que se muestran en las tablas anexas, se aprecialo siguiente:

o Los valores de masas velocidades obtenidas por tubo y envolvente dptimo
son mayores para el caso de emplear Admiralty en lugar de acero al carbon
en los tubos. La diferencia es del orden de un 40% y se explica considerando
la necesidad de reducir costos fijos del cambiador (materiales) aumentando
la velocidad de flujo logrando con ello mayores coeficientes de transferencia
de calor y areas menores.

« Similarmente las masas velocidades Optimas obtenidas con los costos
actuales de energfa son un 10% menores que las obtenidas con los costos
de 1950, lo que demuestra el incremento del costo de material, en los costos
globales del cambiador de calor.
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CRITERIOS DE TEMPERATURA OPTIMA DE SALIDA DEL AGUA
EN ENFRIADORES DE PROCESO. 5

Para determinar el consumo de agua de enfriamiento en cambiadores de calor
que requieren dichos servicios auxiliares, es necesario conocer desde luego las
cargas térmicas involucradas y los niveles de temperatura del agua de entrada
y salida del equipo:

Q= WCp(trt)

La temperatura de entrada del agua de enfriamiento ¢, depende de las
condiciones climatologicas del lugar y del funcionamiento y caracteristicas de la
torre de enfriamiento. Usualmente deben tener un valor de 5 a 10 °F arriba de la
temperatura de bulbo himedo del lugar. Es utilizada en diversos proyectos
dentro del pals valores que fluctuan entre 80 y 90 °F, siendo un criterio
heuristico usado cominmente.

Por lo que se refiere a la temperatura de salida del agua t, esta no solo afecta al
consumo de agua de enfriamiento, como puede apreciarse en la ecuacion
anterior sino también al mecanismo de transferencia de calor;

0= UA(Tl _tl)"((n —IZ)

Como puede apreciarse, al aumentar el valor de t, , disminuye el gradiente de
temperatura entre el fluido caliente y el frio, lo que repercute en una mayor area
de transferencia requerida.

Consecuentemente, la temperatura de salida def agua afecta los costos fijos del
cambiador y sus costos de operacion..

A valores mayores de t, aumenta el area requerida y los costos fijos, por lo que
dicha variable estd sujeta a optimizacién. Tradicionalmente se han fijado
temperaturas de salida en el orden de 115 a 120 °F como recomendacion
heuristica. Sin embargo, como ya se menciond, la mayor parte ‘de las reglas
heuristicas estan basadas en consideraciones econdmicas que pueden ya no
ser vigentes.

Para determinar fa temperatura optima de salida del agua en enfriadores se
utilizo la siguiente ecuacién que minimiza los costos globales del sistema (fijos y
de operacitn), con base en los costos de equipo y de agua de enfriamiento con
agua de corriente de proceso.
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En la siguiente tabla se aprecian los resultados de temperaturas éptimas de
salida del agua en diversos enfriadores tipicos, determinandolos para costos
actuales y con valores del afio de 1950.

TEMPERATURA OPTIMA DE RETORNO DE AGUA A LA TORRE DE
ENFRIAMIENTO A COSTOS DE 1950

Fluido aenfriar | Fluldo | Agua Gas H.C.Lig. | H.C, Pes.
Viscoso 55 °AP| 15 °API

Coeficiente global 15 250 30 110 50
de transferencia
de calor
BTU/hr-pie’ -°F
Temperatura del 85 90 90 90 90
agua de
enfriamiento °F
Temperatura 113 170 140 160 147
optima de retorno :
alatorre de
enfriamiento °F B
COSTO DE AGUA DE ENFRIAMIENTO: 0.075 DLLS/ M pie’

TEMPERATURA OPTIMA DE RETORNO DE AGUA A LA TORRE DE
ENFRIAMIENTO A COSTOS DE 1995

Fluldo aenfriar | Fluldo | Agua Gas H.C. Lig. | H.C. Pes.
Viscoso 55 °AP| 15 °API|

Coeficiente global 15 250 30 110 50
de transferencia
de calor
BTU/hr-pie’ -°F
Temperatura del 85 90 90 90 g0
agua de
enfriamiento °F
Temperatura 125 179 160 163 167
optima de retorno
alatorre de
enfriamiento °F
COSTO DE AGUA DE ENFRIAMIENTO: 1.19 DLLS/ M pie’
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Asi mismo, se analizo el efecto del potencial térmico en las masas velocidades
optimas, encontrandose para el caso agua - agua, que a medida que se
incrementan la diferencia de temperaturas, las masas velocidades tienden a
disminuir. Esto se explica debido a que la ventaja del gradiente permite no tener
que recurrir a velocidades altas para reducir los costos totales.

EFECTO DE LA DIFERENCIA DE TEMPERATURAS SOBRE LA MASA
VELOCIDAD OPTIMA PARA AGUA EN CAMBIADORES DE CALOR DE
ACERO AL CARBON A COSTOS DE 1995

DIFERENCIA DE MASA VELOCIDAD OPTIMA VELOCIDAD OPTIMA
TEMPERATURAS Ib/hr pie? pielseg

°F TUBOS ENVOLVENTE TUBOS ENVOLVENTE

20 838,000 470,000 3.7 21

85 800,000 470,000 36 21

150 770,000 470,000 34 21

300 710,000 470,000 32 2.1

600 630,000 470,000 2.8 2.1

MASA VELOCIDADES RECOMENDADAS ACTUALIZADAS A 1995, PARA
CAMBIADORES DE CALOR DE ACERO AL CARBON

MASA VELOCIDAD OPTIMA
FLUIDO ib/hr ple?

TUBOS ENVOLVENTE
AGUA (CASO 1) 700,000 - 800,000 200,000 - 500,000
AGUA (CASO 2) 450,000 - 700,000 200,000 - 500,000
HC. LIGEROS 500,000 - 700,000 350,000 - 450,000
H.C. PESADOS 700,000 - 850,000 350,000 - 500,000
GASAP. ATM 4,000 - 9,000 2,000 - 4,000
GAS A 150 PSIA 25,000 - 35,000 14,000 - 16,000
GAS A 650 PSIA 65,000 - 90,000 18,000 - 20,000

NOTAS:

CASO 1: AGUA EN INTERCAMBIADORES DE CALOR CON ' DIFERENCIA DE
TEMPERATURAS MENOR A 300 °F O INTERCAMBIADORES DE CALOR CON
AGUA O SOLUCIONES ACUOSAS.

CASO 20 AGUA EN INTERCAMBIADORES DE CALOR CON DIFERENCIA DE
TEMPERATURAS MENOR A 300 °F O INTERCAMBIADORES DE CALOR CON
GASES O HIDROCARBUROS.
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RESULTADOS OBTENIDOS

Existe una clara tendencia a recomendar temperaturas de salida mas
elevadas en el agua en enfriadores aplicando los costos vigentes de agua de
enfriamiento (0.042 DLLS/m®) y del equipo (31.4 DLLS/ft? AC). En promedio,
se observan incrementos del orden de 8 a 10 °F sobre los valores
determinados con costos de afos anteriores. O sea, si consideramos el
criterio heuristico de seleccionar las condiciones del agua de 90 °F a la
entrada en el enfriador y 115 °F a la salida, deberiamos, en las condiciones
actuales de costos, proponer una temperatura de salida de 125 °F, dado el
incremento en el costo de bombeo del agua de enfriamiento.

s Para el calculo de la temperatura optima de salida del agua de enfriamiento
para sistemas que tienen temperaturas de entrada del fluido caliente
mayores a 175 °F y con coeficientes globales mas elevados (mayores de 200
BTU / hr ft® °F) se obtienen temperaturas Optimas demasiado elevadas
(mayores de 140 °F) que probablemente ocasionaran problemas de
incrustacion o corrosion, de acuerdo a las caracteristicas y andlisis del agua.
Un andlisis de dichos fenémenos pueden llevarse a cabo mediante la
determinacién de los Indices de Langellier o Riznar que permite obtener la
tendencia a la incrustacion con base en parametros como el pH, la dureza, la
alcalina total y la temperatura del agua.

Dado que las determinaciones de la temperatura Optima de salida del agua, en
la ecuacidn unicamente considera el efecto de los principales pardmetros
econdmicos del costo del agua de enfriamiento y del costo del equipo, sin
considerar el efecto de incrustacion en equipos y lineas por utilizar temperaturas
de agua mas elevadas, se deberd vigilar que en todo caso la temperatura
optima de salida del agua no sobrepase los limites establecidos por Langellier y
Riznar.
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES:

¢ Las recomendaciones de masas velocidades de fluidos y velocidades
recomendadas a través de equipos de intercambio de calor también estan
apoyadas en consideraciones de costos fijos y de operacion.

¢ Haciendo un andlisis de la variacion de los costos de la energia y de
materiales en cambiadores de calor, a través del tiempo, se aprecia
nuevamente que la influencia de la variacion de los costos de operacion
(costos de energia) es mayor que el efecto del incremento de los costos de
los materiales de construccién en los valores Optimos de velocidades
recomendadas en fluidos a través de Cambiadores de Calor,

o Para propositos practicos, se recomienda una reduccion del 10% en los
criterios heuristicos vigentes de velocidades recomendadas para equipos de
transferencia de calor, se pueden considerar razonablemente
conservadores. Sin embargo, de anticiparse crecimientos mayores en el
futuro en e costo de energla, la disminucién podria ser sensiblemente mayor
(15% a 20%).

o |los valores de masas velocidades en fluidos que no controlen la
transferencla de calor (esto es, que tengan coeficlentes Indlviduales de
transmisién sensiblemente superiores al del otro sistema), debera ser
normalmente cercano a los valores inferiores del rango recomendado ya que
su efecto en el coeficiente global de transmisién de calor puede ser pequefio
o casi nulo.

« La misma consideracion anterior aplicaria en aquellos casos en los cuales la
resistencia que controla es la incrustacidn de los fluidos en la transmisidn de
calor. En estos sistemas tienen poca influencia las velocidades de los fluidos
en la transmision de calor, debiéndose mantener en todo caso ciertos valores
minimos que eviten se incremente el proceso de incrustacion,

o Se recomienda considerar temperaturas de salida de! agua, en la medida de
lo posible, superiores a 1156 °F como lo establecian las reglas heuristicas
tradicionales. Valores que no sobrepasen los limites establecidos por las
caracteristicas del agua en lo que se refiere a su capacidad de incrustacion o
corrosividad, debiendo recomendarse por el impacto que ello representa en
el consumo de agua y la disminucién de los costos de operacion.
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» En todo caso se deberan hacer estudios mas detallados que permitan,
mediante la adicion de inhibidores quimicos de corrosion o incrustacion,
operen seguramente en forma economica, a temperaturas mas elevadas en
el agua de salida de los enfriadores de las corrientes de proceso.

+« Otra forma de disminuir los costos de operacion consiste en lograr
temperaturas mas bajas en la salida de las torres de enfriamiento. Con los
disefios modernos es posible operar eficientemente con acercamientos tan
bajos a 5 °F sobre la temperatura de bulbo himedo de! aire.
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CAPITULO ViI ,
ANALISIS Y ACTUALIZACION
DE LA RELACION DE
REFLUJO EN UNA TORRE
DE DESTILACION.
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INFLUENCIA DE LA RELACION DE REFLUJO EN UNA TORRE
DE DESTILACION.

Los Procesos de Separacion tienen diversas funciones en la Industria Quimica:
remueven impurezas de materias primas, separan productos de subproductos y
remueven contaminantes de aire y efluentes, estas procesos representan del
40 al 70% de los costos totales (capital y costos de operacion).

Estos procesos ademds tienen un gran impacto en el consumo de energia ya
que el 43% de la energfa consumida en la industria quimica es debida a los
procesos de separacion, este consumo repercute en los costos de! producto.

La Tecnologla de Separacion incluye los procesos de Destilacion, Extraccion,
Adsorcién, Cristalizacién y separacion por Membranas, siendo la Destilacién el
proceso de separacion mas utilizado,

En la destilacién se separan componentes con diferentes puntos de ebullicion
de mezclas liquidas, en la columna el vapor y el liquido fluyen a contracorriente
en la zona de transferencia de masa, los platos y empaque se utilizan para
maximizar el contacto entre las dos faces.

En la destilacién ia mayor parte de la energlia del rehervidor es transferida al
fluido frio en el condensador. Esto se muestra en un balance total de calor en
una columna de destilacion.

Q,~ Q. =Dh, + Bhy, - Fh,

Donde:

Oy = Energia requerida por el rehervidor, energiaftiempo.

Os = Energla removida del condensador, energla/tiempo.

DB F = Flujos de producto del domo, producto del fondo y flujo de
alimentacion, respectivamente, masa / tiempo.

Hp, Hp, Hp = Entalpias en el domo, fondo, y alimentacién,

respectivamente, energia / masa,
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£n destilaciones convencionales fa entalpia de la alimentacion y productos son
casi iguales, por lo que la energia en el rehervidor es aproximadamente igual a
la perdida en el condensador por lo que:

Q,V = Q{‘
Para proporcionar la energla necesaria en el rehervidor generalmente se usa
vapor, o gas natural en el caso de las refinerias. La relacian entre la cantidad

de combustible que se necesita para suministrar vapor y la eficiencia del
rehervidor esti dada por:

chmhuufhh- = Qvu,mr LE rehervidor

Donde:

Ocombustible = Combustible necesario para  suministrar el vapor
requerido, energla / tiempo.

Ovapor = Vapor requerido en el rehervidar, energla/ tiempo.

Erehervidor = Eficiencia del rehervidor %.

La cantidad de energla necesaria en el rehervidor de una torre de destilacion, se
encuentra al realizar un balance de calor en el condensador:

0, = AH,(R+1)D

Donde:

Os = Energla requerida en el rehervidor, energla / tiempo.

AHy = Calor de vaporizacién del producto del domo; energia /
masa.

R = Relacion de reflujo, definida como:
R=1LolD

D = Flujo masico de producto en el domo, masa / tiempo.

Lo = Flujo mésico del reflujo, masa / tiempo. |
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Como se puede observar del balance de calor en el condensador, la cantidad de
energia requerida en e} rehervidor es proporcional a la relacion de refiujo, al
calor de vaporizacion en el domao y al flujo masico del producto en el domo, por
lo que el uso de energia en una torre de destilacién puede disminuir al reducir la
relacién de reflujo.

El procedimiento analitico de la optimizacion de la relacion de reflujo puede ser
referido simplemente a una variable de disefio x. Como paso inicial, los costos
fijos y directos se expresan como funciones algebraicas de las variables de
disefio en cuestion, empleando los datos de los costos disponibles.

costos fijos = f; (x)
costos directos o variables = f; (v)

Las funciones f, y f, son conocidas y la variable de disefio x puede ser la
relacion de reflujo 6ptimo de la torre. En tanto, los costos totales Cy son la suma
de los costos fijos y directos.

Cr = £i(x)+ fi(x)

Diferenciando con respecto a x, € igualando a cero para obtener el costo total
minimo, se tiene:

X, o
Zr-2 [+ 2 =0

Resolviendo la ecuacién anterior para x, se obtiene el valor dptimo de la variable
de disefio x 4

La relacion de reflujo dptimo para un sistema, es entonces, la optimizacién de
los costos totales, es decir, la suma de costos de operacion {(energla) y los
costos de capital (equipo).

Las columnas de separacién se han estado disefiando para operar con una
relacion de reflujo de 1.1 a 1.5 el reflujo minimo. Estas criterios heuristicos
establecidos hace mas de 40 afios estdn basados seguramente  en
consideraciones econdmicas de costos que desde luego ya no son vigentes,
como se aprecia en la siguiente tabla:
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CONCEPTO VALOR {ANO 1950) VALOR (ANO 1995)
Costo del equipo

Costo de la columna 4.95 28.56
Dlisd/ft/inch

Costo del plato 1.7 9.82
Dlis/platofinch

Costo de operacion

Combustaleo .0283 .648
Diis/Kwh )
Gas Natural 4.1x10° 58 X10°
Dlis/Kwh

Agua de enfriamiento 0.075 1.19
Dlis/pie®

En el cambio de dicha naturaleza deben repercutir en la vigencla de los criterios

heuristicos correspondientes,

METODOLOGIA.

Para analizar el efecto de los costos en el criterio heurlstico de la relacién de
reflujo minimo se recurrié a la simulacién de una torre de destilacién de platos

con las siguientes caracteristicas:

Camposicidn de alimentacion:

Componente
Metano
Etano
Propileno
Propano
i-Butano
n-Butano

Separacion de disefio:

Concentracion de propileno en el destilado: 2.5 %mal

%mol
5.0
35.0
15.0
20.
10.0
15.0

Cancentracion de etano en el fondo: 5.0 %mal

7.356
2.091
1,000
0.901
0.507
0.408




Condiciones de operacion:

Presion; 400 psia
Caida de presion por plato: 0.1 psi
Eficiencia por plato: 75%
Reflujo minimo : 1.378
Platos tedricos: 6.8

La simulacion se realizé con diferentes relaciones de reflujo minimo vy
manteniendo el flujo de alimentacion constante, con el fin de analizar la relacion
entre el reflujo minimo y el balance de energia, con los resultados obtenidos se
dimensionaron los equipos en funcion de la relacion de reflujo.

Posteriormente se modificaron los valores de costos (equipo y operacion), con la
finalidad de observar, en su caso, la variacion de los resultados de relacién de
reflujo, a los costos de 1950 (década en que se analiza la relacion de refiujo
dptimo diversos autores considerados ;5.2930.34) ,ulilizando como combustibles a
e} gas natural y combustoleo.

Los resultados obtenidos se muestran en las siguientes graficas:
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REFLUJO OPTIMO ECONOMICO A COSTOS DE 1950

COSTOS TOTALES

£OSI05 ATUALLS /40

COSTOS FIIOS

COSTOS DE OPERACION

A= RELACION DE REFLUIO

NOTA: Costos de operaciéh obtenidos utilizando combustleo como combustible.
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REFLUJO OPTIMO ECONOMICO A COSTOS DE 1995

COSTO TOTAL

COSTOS FUUOS

COSTOS CPERACION

R= RELACION DE REFLUJO

NOTA: Costos de operacién obtenidos utilizando combustéleo como combustible,



REFLUJO OPTIMO ECONOMICO A COSTOS DE 1950

COSI0S ANATS USD/AR0

COSTOS

COSTOS DE

= o m o= m w = e o m = = = e - )
T EEE ST EESEZ A E TR E T :
R=RELACION DE REFLLJO

NOTA: Costos de operacion obtenidos utilizando gas natural como combustible.
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(0SI0S ANUALES USD/ARD

REFLU.JO OPTIMO ECONOMICO A COSTOS DE 1995

S COSTO DE

/

COSTO FIIOS

o

ReRELACIO

NOTA: Costos de operacién obtenidos utilizando gas natural como combustible.
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RESULTADQS OBTENIDQOS

De las graficas anteriores se pueden hacer las siguientes abservaciones:

Cualquier relacion de reflujo entre el minimo y el infinito proporcionara la
separacion deseada.

En Ia relacion de reflujo minimo, la columna requiere un nitmero de infinito de
platos, en consecuencia ef costo fijo es infinito, pero son minimos los costos
de operacion (calor para el rehervidor, agua de enfriamiento para el
condensador). Al aumentar la relacién de refiujo, el nimero de platos
disminuye, pero el didmetro de la columna crece debido a que la cantidad de
liquido y vapor recirculados por cantidad unitaria de alimentacién aumenta.
El condensador y el rehervidor también serdn mayores, por lo que, los costos
fijos disminuyen hasta un minimo y crecen nuevamente tendiendo al infinito
en el reflujo total. Los requerimientos de calor y enfriamiento aumentan
directamente con fa relacién de reflujo optimo, provocando que el costo total
(costos de operacion y costos fijos) tenga un valor minimo en funcion de la
relacién de reflujo minimo.

El valor de la relacion de reflujo minimo obtenidas para los casos analizados
caen dentro del rango de 1.5 a 1.3. Estos valores obtenidos son similares al
rango de los valores heuristicos tradicionales de disefio que establecen una
relacion de reflujo de 1.1 a 1.5.

Se aprecia una disminucion del orden de un 8% para el caso de combustoleo
y de un 11% para el caso del gas natural en los valores de la relacién de
reflujo obtenidas con valores de costos actuales de torres de destilacion de
platos y de energla en comparacion con los correspondientes obtenidos con
los costos que prevalecian en los 50's, década que se tomo como base de
referencia.

Se puede observar también que el orden de la variacién es menor en la
actualizacion de la relacién de reflujo minimo, que en los critetios heurfsticos
vistos anteriormente, esto se debe a que el costo del combustible se ha
incrementado en menor proporcion que el costo de la energla eléctrica.

Existe una clara tendencia a recomendar relaciones de reflujo mas pequefias
aplicando los costos vigentes de equipo y costos de operacién por lo que se
recomienda utilizar platos mas eficlentes o empaques, ya que si se puede
disminuir el numero de etapas de equilibrio, la relacién de reflujo y por
consiguiente la energla requerida en el rehervidor disminuyen también.
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES:

o Existe una gran variedad de posibles combinaciones de relacion de reflujo,
presion de columnas, altura y didmetro de la torre, asi como internos para el
disefio de una columna de destilacion, pero esta debera ser especificada
relacionando los componentes del sistema de destilacidn (condensadores,
rehervidores, controles, etc.) y considerar los costos totales de operacion
mas bajos.

¢ La relacion de reflujo minimo para torres esta basada en consideraciones de
costos fijos y de operacion dados, por lo que para un nuevo disefo, se debe
utilizar la mas econdmica, para la cual el costo total sea minimo.

o Al analizar la variacion de los costos de combustible y agua de enfriamiento,
asi como el costo de torres de destilacién, nuevamente se observa que la
influencia del incremento de los costos de operacién en la relacién de reflujo
Optimo es mayor que el incremento de los costos de materiales en una torre
de destilacion.

¢ Se recomienda utilizar valores de la relacion de reflujo en el orden el 1.1 al
1.4 veces el minimo, sin embargo, como se espera que el costo de los
combustibles continde incrementandose, la relacién de reflujo podria
disminuir atin mas.

¢ Acorde con la tendencia a recomendar relaciones de reflujo menores, se
recomienda utilizar platos mas eficientes o columnas empacadas que
aumenten el area de contacto, lo que nos permite un ahorro energético
considerable que disminuye los costos totales.
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Los criterios heuristicos deberan aplicarse, conociendo ampliamente la
situacion y no se deben extrapolar ya que pueden llevar a grandes errores de
disefio.

Los criterios heuristicos para disefos de eguipos estan basados
frecuentemente en consideraciones econémicas.

Se debera analizar minuciosamente el criterio heuristico si el entorno
cambia, si hay avances importantes en el diseflo de algunos equipos y si se
tienen nuevos criterios de disefio.

La primera Regla Heuristica es usar la Heuristica y la segunda es no
depender siempre de ella.

Existen problemas en que se tendrdn mas incognitas que restricciones o
ecuaciones, los criterios heuristicos podran darle valor a esas incognitas y
ayudar a resalver el problema, razén por la cual atin con el uso de software
no existe la tendencia de eliminarlos.

Los criterios heuristicos siempre estaran presentes en el ejercicio de la
Ingenierfa Quimica, se iran enriqueciendo y agregando nuevas limitaciones
que permitiran usarlos con mayor eficiencia y generando a su vez nuevos
criterios para nuevas condiciones.

En virtud de que actualmente el ahorro de enrgla ha recobrado gran
importancia se hace necesario considerar un mayor nimero de factores para
optimizar el disefio y/o especificacion del equipo de una planta de procesa.

Para propésitos practicos, se recomienda procurar adaptar criterios de
disefio que tiendan a disminuir los costos de aperacién del proceso.

116




BIBLIOGRAFIA

17




10.

11.-

12.-

13.-

14.-

Anaya Alejandro, Reglas Heuristicas y Criterios para Disefio de Equipos
de Proceso, Revista del Instituto Mexicano de Ingenierios Quimicos,
A.C.,Nov - Dic 1993 Ario XXXIV, Val.3

Carl Branan, The Process Engineer's Pocket Handbook, Gulf Publishing
Company, Third edition 1981.

Perry, Manual del Ingeniero Quimico, Ed. Mc Graw Hill.

Norbert J. Bell, Shortcut Methods for Determining Optimum Line Sizing in
S| Units, Chemical Eng., October 14, 1985

Crane, Flujo de Fluidos en Valvulas, Accesarios y Tuberias, Ed. Mc Graw
Hill.

William B. Hooper, Predict Fittings for Piping Systems, Chemical Eng.
May 1, 1982, pag. 121.

Anaya Durand Alejandro, A Quick Estimate for Centrifugal -Pump
Efficiency, Chemical Eng., July 1989.

H.F. Rase y M.H. Barrow, Ingenieria de Proyectos para Plantas de
Proceso, Ed. CECSA, 10a. impresion, México 1988.

Type, R Brown, Use these Guidelines for Quick Preliminary Selection
Heat Exchanger Chemical Eng. February 3, 1986, pag. 107.

Stanley Walas, 40 Rules of Thumb. Selecting an Designing Equipment.
Chemical Eng., March 16 1987, pag.. 75

Otto Frank, Distillation. Shortcuts for Distillation Design Report.

Chemical Eng., March 19, 1977, pag.. 111

Emest E. Ludwig, Applied Process Design For Chemical and
Petrochemical Plants Vol. |, Capt. 6, Gulf Publishing Company. Houston
Texas 1964,

Arthur Gerunda, How to Size Liquid - Vapor Separators, Chemical Eng.,
May 4,1981.

Alejandro Anaya D. - José Luis Goméz R., Determinacién Gréfica del
Didmetro Optimo de Tuberia en el Transporte de Liquidos a Régimen de
Flujo. Turbulento y/o Laminar. Revista del Instituto Mexicano de
Ingenierios Quimicos, A.C.,Oct - Dic 1989 Ao XXXIV, Vol.3

118



15.-

16.-

17.-

18.-

19.-

20.-

21.-

22.-
23.-

24.-

25.-

28.-

27.-

28.-

29.-

Alejandro Anaya D., Marco A. Osorio B., Actualizacion de Criterios
Heuristicos para el Disefio de Cambiadores de Calor Tendientes a
Optimizacion en el Uso de Energia. - Revista del Instituto Mexicano de
Ingenierios Quimicos, A.C..Feb 1995 ARo XXXI1V, Vol.3

Carl Branan, Rules of Thumb for Chemical Engineers, Gulf Publishing
Company, Houston ,Texas , August 1995, Chapt. 1, Chapt. 2, Chapt. 3,
Chapt. 10.

J.R. Fair and W.L. Bolles. Modern Design of Distillation Columns,
Chemical Eng., April 22,1968.

J.M. Humprey and A.F. Seibert, New Horizons in Distillation, Chemical
Eng., December 1992.

Robert Treybal, Operaciones de Transferencia de Masa, Ed. Mc Graw
Hill, México 1990.

E.J Henley, J. D. Seaden, Operaciones de Separaciéon por Etapas de
Equilibrio en la Ingenieria Quimica, Ed. REPLA, S.A

Baasel William, Preliminary Chemical Engineering Plant Deéign.
ELSEVER, New York .

Mc Adams, Heat Transmission, Mc Graw Hill
D. Kern, Process Heat Transfer, Mc Graw Hill.

Skellan, Non Newtonian Flow and Heat Transfer, Ed John Wiley and Sons
inc.

Douglas. Conceptual Design of Chemical Process.

»
AR, Fast Way to Choose Pipe Diameters, Chemical Eng., November 27,
1972.

B.R Sarchet and Colburn. Economic Pipe Size in the Transportation of
Viscous and Nonviscous Fluid, Industrial and Engineering ' Chemistry ,
September 1940, Vol 32, No. 9

Houghland, G.S., Lemieux, E.J. and Schreiner, W.C., Oil Gas J., 52, July
26,1954, p.198.

Redlich, O., Kwong, J. Chem. Rev.,44 ,233 (1949).

119




30.-
31.-

32.-

33.-

34.-

Underwood, A.J.V,, Chem Eng. Progr., 44, 603 (1948).
Wilke, C.R. Chem Eng. Progr., 46, 95 (1950).

Clark Moustakas, Heuristic Research. Design, Methodology and
Applications. Sage Publications, 1990.

G.W.B Oliver, 40 Rules of Thumb for Trouble - Free Projects, Chemical
Eng., April 1993, pages. 118 -124

Edward V. Krick, Introduccion a la Ingenieria y al Disefio en la Ingenieria,
Ed. Limusa, 1978.

120




	Portada
	Índice 
	Introducción 
	Capítulo I. Criterios Heurísticos 
	Capítulo II. Criterios Heurísticos Flujo de Fluidos 
	Capítulo III. Criterios Heurísticos Trasferencia de Calor 
	Capítulo IV. Criterios Heurísticos Procesos de Separación 
	Capítulo V. Análisis y Actualización del Diámetro Optimo en Tuberías
	Capítulo VII. Análisis y Actualización de la Relación de Reflujo en una Torre de Destilación
	Conclusiones 
	Bibliografía 



