Sy

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA
DE MEXICO

D RIR M0 g [,
L

FACULTAD DE QUIMICA

ESPECIFICACION, SELECCION Y
EVALUACION TECNICA DE EQUIPO PARA
LA PRODUCCION DE VACIO.

TESIS

QUE PARA OBTENER EL TITULO DE:
INGENIERO QUIMICO

] PRESENTA:
JOSE LUIS YANCOR OVANDO

MEXICQ. D.F.. 2001

EXANENES PROFESY, -++1 =g
FACULTAD DE QUIzAC A



e e

Universidad Nacional - J ~  Biblioteca Central
Auténoma de México -

Direccion General de Bibliotecas de la UNAM
Swmie 1 Bpg L IR

UNAM - Direccion General de Bibliotecas
Tesis Digitales
Restricciones de uso

DERECHOS RESERVADQOS ©
PROHIBIDA SU REPRODUCCION TOTAL O PARCIAL

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

El uso de imagenes, fragmentos de videos, y demas material que sea
objeto de proteccion de los derechos de autor, serd exclusivamente para
fines educativos e informativos y debera citar la fuente donde la obtuvo
mencionando el autor o autores. Cualquier uso distinto como el lucro,
reproduccion, edicion o modificacion, sera perseguido y sancionado por el
respectivo titular de los Derechos de Autor.



JURADO ASIGNADO:

PRESIDENTE: PROF. JOSE E. GALINDO FUENTEF”S{p
VOCAL: PROF, RAMON ARNAUD HUERTA
SECRETARIC: PROF. JOSE ANTONIO QRTIZ RAMIR‘EZ
1er. SUPLENTE: PROF. JOSE AGUSTIN TEXTA MENA

2do. SUPLENTE: PROF. LUIS GALLO SANCHEZ

TEMA: ESPECIFICACION, SELECCION Y EVALUACION DE EQUIPO PARA
LA PRODUCCION DE VACIO

SITIO DONDE SE DESARROLLO: DISENO DE SISTEMAS ESTRUCTURALES,
S.A.DEC. V.

ooy
SUSTENTANTE: JOSE LUIS YANCOR OVANDO

ASESOR: (’ﬁ%.!




1.0

2.0

2.01
2.02
2.03

3.0

3m
3.02
3.03
3.04
3.05
3.08

40

4.01
4.02
4.03
4.04
4.05
4.06
4.07
4.08
4.09
410
41

5.0
5.01
5.02

6.0

6.01
6.02
6.03

6.05

ESPECIFICACION, SELECCION Y EVALUACION TECNICA DE EQUIPOS

PARA LA PRODUCCION DE VACIO
INDICE
INTRODUCCION

GENERALIDADES

REGIONES DE VACIO
APLICACIONES INDUSTRIALES
SISTEMAS DE VACIO

FLUJO DE FLUIDOS EN SISTEMAS DE VACIO

ECUACION GENERAL DE ENERGIA DEL FLUJO DE UN FLUIDO
FLUJO ISOTERMICO DE FLUIDOS COMPRESIBLES

REGIMEN DE FLUJO VISCCSO

FLUJO VISCOSO EN SISTEMAS DE VACIO

FLUJO {ISOENTROPICO DE FLUIDOS COMPRESIBLES
FLUIDOS COMPRESIBLES EN TOBERAS Y DIFUSORES

EYECTORES

PRINCIPIO DE OPERACION
NOMENCLATURA DE EYECTORES
CONSTRUCCION

SISTEMAS DE EYECTORES

CAPACIDAD DE GENERACION DE VACIO
SISTEMAS CONDENSANTES Y NO CONDENSANTES
FUNCIONAMIENTQ

EYECTORES DE ARRANQUE
INFILTRACIONES

AIRE EQUIVALENTE

CONSUMO DE SERVICIOS

EQUIPO DE TRANSFERENCIA DE CALOR
CONDENSADORES DE CONTACTO DIRECTO
CONDENSADORES DE SUPERFICIE

BOMBAS DE VACIO DE ANILLO LIQUIDO
GENERALIDADES DE BOMBAS DE VACIO
CAPACIDAD Y PRESION DE SUCCION
PRINCIPIO DE OPERACIGN

SISTEMAS DE LIQUIDO DE SELLO
CURVAS DE OPERACION



6.06
6.07
6.08
6.09

7.0

7.01
7.02
7.03
7.04
7.05
7.06

ESPECIFICACICN, SELECCION Y EVALUACION TECNICA DE EQUIPOS

PARA LA PRODUCCION DE VACIO

INDICE

MATERIALES DE CONSTRUCCION

CONSUMO DE SERVICIOS

DESVIACIONES DE CONDICIONES ESTANDAR
DIMENSIONAMIENTO PARA EVACUACION

SELECCION, ESPECIFICACION Y EVALUACION TECNICA
SELECCION DE UN SISTEMA DE VACIO

CONFIABILIDAD Y MANTENIMIENTO

ESPECIFICACION

EVALUACION ECONOMICA

CASO DE APLICACION

ANALISIS DE RESULTADOS

8.0 CONCLUSIONES

9.0 BIBLIOGRAFIA

96
97
103
107

109
109
113
115
118
125
158

159

181



1.0 INTRODUCCION

Los sistemas de vacio son ampliamente usados en una gran variedad de procesos
industriales, tanto en la refinacion de petrdleo como en las industrias quimica,
petroguimica, de pldsticos, farmacéutica, papelera, alimenticia y en la produccién de
semiconductores. Dichos sistemas se encuentran en operaciones tales como la
destilacién al vacio, la destilacion molecular, la desgasificacion de sélidos y liquidos,
la evaporacion y cristalizacion, el secado, la metalurgia al vacio, la refrigeracién, la

desodorizacién, la sublimacion, la filtracién, etc.

Las operaciones llevadas al cabo bajo condiciones de vacio tienen gran aplicacién
en el procesamiento de materiales sensibles al calor, ya que el vacio permite operar
a bajas temperaturas. En algunos procesos de evaporacion y destilacidn deben
evitarse altas temperaturas para prevenir reacciones indeseables, degradacién
térmica o polimerizacion de los materiales. La destilacion al vacio es a menudo el
unico medio de purificar materiales sensibles al calor, tal es el case de productos
alimenticios, farmacéuticos, de refinacién de petréleo, etc. Algunas reacciones
reversibles de descomposicién que se conducen con un incremento en el ndmero
de moles son promovidas per una operacidén al vacio. La fundicién de metales en
hornos eléctricos bajo condiciones de vacio, produce materiales que tienen mucho

mayor resistencia a la fatiga, obteniéndose aleaciones con mayor vida util.




De lo anterior se infiere la amplia gama de aplicaciones que encuentran los sistemas
de produccion de vacio en las operaciones industriales, y la necesidad de que el
ingeniero quimico interesado en el disefio y operacidn de procesos que requieran de
condiciones de vacio, posea un adecuado conocimiente de los fundamentos, las
aplicaciones y los criterios para la seleccion, la especificacién y la evaluacion de los

equipos que conforman estos sistemas.

La adecuada informacién que de estos sistemas tenga el ingeniero de proceso,
aunada al amplio conocimiento de las operaciones y procesos unitarios, le permitira
que estos equipos sean seleccionados y especificados correctamente, se eviten
factores innecesarios de sobredisefio y se logren sistemas de vacio bien disefiados y

de operacion confiable.

La regién de presién llamada de bajo vacio (780-1 torr )} es la que mayor aplicacion

tiene en las operaciones de destilacion al vacio, de evaporacion, de secado, de
filtracion, etc. El vacio medio {1-10” torr ) es empleado en la desgasificacion de
metales fundidos, fa destilacion molecutar y el secado por sublimacion. El alto (107-

107 torr ) y el ultra alto vacio (= 107 torr ) son usados en simulacion def espacio y

en investigaciones a bajas temperaturas de fision nuclear y de fisica de superficies.

El presente trabajo estd orientado a la seleccidn, especificacion y evaluacion de

equipos para la produccién de vacios industriales, los cuales se ubican dentro de la



region de presién de bajo vacio. Se pretende que contribuya a ser una referencia
adecuada, a la que los interesados en el tema puedan recurrir a fin de obtener

informacién y criterios aplicables al disefic de estos sistemas.

Congruente con el propésito anterior, los objetivos a desarrollar comprenden la
descripcion de estos sistemas, sus aplicaciones industriales, sus principios de
operacién, su funcicnamiento y los criterios para su seleccién, especificacion y
evaluacion técnica. Con el mismo propésito, también se presenta una propuesta de
un caso de aplicacion, en el que se incorporan log conceptos y criterios desarrollados
en los capitulos 1.0 a 7.0, mostrando en detalle la aplicacion practica de Ia

informacion incluida en este trabajo.



2.0 GENERALIDADES

El vacio es usado en una gran variedad de aplicaciones industriales, cientificas y militares,
en ifas que se requieren o desean presiones subatmosféricas, siendo necesario
especificamente en la remocién de gases o humedad de un producto; cuando se deseen
evitar altas temperaturas de operacion, debido al manejo de productos sensibles al calor,
ya sea por que se generen reacciones quimicas indeseables, degradacion térmica o bien
polimerizado de los materiales; asi como cuando solo se disponga de una fuente térmica
de baja temperatura para una operacion de remocién de humedad; o bien para una

operacion de evaporacion.

2.01 REGIONES DE VACIO.

El vacio es un espacio en el cual aire u otro gas se hallan enrarecidos a presiones muy
inferiores a la atmdsfera. El término vacio es usado para designar cualquier presién
inferior a la presién atmosférica o baromeétrica del ambiente. E! grado de vacio puede
expresarse de dos maneras diferentes: como presion abscluta, en la que el valor de cero
indica una ausencia total de presion o vacio absoluto, o bien como vacio, en el que el valor

de cero corresponde a la presién atmosférica.

La unidad de vacio es el Torricelli (Torr). Un torr es equivalente a 1.0 mm de Hg absoluto;
una atmésfera es equivalente a 760 torr. Otras unidades usadas son pulgada de Hg,
existiendo [as siguientes equivalencias entre ellas: 1.0 mm Hg = 1.0 torr, 1.0 pulgada Hg
abs. = 25.4 torr, 1.0 Psia = 51.7 torr, 1.0 micra = 0.001 torr. A lo largo de este trabajo se

hara referencia permanente al Torricelli, para indicar una presién absoluta.



En la tecnologia de sistemas de vacio, las presiones subatmosféricas han sido clasificadas

en cuatro regiones(1].

Vacio Bajo
Vacio medio
Alto vacio

Ultra alto vacio

760 -1 {Torr)
1- 107
10%-107

<107

La mayor parte de las operaciones al vacio, en los procesos industriales, se conducen en
el intervalo de 100 micras hasta 760 torr. El bajo vacio es la region de presion de mayor
interés para las industrias de proceso, ya que en esta region en la que normalmente
operan las columnas de destilaciéon, los reactores de polimeros, los filiros, evaporadores y

los secadores al vacio.

2.02 APLICACIONES INDUSTRIALES.

A continuacidn se listan algunas de las aplicaciones tipicas de los sistemas de vacio.

Aplicacién Funcién del sistema Usos
de vacio
Fundicién, Evacuacion de moldes, |Hules, plasticos, metales, productos
Moldeo desgasificacion de de madera, barnices
y formado materiales fundidos
Enfriamiento y Evaporacion rapida de Conservacion de frutas y vegetales
congelacion humedad
(chilling}
DCesaergaciony | Remocion de gases Agua, hules, metales fundidos,
desgasificacion bebidas
Desodorizacion | Remocién de gases Productos quimicos y alimenticios,

mal olientes

efluentes de proceso




Aplicacién

Funcién del sistema
de vacio

Usos

Deshidratacion

Remocidn
de vapores
condensables

Transformadores, sistemas de
refrigeracion, productos alimenticios,
quimicos, textiles, tintas, colorantes,
cables eléctricos, secadores
rotatorios

Destilacion Separacion de los Productos del petroleo, quimicos,
componentes de una petroquimicos, farmacéuticos,
mezcla liquida por alimenticios
reduccion de la presién
en ei recipiente

Llenado Remocidn de aire, Sistemas hidraulicos y de
aumento de la velocidad | enfriamignto, contenedores de
de llenado alimentos y bebidas, transformadores

eléctricos

Filtracion Incremento del flujo del | Productos quimicos, alimenticios,
filtrado por reduccion de | farmacéuticos
la presién en el lado de la
descarga del filtro

Secado por Remocion de humedad | Café, frutas, vegetales, productos

sublimacién por subfimacién al vacio |farmacéuticos y alimenticios

Cocimiento al Reduccién de la Productos alimenticios y quimicos

vacio temperatura cocimiento
por disminucion de la
presion en el recipiente

Evaporacién Evaporacion de un Productos quimicos, alimenticios y

disolvente de una
solucién por disminucidn
de la presion en el
evaporador

farmacéuticos

Cristalizacion

Evaporacién por
reduccion de la presién,
de un disolvente de una
solucidn concentrada
para obtener un producto
en forma de cristales en
equilibrio con la solucién
saturada

Productos quimicos, alimenticios y
farmacéuticos




Debido a su gran importancia en la industria de proceso, a continuacion se describen muy
brevemente las aplicaciones de las técnicas de vacio a las operaciones unitarias de

destilacién, de evaporacion, de cristalizacién, de filtracién y de secado.

A. DESTILACION [3, 4, 5]

La destilacion al vacio es normalmente usada en las refinerias de petroleo para separar
aceites crudos y obtener combustibles y productos petroquimicos. La destilacion al vacio
es usada en la industria quimica para refinar una amplia gama de productos y recuperar
materiales para su reuso. La purificacion de productos alimenticios tales como aceites
vegetales requieren también de estas condiciones de operacién.

Los principios basicos de la destilacion no son modificados por la operacién al vacio; las
corrientes de vapor y de liguido son contactadas a contracorriente en sucesivas etapas de
equilibrio, tal que la corriente de liquido es agotada de los componentes mas volatiles y la
corriente de vapor es enriquecida por los mismos.

En la destilacién al vacio, sin embargo, el condensador de la columna no es venteado a la
atmésfera, sino a un sistema de vacio, el gue mantiene a presién de 1a celumna por
debajo de la presién atmosférica.

En los procesos en los que deben evitarse altas temperaturas de destilacion, para impedir
reacciones indeseables, degradacién térmica o polimerizacion, la destilacién al vacio es a
menudo la Unica técnica para purificar materiales sensibles al calor, tal es el caso, por

ejemplo la mayoria de los productos alimenticios y farmacéuticos.

B. EVAPORACION [3,4.6]

La evaporacion es la remocién de un disolvente de una solucién por vaporizacion, la cual



ocurre si la presién parcial del disolvente en la mezcla de vapores sobre la superficie de un
liquido es menor que la presién de vapor del disolvente en la solucién. El producto
descargado de un evaporador consiste en una solucién concentrada. El calentamiento de
un liquido incrementa su presién de vapor y promueve la evaporacion. La reduccién de la
presién de los vapores, al aplicar un vacio sabre la superficie de un liquido, también
promueve la evaporacién.

La evaporacion se aplica ampliamente en la desalacién de agua de mar, en la
concentracién de licores en la industria papelera, en la industria azucarera. lLas
aplicaciones en la industria quimica incluyen la produccién de nitrato de amonto, hidroxido
de sodio, acido fosférico. La evaporacién es usada en la concentraciéon de productos
farmacéuticos y alimenticios sensibles al calor; en la produccién de agua ultra pura para
las industrias farmacéuticas y alimenticia; en la concentracién de efluentes liquidos en la
recuperacion de soluciones electroquimicas y en la concentracién de desechos
radioactivos.

Las operaciones de evaporacién al vacio tienen la ventaja de operar a bajas temperaturas,
protegiendo materiales sensibles al calor. Los requerimientos de area de transferencia de
calor de un evaporador pueden reducirse por operacién al vacio; ya que, aun cuando los
coeficientes de transferencia de calor son bajos a temperaturas bajas, la diferencia de
temperaturas AT, al fravés del intercambiador, es alta y tiene mayor influencia en la
transferencia global de calor Q, que los coeficientes de transferencia de calor
cofrespondientes.

La operacion de evaporadores al vacio remueve gases incondensables de la solucién. La

acumulacidn de aire, bidxido de carbono y otros incondensables pueden reducir la



transferencia global de calor; problema que puede eliminarse por venteo det evaporador a

un condensador y evacuacion de este por medio de una bomba de vacio o eyector.

C. CRISTALIZACION [3,7)

La cristalizacién es un importante proceso industrial ya que muchos productos existen en
el mercado en forma de cristales. €| producto descargade de un cristalizador consiste de
cristales en una solucion saturada. La cristalizacién es ampliamente utilizada en la
produccién de azucar, cloruro de sodio, naftaleno, tereftalatos, anilina, sulfato de sodio,
urea, hidréxido de sodio, ¥ en la industria farmacéutica, para aislar aminodcidos de
liquidos de fermentacion, en la produccion de vitaminas, penicilina y otros antibidticos.

La cristzlizacion se lleva a efecto cuando la concentracion de un sélido en una solucién es
suficientemente alta, mayor gque la de una solucion saturada, tal que se alcanza una
sobresaturacion del sélido en el liquido, dando lugar a la formacidn de cristales del soluto
hasta alcanzar el equilibric con la solucion. Si la solubilidad de un sélido incrementa con el
aumento en la temperatura, la sobresaturacién_ puede crearse por evaporacion,
enfriamiento o una combinacién de ambos. Cuando la solubilidad es casi independiente de
la temperatura, resulta mas favorable una evaporacion; si la seiubilidad aumenta con el

incremento de la temperatura, es preferible la cristalizacién por enfriamiento.

La cristalizacion al vaclo se llieva al cabo por medio de la alimentacion de una soifucién
saturada a un cristalizador, el cual se conecta a un condensador que es evacuado por un
equipo de vacio. La solucidon se enfria adiabaticamente hasta la temperatura de ebullicién
correspondiente al vacio generando dentro del cristalizador. La cristalizacion se presenta

no solo por el enfriamiento sino también debido a la evaporacién de la solucion saturada.
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D.  FILTRACION {3,5,8]

La fitracién es una muy importante operacion industrial que consiste en la separacion de
particulas de sdlidos de un fluido, al hacerlo pasar al través de un medio filtrante, en el
cual los solidos quedan depositados. Cuando los sdlidos separados se acumulan en
cantidades considerables, se forma sobre la superficie del medio filtrante una capa o torta
porosa que permite el paso de liquidos. Después de iniciada la filtracidn, y formada una

recapa, esta torta se convierte en el verdadero medio filtrante.

Los filtros al vacio son extensamente usados en la industria de procesos, en operaciones
de separacién de mezcias de liquidos y sélidos, aplicandose en la elaboracién de
preductos quimicos, farmacéuticos, alimenticios, bebidas, materiales de construccion y
otros productos. Los filtros al vacio normalmente operan de forma continua, succicnando
el licor al través de un medio filtrante en movimiento rotatorio, soportado en un tambor o
cilindro inmerso parcialmente en el liquido, con un-ciclo de rotacién consistente de las
operaciones de: formacion o recoleccion de la capa, lavado, secado y descarga de la torta.
Después de extraida la torta del medio filtrante, mediante raspado con una hoja metalica,
se admite una nueva carga de solido. En cada ciclo una parte del medic filtrante se
encuentra en la zona de filtracion, otra en la zona de lavado, otra en la de secade y otra
esta siendo desalojada de su carga de sdlidos. El vacio se aplica en el interior del cilindro,
succionandose el liquido del exterior del medio filtrante y conduciéndose fuera de él, hacia
tanques recibidores para su posterior disposicion.

Algunas veces la filtracién al vacio no es posible o no es econémica, como sucede cuando

los sélidos son muy finos y se filtran muy lentamente; cuando el liquido tiene una alta



presion de vapor o tiene una viscosidad mayor a 100 ¢P ; o bien cuando se trate de una
solucién saturada que pudiera cristalizarse si fuera enfriada. En los casos de lodos de baja
velocidad de filtracidn, la presion diferencial al través del medio filtrante debe ser mayor
que la que puede obtenerse con un filtro al vacio; con liquidos que vaporizan a presiones
bajas, la presién del lado de la descarga del medio filtrante no puede ser menor que la

atmosférica.

E. SECADO [3.5]

El secado es una operacion de gran interés debido a que frecuentemente es la etapa final
de la elaboracion de diversos productos industriales. Generalmente se refiere a la
remocién de un liquido contenido en un sélido mediante evaporacidn.

Los secadores al vacio se utilizan ampliamente para secar los productos sélidos de las
operaciones de filtracidn ya sea de filtros al vacio, filtros prensa, centrifugas; para secar
materiales sensibles al calor tales como productos farmacéuticos, alimenticios y
colorantes, y en el secado de polimeros y materiales de construcciéon hasta muy bajas

concentraciones de humedad,

Gran variedad de productos industriales se comercializan en forma de materiales secos,
ya que de esta manera se abaten los costos de empaque y embarque, y se reduce la
degradacién de los materiales durante el almacenamiento. El secado al vacio es aplicable
cuando la degradacién de un producto impide que la operacion se efectie a altas
temperaturas. La operacidn al vacio reduce las pérdidas asociadas con la oxidacién y
dispersion de polvos, factores de mucha importancia en la elaboracién de productos caros

o materiales toxicos. La operacion al vacio también es usada para mejorar las velocidades
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de secado en las que el material debe secarse hasla muy bajas concentraciones de

humedad.

203 SISTEMAS CE VACIO.

Los sistemas para la produccién de vacios industriales comprenden fundamentalmente
tres clases diferentes de equipos, denominados eyectores, condensadores y bombas
mecanicas de vacio; equipos que en forma genérica también se les conoce como bombas
de vacio, En algunas aplicaciones se requiere el usc de una sola clase de estos equipos,

en tanto que en otras es necesario considerar una combinacion de dos y hasta tres clases.

El equipo industrial para la generacién de regiones de vacios bajo y medio, consiste
principaimente de eyectores, desde una hasta siete etapas; bombas de vacio de anilio
liquido, de piston rotatorio, de alabes rotatorios y sopladores rotatorios. Los eyectores y
bombas mecdnicas de vacio se equipan con condensadoeres, los cuales puede ser del tipo
de superficie; es decir, de coraza y de tubos o del tipg barométrico. Las paginas 12ay 12b

muestran ejemplos de un eyector y de una bomba de vacio de anillo liquido.



i2a

PRIMERA ETAPA DE UN SISTEMA DE EYECTORES DE 3 ETAPAS



12b

BOMBA DE VACIO DF "NILLO LIQUIDO
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3.0 FLUJO DE FLUIDOS EN SISTEMAS DE VACIO

Para dimensionar las lineas que conectan a los equipos relacionados con un sistema
de vacio, se requiere decidir si el flujo de los gases y vapores es viscoso (turbulento o
laminar) o bien molecular. En sistemas operando en las regiones de vacio bajo y
medio, el flujo generalmente es viscoso, es decir, que [a resistencia al flujo puede
atribuirse a la viscosidad. En sistemas operando en alto y ultra alta vacio, en los gue el
flujo es molecular o deslizante, el flujo se caracteriza por colisiones entre moléculas
individuales en un medio altamente enrarecido a presiones absolutas extremadamente
bajas, tal que la viscosidad resulta ser un factor irrelevante[3]. Este trabajo cubre
Unicamente las regiones de vacio bajo y medio.

Por lo anterior, se describirdn brevemente las ecuaciones de flujo viscoso, su
aplicacién practica al dimensionamiento de lineas en condiciones de vacio y el proceso

isoentropico, aplicable a los equipos para la produccién de vacios.

3.01 ECUACION GENERAL DE ENERGIA DEL FLUJC DE UN FLUIDO.

La ecuacion general del balance de energia para el flujo de una unidad de masa de un
fluido, en estado estable, en un sistema abierto, considera las contribuciones de las
energias interna, cinética, potencial, de flujo o presidn y el calor y el trabajo
intercambiados con e! ambiente; siendo expresada, en forma diferencial, de la
siguiente manera:

dE+ Y L 8 7 dPVY=d'Q-d'W (3.1)

age 8¢

E: Energia interna del fluido (Ibf-pie/ib)
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U Velocidad del fluido (pie/s)

gc:  Factor de proporcionalidad de la segunda ley de Newton (1bf= 32.17 Ibpie/s?)

a coeficiente de correccién de la energia cinética ( adimensional), el cual, se
considera 1.0 para flujo turbulento y 0.5 para laminar.

g constante de aceleracién de la gravedad, (32.17 pie/ s2)

z elevacion de fluido respecte a un punto de referencia, { pie )

P.  presion absoluta, (Ibf/pie?)

V. volumen especifico del fuido, (pie*/Ib)

Q: energia calorifica intercambiada con los airededores, (Ibf-pie/lb)

W:  trabajo mecénico intercambiado con los alrededores (Ibf-pie/lb)

Diversas formas de la ecuacion anterior son usadas al considerar e flujo de fluidos.

Algunas de ellas son las siguientes:

FLUIDOS INCOMPRESIBLES:

P 2 2 P, 2
Ao Bz .w SL. B w8, (3.2)
p 2ag. g 2,0 p 8. g

f = Factor de friccién (adimensional); L = longitud de tuberia (pie);

D = didmetro interno de tuberia (pie). p = densidad del fluido, (Ib/pie3)

Esta ecuacién se conoce con el nombre de balance de energia mecanica o de
Bernoullii, y es la forma practica mediante la cual se abordan los problemas

relacionados con estos fluidos.

FLUIDOS COMPRESIBLES:

2
S +j Lip e SO _ (3.3)
ag, 23rD
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G = velocidad de masa por unidad de area (Ib/s-pie?), la cual es constante.

Esta ecuacién se resuelve mediante la simplificacién de considerar tres procesos
diferentes: isotérmico, isoentropico y politrépico. El proceso isotérmico es ampliamente
usado en el flujo de fluidos compresibles en tuberias largas, ya que se aproxima
bastante al flujo real. El proceso isoentrépico es aplicable a tuberias muy cortas, bien
aisladas, en las que el fluido fluye a velocidades altas, sdnicas o supersénicas,; tal que
el calor generado por friccion es muy pequefio en virtud del escaso tiempo para
liberarlo o absorberlo, tal es el caso de orificios y toberas convergentes-divergentes. El
proceso politropico es raro en tuberias, teniendo aplicacion, junto con el proceso

isoentropico, en los equipos de expansion y comprension de gases [9].

3.02 FLUJO ISOTERMICO DE FLUIDOS COMPRESIBLES

La ecuacion (3.3), al substituir la ecuacién PV = P1V= P,V: = Constante; y considerar
que el volumen especifico V puede tomarse como un promedio entre las presiones P1
y P2; se transforma en:

2 P 2
G—ln—'--i-i(f"l—P,)-i-fG L=0 (3.4)
og. A ¥V 2g.D

Si la pérdida de presién a lo largo de la tuberia es pequedia, el primer término de la
ecuacion {3.4), que representa al incremento de energia cinética del fluido, sera muy
pequerio, por lo que en estas condiciones, se considera despreciable. Al multiplicar la

ecuacion anterior por Ve substituyendo u = GV, la pérdida de presién resulta ser:

372 2
_yap=_OP_SGVL_ frl (3.5)

p 28D 28D
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Esta ecuacion es la misma que la ecuacién de Darcy, y es aplicable para evaluar ias
pérdidas de presion en el flujo de fluidos compresibles bajo las siguientes condiciones
{9l:

{1): Cuando AP < 10% P31, haciendo usc de p o V basados en cualquiera de
las condiciones de entrada o de salida.

{2): Cuando 10% P1 < AP < 40% P1, usando # 0 V basadoes en un promedio aritmético

de las condiciones de entrada y salida.

3.03 REGIMEN DE FLUJO VISCOSO.
La diferenciacion de los regimenes de flujo viscoso, para propositos de aplicacion a

problemas de ingenieria, normalmente es aceptada como:

(1) Re < 2000 Régimen de Flujo Laminar
(2) 2000 < Re s 4000 Zona de transicion
(3)Re > 4000 Régimen de Flujo Turbulento

Re : Nimero de Reynolds (adimensional)

(3.6)

u Viscosidad absoluta, (Ib/pie -s)

3.04 FLUJO VISCOSO EN SISTEMAS DE VACIO,

La ecuacidon de Darcy (3.5) describe adecuadamente el flujo isotérmico de un fluido
compresible en los regimenes iaminar y turbulento en las tuberfas involucradas en los

sistemas de vacio. En la practica se considera que el flujo entre un recipiente y un
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equipo de vacio es viscoso si el proceso opera en el intervalo de presiones de 100 y a
760 Torr. En estas regiones de vacio las ecuaciones clasicas del flujo viscoso, la
ecuacion y el factor de friccion de Darcy, el diagrama de Moody y los métodos
convencionales para estimar longitudes equivalentes de valvulas y accesorios son

totalmente aplicables al dimensionamiento de lineas en tos sistemas de vacio.

A, PERDIDA DE PRESION MAXIMA PERMITIDA

Con el objeto de seleccionar un diametro econémico de tuberia la figura 3.1 puede
usarse para estimar pérdidas de presion en las lineas que interconectan los recipientes
a los equipos de vaclo [50].

Debe notarse que a fin de tomar en cuenta véalvulas y accesorios es practico considerar
un 60% det valor leido de la figura 3.1 en estimaciones de dimensicnamiento de lineas
en las que se parte de una pérdida de presién maxima permitida.

La presion de succién, Ps, a ser proporcionada por un por un equipe de vacio, es igual
a la presion de operacién en el recipiente, Po, menos la pérdida de presion total, APy

entre el sistema de proceso y la fuente de vacio.

Ps=PF, - AP, (Torr) (3.7)

APt (torr) se refiere a la pérdida de presion total a través de valvulas, accesorios y

tuberias.
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0.1

Pérdida de Presién Max. Permitida
(PPMP)

0.01 ]

1 10 100 1000
Presion de Vacio en el Recipiente, Po (Torr)

FIG. 3.1 PERDIDA PRESION MAXIMA PERMITIDA

PPMP = AP/P,

B. VELOCIDADES RECOMENDADAS
La figura 3.2 muestra las velocidades de flujo tipicas recomendadas para sistemas de
vaclo bien disefados. Estas velocidades permiten aproximar un didmetro de tuberia

mediante la ecuacién:
D=0. l46.\/§ (pie) (3.8)
u

q : flujo volumétrico real (pie*/min) u: velocidad recomendada (piefs)
También pueden usarse los valores de la tabla 3.1 para lineas conectadas

directamente al equipo de vacio.
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Equipo de Vacio Presién de Succion | Velocidad Recomendada

{Torr) (Piefseg)
Eyectores 05-5 300
5-25 250
25-150 200
150 - 760 150
Bombas Anillo Liquido Una etapa 100
Dos Etapas 150

Tabla 3.1 Velocidades recomendadas en sistemas de vacio

1000
] ]
§ i Tt
@ = T ;
g -.--'"""--..__ ‘\%T-._
= 100 F—e disefio
g e
[
>
10
1 10 100 1000
Presion (Torr)

FIG. 3.2 VELOCIDADES RECOMENDADAS EN LINEAS AL VACIO

C. CAIDA DE PRESION POR FRICCION
La caida de presion por friccidn en tuberias, valvulas y accesorios se calcula por medio
de la ecuacion (3.5), que en términos de la velocidad, u y la longitud total, Ly, se

expresa de la siguiente manera:
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H
AP, = I;f'ﬁ%f (3.9)
&

Lt : Longitud total recta mas longitud total equivalente de vélvulas y accesorios, (pie).

En términos de unidades de vacio {torr), la ecuacién anterior es:

2.15 fi 625 fg°
ap, = 23S0 ph _085/3 ply (3.10)
dg d
q: flujo volumétrico, (pie3/min), a ias condiciones de flujo.

d: diametro interno (pulg.)

Las ecuaciones (3.9) y (3.10) son aplicables al flujo de gases y vapores en lineas de
vacio, debido a que dicho flujo puede considerarse incompresible sujetc a las
restricciones de la ecuacion{3.5).
La consideracion de incompresibilidad no es valida en la regién de vacio de 100 p -1.0
torr. El criterio para discernir si la suposicion de incompresibilidad es valida es:
£l flujo es incompresible si:

uz 0.33 us (3.11)

u: velocidad del fluido, {pie/s}
us: velocidad del sonido en el fluido {pie/s)

_ |%8cRT
ENTM (3.12)

k: cociente de la capacidad calorifica a presién constante a la capacidad calorifica

a volumen constante, k = Cp/Cy ( adimensional )
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D. FLUJO TURBULENTO

El factor de friccion de Darcy f, indicado en las ecuaciones (3.9) y {3.10), se obtiene de
la correlacion de éste con el No. de Reynolds Re, el diametro D y la rugosidad € (pie)
de la tuberia; tal como Jo indica la ampliamente conocida grafica de Moody.

Las longitudes equivalentes se evalian de los tradicionales procedimientos que
asignan valores al caciente (L/D) de valvulas, codos y accesorios, o bien en términos
del coeficiente de resistencia K, donde K= f (L/D} representa el nimero de cabezas de
velocidad segun la ecuacién h.= K ( u%/2gc), donde h | es la pérdida de presion en
términos de pies del fluido (pie). |

E. FLUJO LAMINAR,

En el régimen de flujo laminar f = 64/R, por lo que substituyendo esta ecuacién en la

expresian (3.10) se obtiene:
AP =0.0345 241 _ g 0105 444 (3.13)
d? d’

Las longitudes equivalentes en el flujo laminar se estiman a parir de las

correspondientes al flujo turbulente y posterior correccion.

3.05 FLUJO ISOENTROPICO DE FLUIDOS COMPRESIBLES

El flujo isoentrépico de fluidos compresibles es un proceso ideal que se aproxima
bastante al flujo real en toberas, difusores y medidores de fiujo del tipe venturi; y es
frecuentemente ulilizado para estimar el flujo real en equipos de expansion y

comprension de gases, Este proceso ideal considera que el flujo es unidireccional, en
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estado estable, sin friccién y adiabético, es decir; el proceso se lleva a cabo adiabética
y reversiblemente o bien, como comunmente se le conoce, flujo isoentrépico.

En toberas y difusores convergentes y convergente-divergentes, los efectos de friccion
y los intercambios de calor son despreciables en virtud de las cortas distancias y las
altas velocidades involucradas. Asi mismo, la ley del gas ideal es generalmente
aplicable a ese proceso de flujo; siendo todas estas idealizaciones validas para la
mayor parte de los propésitos practicos en ingenieria, ya que generan errores casi
despreciables, los que cominmente son tomados en cuenta mediante factores de
correccién, aplicables a las desviaciones que e! flujo real presenta respecto del modeio

isoentrapico.

A. ECUACIONES GENERALES APLICABLES AL FLUJO ISOENTROPICO

Otra forma de la ecuacion general de energia del flujo de un fluido (3.1) puede
obtenerse mediante la consideracion de la entalpia del fluido H (Btu/lb), la ecuacion
combinada de la primera y segunda leyes de la termodinamica, y también
considerando despreciables los términos de friccidn, de energia potencial, a =1.0, y
enfatizando que no existe generacidn de trabajo. Esta ecuacion es la llamada ecuacion
de cantidad de movimiento o de Euler [ 11]:

wu L yip o, P ap =0 (3.14)

Ec 8c
Las relaciones de presidn, volumen y temperatura en un proceso isoentrépico son las
siguientes:

PVt =pyt =PV, =Cte. (3.15)
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L_(R) (v (n)_A (3.16)
I \A v,) ' 4 P -
Combinando (3.15) y (3.14);

U
E P (, l)_ e l(PV) Cre. (3.17)

Ctra forma qtil de la ecuacién general de energia que considera dZ = 0, d'Q=0, d'W=0,
a=1.0,es:

dH+ 0 BB o H 4

&¢ 2g, 28

= Ce. (3.18)

B. VELCCIDAD DEL SONIDO,
La velocidad del sonido al través de un medio continuo es la velocidad de una onda de

comprensidn en movimiento adiabdtico y sin friccion en dicho medio (i.e. isoentropico)

172 142 [Es 172
AT e
dp PK P M

Ks : coeficiente de comprensibilidad adiabatica, (pie/bf ).
kg =1p=-(1v)ov op),
us : velocidad del sonido (piefseg)

C. NUMERQ DE MACH (Ma).
El criterio para definir el tipo de flujo isoentrépico de un fluido compresible se

establece por medio del namere de Mach, el que se define como el cociente de la
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velocidad de un gas entre la velocidad del sonido en el gas a las condiciones de flujo

del mismo:
Ma = i. Ma <1 El flujo es subsénico (3.20)
Uy
Ma=1 El flujo es sénico
Ma >1 El flujo es supersénico

3.06 FLUJO DE FLUIDOS COMPRESIBLES EN TOBERAS Y DIFUSORES.

El uso de toberas convergente-divergentes es de gran importancia, entre otras
aplicaciones, en la generacion de vacios por medio de eyectores; siendo éstos equipos
en los que se utilizan las toberas de expansion o simplemente toberas y las toberas de
comprensidn o difusores. Las toberas y los difusores constan de una seccion corta de
diametro constante denominada garganta.

En una tobera el fluido ingresa a la seccién convergente a una velocidad
subsénica (Ma < 1), alcanza en la garganta la velocidad maxima que puede obtenerse
en un ducto de area de seccidn transversal constante y que corresponde a la velocidad
sénica, cuyo Ma =1 [12]; pasa a la seccidn divergente en la que alcanza una velocidad
supersédnica (Ma > 1), con menor presion y densidad, en virtud de la expansién del
fluido, (fig. 3.3). En un difusor el fluido entra a la seccién convergente a una velocidad
supersénica (Ma > 1}, reduce su velocidad en la garganta a una velocidad sdnica
(Ma = 1) y sale de la seccidn divergente a una velocidad subsénica (Ma < 1), con

mayor presion y densidad debido a la comprensién def fluido, ( Fig.: 3.3).
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40 onvergente Divergente 2 ! k)onvergcme Divergente 2
I Garganta P, I Garganta P,
To | T T T,
H(} 'Hz H] Ma<l Hz
po | Ma<i Ma>1 2 o) Ma>1 P2

//M;\ Ma=1

Fig. 3.3: Numeros de Mach en Toberas y Difusores.

A, TOBERAS.

El maximo flujo de masa W en una tobera se alcanza en la garganta, es decir en las
condiciones de velocidad sonica [5]. La velocidad uz; en cualquier seccién de una
tobera, se obtiene de la ecuacion (3.18), considerando que las condiciones del fluide a
la entrada a la seccion convergente son Uy, Ho, To, Po, po ¥ considerando que la

velocidad up es despreciable.

U, 2[28(:(‘[{0_Hz)]”2 {3.21)

Otras formas de u; ;

P Iix

172 —
i, =|:Zg‘_cpru(l—§z—]jl = szCpTO 1—[%) (322)

0 0

Relaciones Utiles entre un punto cualquiera 2 y la entrada a una tobera son las

siguientes (up= 0, Mag =0 ).
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Tﬂ_ k-1 , P k1 ) Klh-l P P , k-t
T;—1+—i—(Ma,) ' E—[I+T(Ma!) } . Z=[1+~7—(1\rlaz) ] (3.23)

Cuando el punto 2 es la garganta: Ma; = 1, u, =u*={g kRT */M)"*; las condiciones

(*) se refieren a 1a garganta:

k l
* 9 * e * -1
r_: L=(_2_)“. A i]"' (3.24)
K+ Pkl 2

Los valores anteriores son valores minimos que pueden alcanzarse en la garganta de
una tobera para un fluido en particular fluyendo en condiciones sénicas. Si las
condiciones en la garganta son subsénicas, estos valores pueden ser mayores. En el

caso de P*/Pg, algunos valores tipicos de este cociente critico son los siguientes:

k= 1.3, P* = 0.545 Po Vapor de agua (especialmente 200-300 psia)
k=14, P*=0.528 Po Aire y gases diatobmicos

k=1.67, P* =0.487 Po Gases monoatdmicos.

El flujo de masa W de un fluido compresible por cualquier area de seccion transversal

A; a lo largo de una tobera es:

N2

2k
k P Py
W=p,u,d; = 4 chPoPo[}ch] (P‘z) '[Fz] (3.25)
(3 (

La ecuaciéon (3.25) es aplicable para condiciones de flujo subsénico o sénico en la
garganta; sin embargo, cuando el punto 2 es la garganta y las condiciones en eila son

sonicas, P2/Po = P*/Po, Az = A" y W = W"= Wmaximo, por |0 que substituyendo P*/Po
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de la ec. (3.24) en la ec. (3.25), se obtiene la ecuacion apiicable al flujo méaximo en una
tobera con flujo sénico en la garganta:

a2

Wmax=W*=p*ru*A*=A* g(_.Popok(ﬁ}H (3.26)

Factores de correccién: Las desviaciones dei flujo real respecto al flujo isoentrépico
se consideran mediante la eficiencia de conversién de energla n, el factor de
correccién de la velocidad ry ; y el coeficiente de descarga de la tobera Cn, los que se

definen segun lo siguiente:

_w'Y _ Hy-Hy'

7, = (3.27)
(“z)z (Hy—H,);5
Hp' = entalpia real del fluido en la descarga de la tobera
uy = velocidad real del fluido en la descarga de la tobera.
{Ho-Ha)s = diferencia de entalpias en el proceso isoentropico.
u 1
um :;2—=('7n)”2| uy'=.2g-n,(Hy — H,;)s (3.28)
2
C, =E=L. w'=C,Ww (3.29)
W pr ul‘ Ar
W' = Flujo real de masa W = Flujoideal de masa
pu U, A= densidad, velocidad y drea en la garganta.

Nu= (nn)"2 = Cp.
Valores tipicos de estos factores de correccion en toberas bien disefadas son:

e =0.95[13], ny=0.97 y C,=0.97 {14].
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B. DIFUSORES

Las toberas de comprensién o difusores pueden convertir fa energia cinética en
energia de presion, mediante una comprension isoentropica [15]. Un difusor puede
visualizarse como una tobera a la que se le invierte la direccion det flujo; es decir, que
el flujo entra a un difusor a una velocidad supersénica, se convierte en sonica en la
garganta y alcanza una velocidad subsénica en la seccién divergente; generandose
una compresion del fluido debido a la conversidn de la energia cinética en energia de
presidon. Las ecuaciones desarrolladas anteriormente para toberas también son
aplicables a los difusores, excepto por la notacion de los puntos terminales 0 y 2, los
que deben substituirse por 2 y 1 respectivamente (uz =0, Uy = supersénica, ver la figura

3.5)

Factores de Correccion: La eficiencia de un difusor es inferior a la de una tobera
debido a que en la seccidn divergente del primero se genera mayor turbulencia que en
fa de una tobera produciéndose ondas de chogque que causan que el proceso de
compresion presente mayor irreversibilidad y, en consecuencia, mayor generacién de

calor.

La eficiencia de! difusor se define por:

n _(Hz _HI)S _(Hz "H:)s _Tz _Tl _(Pz/ﬂ)lt_m -1 (3 30)
P = s = = .
u’l2g. Hy-H, T,-T, 52;1 Ma,’

H.' : entalpia real del fluido en la descarga de difusor, Hz' > Hz




T2 : temperatura real del fluido en la descarga del difusor T2 > T,

El coeficiente de presion o eficiencia dindmica se define por.

_APreal _ P'-R
APideal P, - P

1,

P’ : presion real en la descarga del difusor: Py’ < P
El coeficiente de correccion del flujo de masa es:

Wreal W' 1 1
4= T == W'= v pA, C,= 72
Wideal W {7,) {(ny)

29

(3.31)

(3.32)

Valores tipicos de estos factores para difusores bien diseflados son ng= 0.90 y

ne = 0.85.
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4.0 EYECTORES

Los eyectores son equipos que se utilizan en la generacién de vacios industriales, los
cuales, mediante la conversion de la energia de presidn a energia de velocidad de un
fluido motor, acarrean a un segundo fluido, transfiriéndole su momentum, mezclandolo
intimamente con la corriente motriz e impartiendo una velocidad uniforme a toda la
mezcla, para posteriormente comprimirla y descargarla fuera del equipo o sistema del cual

se requiere generar un vacio.

4.01 PRINCIPIO DE OPERACION

Los eyectores consisten de cinco partes principales (figura 4.1): Una camara de admision
del fluido motor (1), una tobera convergente-divergente (2), una extension de la tobera (a
veces requerida), una cdmara de succién (3) y un difusor {4). El fluido motor con alta
presion y baja velocidad ingresa a la camara de admision (1) y se expande en la tobera (2)
hasta una presién correspondiente at vacio deseado. El fluido motor emerge de la tobera a
una velocidad considerablemente alta, generalmente supersénica (3000-5000 pies/s),
debido a la conversidn de la energia de presién a energia cinética. Esta expansion crea
una zona de baja presidn en la camara de succion (3), dando origen a que un fluido
secundario sea arrastrado y mezclado con la corriente motriz, en vitud de una
transferencia de cantidad de movimiento de! fluido principal al secundario, de tal manera
que Ja mezcla entra al difusor (4) a una velocidad inferior a la de la descarga de !a tobera
(2). En el difusor la mezcla es comprimida y descargada a una presion mayor (5) que la de

succion, pero considerablemente menor que la de admisién del fluido principal (1).
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En la figura 4.1 se muestran también los perfiles de presion y velocidad vy el proceso de
expansion-mezclado-compresion en un diagrama de Mollier [16]. El fluido motor
normaimente es vapor de agua o aire.
Cuantitativamente la operacién de un eyector puede visualizarse de acuerdo a la figura 4.1
y a la siguiente discusién, en la que se considera que las corrientes motriz e inducida
consisten del mismo fluido (por ejemplo vapor de agua): La expansidn isoentropica del
fluido motor 1-(2), en la tobera convergente-divergente genera un cambio de entalpia (H—
Hz)s; sin embargo, debido a la friccidn, la expansion real sigue la trayectoria 1-2, con un
cambio de entalpia dado por:

Hi-Ha = no(H4-Ha)s (4.1
En donde los cambios de entalpia se refieren a los puntos indicados en la figura 4.1 y
estan considerados en BTU/Ib,
n, = Eficiencia de la tobera convergente-divergente.
Hi-H: es adicionalmente disminuido por 1a transferencia de momentum de fa corriente
motriz a la inducida, por lo que la expansién después de esta transferencia puede
representarse por la trayectoria 1-2' con un cambio de entalpia Hy-Hz que es la energia

real disponible después de dicha expansién:

Hi-Hz = N (H1-Hz) = N 1 (Hy-H2)s (4.2)

Nm = eficiencia de la transferencia de momentum

Hz =Entalpia después de la transferencia de momentum a Pa, Ta.
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FIG. 4.1 PROCESO DE EXPANSION, MEZCLADO Y
COMPRESION DE UN FLUIDO EN UN EYECTOR
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En la seccién de mezclado del difusor, punto 4, el fluido secundaric de 3, en estado de
vapor saturado a P5 calidad X3 =1.0, se mezcla isotérmica e isobaricamente con el vapor
no saturado de 2' del fluido motor, de calidad Xy, para dar una mezcla con las
caracteristicas del punto 4, de catidad X,, de donde es comprimida mediante el difusor del
eyector hasta el punto {5)s, siguiendo una compresion iscentropica, con un cambio de
entalpia {Hs-H,)s. Sin embargo, la friccién en el difusor generard una compresion real con
trayectoria 4-5 y con un cambio de entalpia (Hs-H,), que se estima mediante:
(Hs-Ha) = (1/74) (Hs-Ha)s (4.3)
na = eficiencia det difusor
La energia disponible de la expansion real {H;-Hz) es igual a la energia requerida para la
compresion (Hs-H,), por lo que:
Wi (Hi-Ha) = (Wi+ Wa) (Hs-Ha) (4.4)
Wi = Flujo de masa del fluide motor, Ib/hr

W, = Flujo de masa del fluide secundario, Ib/hr

Substituyendo (4.2) y (4.3) en {4.4):

{”'ﬁ= (Hs-H4s ‘ &z(Ht—Hz)s e (4.5)
Wi mmnu(Fh—H)s—(Hs—-H)s Wi (Hs—-Ha)s

Las calidades de vapor no saturado (Xz)s y Xa estan relacionadas en la siguiente
ecuacion:

[X2- (X2 = Ha= (H2)s = (= p)(H1- H2)s (4.6)
Similarmente, las calidades del vapor X2 y X2' estan relacionadas por:

(Xz =Xz} A =Hz —Hz = (1-Nm)(H1-Hz2) = (N ~Nafm}(Hi-Ha)s (4.7)



La calidad de la mezcla de vapores X4 estd relacionada a los balances de vapor seco vy al

de masa total:

WXy + WoXs = WaXa {4.8)
W+ W = W {4.9)
X3=1.0, porlo que X4=% (4.10)
3

Para estimar la cantidad de fluido motor, Wi/W,, mediante la ecuacion {4.5), se supone un

valor de X, entre Xy y 1.0 y se evalta H, por medio de :

Ha= (Xa=X2)A+ Hy = X4A + Hg (4.11)

A, por supuesto es el calor latente de evaporacion a Pa. His es 1a entalpia del liguido
saturado, también a P3; ambas cantidades en BTU/b.
La entropia de la mezcla S, esta dada por:

S4=X4Sev. + Sis (4.12)

Sev, Sug = Entropia de evaporacion y del liquido saturado a P; (BTU/Ib°R)

Las propiedades en el punto 5, se estiman a partir de la compresion ideal isoentropica de

4 a 5, tal que S4 = (Ss)s. La temperatura (Ts)s se estima de la ecuacion siguiente [15]:

)

AS = (8, -85+ Cp'ﬂ-—Rln&-(Sf—S;)-(]—X4)i=0 {4.13)
() T Ps Ts
(8°-8) = Entropia residual respecto al valor de gas ideal. S" = Entropia en el estado de

gas ideal. S = entropia en el estado real.
Notando que Ts = T3, P = P3 , que a presiones de vacio las desviaciones de la entropla

son irrelevantes, como puede observarse en una grafica de correlacion generalizada de
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desviacidn de la entropia {15], y que, en consecuencia, ios términos primero y cuarto del

lado derecho de {4.13) se cancelan, dicha ecuacion se simplifica a:

s odT P A
fmc:p ?—RlnF’—(l—XﬂE-O (4.14)

Con un valor promedio de Cp, correspondiente a la mezcla de fluidos motor e inducido ( o
bien con un Cp en funcién de la temperatura), puede resolverse la ecuacién anterior para
(Ts)s:

(T5)e = T : (4.15)

L U=X02])55

(EJ e 7
Ps

R = 1.987 Btu/lbmol°R, Cp* = Btu/lomol°R, P =psia, T="R

Mediante un diagrama de Mollier la estimacién de (Ts)s se simplifica. En el caso de la

entalpia de la mezcla comprimida (Hs)s puede estimarse mediante:
Ty .
(Hs)o=(1-Xa)d + L Cp'dT +Hs (4.16)

Con esta estimacidon de (Hs)s se calcula (W/W;) de la ecuacidn (4.5) y con este valor,

considerando W» = 1.0 Ib/hr, se verifica la suposicion de X, mediante la ecuacién (4.10) o

bien utilizando la ecuacidn correspondiente a un balance total de energia para el eyector;
Wy Hy + Wa Hy = (Wy + Wa)H, (4.17)

Donde H, obtenida debe coincidir con et valor de la ec. (4.11).

La temperatura real Ts , y la entropia real Ss, pueden estimarse mediante las ecuaciones

siguientes:
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Hs—(Hs).w=E;;'[Ts—(Ts)>‘] (4.18)

Hs se estima usando la ecuacion (4.3). En el caso de la entropia S
v T5
Ss=(Ss)s+Cp IH(T_) (4.19)
3

Debe notarse que este procedimiento depende del conocimiento de r,, Nm ¥ Ng. Valores
tipicos promedio de estas eficiencias se han indicado en la seccidn 3.08, con referencia a
la discusion de toberas (ecuaciones 3.27 a 3.28} y de difusores (ecs. 3.30 a 3.32), como
Nn=0.95(14}, y ne=0.90[15, 26].

El valor de nn, depende de la posicidn de a tobera respecto al difusor, ya que cerca del
difusor la eficiencia nm es baja y la compresién es alta; en tanto que lejos del difusor,
sucede lo contrario. En el caso de termocompresores nm = 0.80 es un valor promedio{15,
26]. En eyectores manejando condensables valores de 0.60 - 0.70 pueden presentarse, y

manejando incondensables valores inferiores a 0.50 pueden esperarse.

EFICIENCIA. La eficiencia de eyectores n = 0, Nm Ne involucrada en fa ecuacion (4.5) se
refiere a una eficiencia de transferencia de momentum o de arrastre del fluido secundaric
que permite estimar Wy/W,. Sin embargo, con el propdsito de homologar a los eyectores
con los compresores, y comparar et grado de utilizaciéon de la energfa suministrada a
eyectores respecto de bombas mecanicas de vacio, se define una eficiencia térmica ny,
para eyectores de manera idéntica que |a eficiencia de un compresor[1, 32].

_ HPuoemndpk'a - (HP)\

(4.20)
HP,,  (HP)

fr
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(HP)s = Potencia tedrica para comprimir W, |b/hr de fluido secundario a P; , T3 hasta Pg, Tg

(figura 4.1), y puede estimarse mediante la ecuacion siguiente:

L

(HP)s:(—k—]M— [EJ C o (4.21)
k-1, M(550)3600) || 73

R = 1545 Ibe-pie/lbmol°R
{HP)r se estima a partir del consumo de vapor de agua real requerido por el eyector,
considerando la expansion de Py hasta Py (ver fig. 4.1), asi como el factor de conversion

0.293 Kw-h =1000 BTU.

0203Y 1
HP)e=W\(H - He) — | —— 4.22
(P =R ‘)[ 10° Io.m} “22)

La eficiencia ny, definida por la ec. (4.20) también es equivalente a la siguiente expresion

[15]:
W2l (He— H)s
= 22T T 423

d [Wl](Hl'—Hl')S ( )

La eficiencia rr es baja, del orden de 1-6% cuando se manejan incondensables[1, 32]; y
de 15-30% cuando ambos fluidos son vapor de aguaf15], siendo 18% un valor tipico para

un sistema de tres etapas {1].

4.02 NOMENCLATURA DE EYECTORES [17].

Algunos nombres de designacién de eyectores en funcion del servicio son;

Eyector. Término general usado para designar a todos los equipos que operan bajo el
principio antes descrito. También se llaman “bombas de propulsién a chorro”.

Eductor. En este case el fluido motor es un tiquido

Existen otras denominaciones para estos equipos tales como sifén, inyector, soplador,

elc.; sin embargo, de manera general se considera que cuando el fluido motor es un gas o
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vapor el equipo es un eyector, en tanto que si este fluide es un liquido se trata de un

eductor.

4.03 CONSTRUCCION

Los eyectores son de construccion simple, bajos costos iniciales, consistentes de pocas
partes, todas ellas sin movimiento. Son construidos de cualquier material que pueda ser
maquinado, capaces de manejar fluidos secos, hiumedos y corrosivos,. Su operacién es
simple y se construyen en una variedad de tamafiocs. Las partes principales de un eyector,
de acuerdo a fa figura 4.1 consisten de lo siguiente:

Caja de Admisién del Fluido Motor: En esta parte estan contenidos ia entrada bridada o
roscada de dicho fluido, la brida para acoplar esta parte a la cdmara de succién, una
conexion roscada para colocar la extensién de la tobera, pudiendo incluir conexiones para
mandmetro, venteo y drenaje.

Tobera: Se encuentra alojada dentro de la camara de admision. Se clasifican en
convergentes y convergente-divergentes, siendo el primer tipo usado en eductores y el
segundo en eyectores.

Extensién de la tobera: Esta parte tiene por objeto acercar o alejar la tobera del difusor,
con el objeto de disediar la eficiencia y el cociente compresién.

Difusor: Este elemento mezcla los fluidos y convierte la velocidad en energia de presion.
En la entrada al difusor, la corriente motriz a alta velocidad es rcdeada por el fluido de
succién, mezclandose con él en la seccibn convergente, obteniéndose una mezcla
uniforme en la seccion recta o garganta. Finalmente en la seccién divergente, la velocidad

de ta mezcla disminuye y la presién aumenta.




39

Camara de Succion: La camara de succidn es el cuerpo del eyector, conteniendo la
boquilla de succion, asi como una conexién bridada para unirse al difusor, en caso de que

ambas partes sean de construccion separada.

A. MATERIALES DE CONSTRUCCION

Los eyectores se construyen de una amplia variedad de materiales como hierro fundido,
aceros al carbdn, inoxidables, hastelloy, titanio, bronce, grafito, pvc, poliéster, fibra de
vidrio, etc.[18].

El estandar del Heat Exchange Institute (HEI) para eyectores operados con vapor de agua

{14], establece los siguientes materiales para la construccidn de estos equipos:

Difusor Placa de acero al carbén  |ASTM A36, AZ283, A285, AS515,
A516.

Placa de acero inoxidable |A240 {(UNS 530400),

A240(UNS S31600)

Barra de acero inoxidable |A36, A675

Difusor Baira de acero inoxidable |A276 (UNS S30400, S 31600)
A479 (UNS S31600)
Hierro fundido A48, AZ78, A3S5
Acero fundido AT43, A744, A351
Tobera y Barra de acero inoxidable |A276 (UNS S30400), A276 (UNS
extension de
1a Tobera $31600), A479(UNS S31600)

A5SB2(UNS $30300, S41600)
Placa de acero inoxidable |A240 (UNS S30400, S31600)




Cajade Barra de acero al carbén | A36, ABTS
admision de
vapor Tuberia de acero AS53, A10B, A335
Acero fundido A218, A217
Acero inoxidable fundido AT43, A744, A351
Acero al carbén forjado A105, A181
Acero inoxidable forjado A1B2(UNS 531600, S32100,
$34700)
Camara de Placa de acero al carbén A36, A283, A285, A515, AB16
Succion
Placa de acero inoxidable |A240 {UNS S30400, S31600)
Tuberia de acero al carbén |A312, A376
Hierro fundido A48, A278, A395
Acero fundido A27, A216, A217
Bronce fundide B62, B584
Acero inoxidable fundido AT43, AT44 A351
B. TAMANO
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El tamafio de un eyector esta en funcién de la dimension de la boguilla de succion, siendo,

en la mayoria de los casos la conexién de descarga del difusor del mismo diametro de la

succion. Estos se construyen desde %" didmetro hasta fabricaciones especiales tan

grandes como 96" de diametrg y 30 metros de longitud.
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4.04 SISTEMAS DE EYECTORES

Los eyectores pueden arreglarse para operar en una etapa 0 en etapas multiples,
incluyendo o no condensadores de superficie o barométricos entre las etapas, dando lugar
a que el sisterna reciba el nombre de Condensante o no Condensante. También se
puede incluir un postcondensador después de la descarga de la etapa final.

En sistemas de etapas multiples se logran menores presicnes absolutas de vacio que en
sistemas de una etapa. Los intercondensadores son usades para condensar los vapores
procedentes de una etapa anterior, reduciéndose de esta manera, la carga de entrada a
la etapa siguiente y la cantidad de fluido motor requerida. Los postcondensa.dores no
afectan la economia del fluido motor ni la operacion del sistema, operan normalmente a
presidn atmosférica, evitan el ruido del vapor de escape y permiten que el vapor de agua
sea recuperado. Los Intercondensadores y postcondensadores pueden ser del tipo de
superficie ( de coraza y tubos) o del tipo de contacto directo (barométricos).

Estos sistemas consisten de eyectores y condensadores arreglados en serie 0 en paralelo
La figura 4.2 muestra un esquema de un sistema de vacio de una columna de destilacién
al vacio y la nomenclatura que se sigue para denominar las diferentes etapas de un
sisterna. Cada una de las etapas ha sido marcada ¢on una letra las que se asignan en ¢l
orden invertido del alfabeto, es decir, la etapa final siempre sera la etapa Z (EJ-Z, en la
figura 4.2), la etapa anterior es la etapa Y (EJ-Y) y asi sucesivamente (EJ-X). Los
intercondensadores se identifican por las dos letras de los eyeclores entre los que se

encuentren localizados (C-XY, C-YZ)
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FIG. 4.2 SISTEMA DE VACIO CONDENSANTE DE TRES ETAPAS BASADQ EN EYECTORES Y
CONDENSADORES DE SUPERFICIE

a4
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Un postcondensador se identifica como ZA (C-ZA), en tanto que un precondensador se

identificaria con la letra P seguida de la letra de la primera etapa.

405 CAPACIDAD DE GENERACION DE VACIO

Una operacion de produccién de vacio debe llevarse al cabo con el minimo numero de
etapas. La mayoria de las aplicaciones de los eyectores caen en las regiones de vacio
bajo (760 -1.0 Torr) y medio {1.0 -10° Torr) [1]. Las siguientes presiones son consideradas

las minimas que pueden alcanzarse en sistemas de eyectores de hasta siete etapas:

Etapas Presién de Sugci_ﬁn (Ton:r) Capacidngung etapa)
A carga cero [19] Practica aplicable {1] Pie’fmin

Una 30 75 10-10° [1]

Dos 3 12

Tres 0.80 1

Cuatro 0.08 0.20

Cinco 0.01 0.02

Seis £0.003 [20] 0.003

Siete $0.0005 [20]}

En sistemas de etapas mulltiples la presion de descarga de la primera etapa y las
presiones de succién y de descarga de las etapas intermedias son seleccionadas por una
divisién adecuada de la compresién total entre las diversas etapas [14]. La ultima etapa,
por supuesto, debe ser diseflada para descargar a la presién atmosférica mas la

contrapresién impuesta por el sistema de tuberia o equipo al cual descargan. Los




eyeclores de linea normalmente son disefiados para operar con una contrapresion no
mayor de 1.0 psig{ 51.7 Torr), aunque es posible disefiarlos para operar a contrapresiones
de hasta 5 psig {19]. Enseguida se indican las presiones absolutas recomendadas enlre

etapas de sistemas condensantes y no condensantes de eyectores de dos elapas {21}

T ETAPA PRESION ENTRE ETAPAS RECOMENDADA (TORR)
oo [~ SISTEMA NO SISTEMA_CONDENSANTE
CONDENSANTE [% INCONDENSABLES ENTRANDO A LA 1*. ETAPA
25% 50% 75% 100%
10 160 100 100 115 125
127 115 100 100 115 125
15 125 115 17 125 120
20 120 115 125 140 150
25 150 125 1i0 65 175
30 165 140 165 75 190
a0 75 120 175 190 260
a5 75 150 750 500 200
50 180 750 150 260 375
65 150 165 275 225 240
75 200 175 225 240 250
50 225 10 240 265 280
100 350 200 250 260 250
115 265 275 260 200 300
125 260 275 260 300 300

El cociente de compresién de un eyector de una etapa puede alcanzar valores de hasta
20:1, sin embargoe, altos cocientes producen eyectores muy ineficientes, siendo el maximo

recomendado de 10:1. En muchos cases un disefo econdmico limita este valor a 6:1.
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Los intervalos de presién de succién y de descarga para sistemas de eyectores de una a

seis etapas se indican a continuacion [22];

LETRA POSICION EN EL PRESION DE PRESICN DE
DESIGNADA SISTEMA SUCCION (Torr) | DESCARGA (Torr)
Z Unica 76.2 - 305 762 - 813
Y 12 de 2 etapas 12.70 - 102 102 - 254
X 12 de 3 etapas 2.54-25 25-78

w 1% de 4 etapas 0.20-4 2-20
Vv 12 de 5 etapas 0.02-04 04-3
u 13 de 6 etapas 0.01-0.08 0.08-04

Los intervalos de vacios indicados anteriormente pueden servir de guia en el disefio de
sistemas de eyectores, junto con ef criterio de seleccién que se muestra en la tabla 4.1

[23], siendo estos arreglos 6ptimos gue los fabricantes construyen para la industria.

4.06 SISTEMAS CONDENSANTES Y NO CONDENSANTES

Si el vacio requerido es inferior a 75-100 Torr, la capacidad de succion es relativamente
grande y la operacién se requiere continua, normalmente se decidird por un sistema
condensante con el objeto de obtener la mayor economia de! fiuido motor [24]. Cuando
sea indeseable descargar a la atmésfera grandes cantidades de vapor de agua o de
condensables, se debe considerar el uso de un postcondensador, el que, ademas
disminuira el nivel de ruido {19].

Si la carga de succion contiene grandes cantidades de condensables, se debe hacer uso
de un Precomdensador a fin de reducir la carga del sistema de vacio. La limitacion para

considerar el uso de un precondensador es la temperatura del agua de enfriamiento
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PRESION ARREGLO No.
SUCCION DEL SISTEMA ETAPAS OBSERVACIONES
(Torr)
75-1000 Zz Una Una etapa. Arreglo normal
75-250 Pz Una Carga con mucho condensable, poco incond.
50-150 PYCZ Dos Carga con mucho condensable
PYZ Dos Carga con mucho condensable, poco incond.
10-150 YCZ Dos Dos etapas. Arreglo normal
YZ Bos Carga pequefia, Evacuacidn
1.5-25 XCYczZ Tres Tres etapas. Arreglo normal
XYCZ Tres Carga de incondensables pequena
XCYZ Tres Alta temperatura de agua enfriamiento
XyZ Tres Carga pequefa.
0.25-3.0 WCXCYZ Cuatre | Cuatro etapas. Arreglo normal
WXCYZ Cuatro |Carga de incondensables pequena
WCXYZ Cuatro | Alta temperatura de agua enfriamiento
WXYZ Cuatro | Carga pequefia
0.05-0.50 VCWCXYZ Cinco | Cinco etapas. Arreglo normal
VWCXYZ Cinco Carga de incondensables pequefia
VCWXYZ Cinco Alta temperatura de agua enfriamiento
VWXYZ Cinco Carga pequefia
0.001-0.09 JUCVCWXYZ |Seis Seis etapas. Arreglo normal
UVCWXYZ Seis Carga de incondensables pequeiia
Tabla 4.1  Criterio de selecciéon de Sistemas de Eyectores de Etapas Miltiples

U,V,W,X,Y,Z: Eyector

P: Precondensador

condensantes y no condensantes.

C: Intercondensador

de la cual se dispone y la presién absoluta de la carga de succién. Es decir, la temperatura
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de rocio de la carga de succién puede ser muy baja, debide a una presién absoluta
también baja, tal que la temperatura del agua de enfriamiento disponible no permita la
condensacién de tales vapores. Naturalmente que esto aplica a cualquier condensador.

La presion de la carga de succion debe ser = 44 Torr, la cual requiere agua de
enfriamiento de 80 °F maximo [25]. Si la presidn es menor normalmente se instalan
eyectores reforzadores a fin de incrementar la presién de dicha carga de succion desde 12
Torr [20] bhasta a un nivel tal que los vapores puedan condensarse con el agua de
enfriamiento disponible [27]. La figura 4.3 proporciona un criterio de seleccion de
condensadores de superficie y barométricos en funcién de la temperatura del agua de
enfriamiento y de la presién absoluta en el condensador [1].

Los sistemas no condensantes son usados en servicios intermitentes o de baja capacidad,
mientras que en los servicios continuos de alta capacidad, se requieren considerar

sistemas condensantes.

4.07 FUNCIONAMIENTO

Los factores involucrados en el funcionamiento de los eyectores son la presién, la
temperatura y la calidad del vapor de agua; la cantidad, la temperatura y la presion del
fluido de succion; la temperatura del agua de enfriamiento y la presidn de descarga del
eyector. Algunos términos usados como terminologia especifica de eyectores se definen

enseguida [14]:
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Fig. 4.3 Seleccién de Precondensadores

Capacidad: Es el flujo de gases y vapores a las condiciones de succidn (Ib/hr). Puede
consistir de infiltraciones de aire, gases incondensables del proceso y vapores
condensables.

Estabilidad: Caracteristica de funcionamiento de un eyector que produce una presion de
succion sin fluctuaciones, es decir estable,

Presién de Ruptura: Presion del fluido motor o bien presién de la descarga que causa

que el eyector opere inestablemente. Esta presién es alcanzada cuando la presion del
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vapor de agua es disminuida desde una operacion estable hasta una condicion de
inestabilidad, 1a cual corresponde a la presion de ruptura para una presién de descarga
constante. Esta presion de ruptura también es alcanzada cuando la contrapresion es
aumentada a un valor mayor que el correspondiente al de disefio del eyector.

Presién de Recuperacion: Es la presion del fluido principal o bien la presién de descarga
a la cual el eyector recupera su condicion de funcionamiento estable. La presion de
recuperacion se consigue cuando la presion del vapor de agua se incrementa o cuando la
contrapresion se disminuye.

Aire Equivalente: Flujo en Ib/hr de aire a 70 °F que es equivalente al flujo de gases y
vapores manejados por el eyector a las condiciones de succién. Eéte es el estandar
industrial con el que se tasan los eyectores.

Presion de cierre: Presién de succién generada por un eyector a carga cero.

A. CURVAS DE FUNCIONAMIENTO

Las curvas caracteristicas de funcionamiento de los eyectores son dadas en funcién de la
capacidad de aire equivalente en Ib/hr contra la presidbn de succidon en mm de Hg
absolutos (Torr). A fin de utilizar dichas curvas la capacidad total determinada a las
condiciones de succion debe convertirse a aire equivalente. La figura 4.4 muestra una
familia de curvas de funcionamiento con cinco disefios o tamanos diferentes, para
eyectores de una etapa.

Cada uno de los disefios de esta figura usa la misma cantidad y la misma presién de
vapor de agua, y cada uno tiene un difusor definido y una tobera también definida que

puede ser localizada cerca del difusor o cerca de la succién del eyector. Cada disefio es
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capaz de manejar una carga de succién maxima a una presion de succion determinada,
que serian los puntos extremos de cada curva mostrada. Si estos puntos se unen, se
genera una curva envolvente No. 6, que representa a un grupo de varios tamafios de

eyectores de una etapa, representados por ¢ada punto de dicha curva.

300

250 /67",’74(
. Pk

100 ——

Prasiom Absoluta (mmHg)

3
\'\

0 50 100 150 200 250
Carga de Aire Equivalente {ib/hr)

Fig. 4.4 Curvas de Funcicnamiento de Eyectores

B. PRESION MOTRIZY PRESION DE DESCARGA.
La presién motriz debe seleccionarse igual a la minima con la que el eyector opera

establemente. Esta presién debe ser la esperada en la linea menos 10 psi [20]. Un eyector
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es disefiado para una presion fija de vapor de agua y no producira el vacio esperado con

una presién menor; por el contrario, con una presién mayor la capacidad de sucecién

generalmente disminuye si las presiones de succion y descarga permanecen constantes.

En ia figura 4.5 [20] se muestra lo anterior, ademas de las presiones de ruptura y de

recuperacion ya mencionadas.
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Fig. 4.5 Estabilidad de Eyectores

Psuccion = Cte.,

Pdescarga = Cta.

102

{3} Presidon de recuperacion (incrementando Pm)

(1) Presidn de ruptura (disminuyendo Pm)

Si Pm disminuye siguiendo la linea 5-3-1, la operacion es estable hasta 1(la presion de

ruptura); a partir de la cual la capacidad ya no es funcién de la presion de succién y

disminuye abruptamente de 1 a 2. La operacién se estabiliza al aumentar la presién y
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alcanzar 4, incrementandose la capacidad segun la linea 4-3. Un eyector operando de 6-5
consume mayor cantidad de vapor que cuando es cperado en el punto de disefio 6.
Generalmente se usa vapor de agua de 50-350 psig. La presién minima es de 60 psig.

Los cambios en la presién de descarga afectan también 1a operacion de un eyector. Si la
contrapresion es mayor que 1a de diserio, la operacion sera inestable, pudiendo retornar a
ta estabilidad por incremento de la presién motriz o por disminucion de la contrapresion.

Las presiones de descarga a las que se disefian los eyectores son de 1.0 - 5.0 psig [19]

C. TEMPERATURA Y CALIDAD DEL FLUIDO PRINCIPAL.

El vapor himedo no se recomienda ya que ocasiona erosién rapida en la tobera y en el
difusor. Su efecto en la operacion es una fluctuaciéon en la presidn de succidn. Se requiere
que el vapor sea de preferencia con 10-15°F de sobrecalentamiento. Cuando el vapor sea
himedo sera necesario instalar un separador de vapor, y si se espera que la presion

motriz sea fluctuante, debe instatarse una vaivula de control de presion.

D. ESTABILIDAD

Los eyectores son disefiados normalmente para operar establemente desde el 15% al
100% de la capacidad de disefio. Asi pues, la mayoria de las unidades no son disefadas
para operar establemente a la presién de cierre o de carga cero. Para lograr la estabilidad
de un eyector a carga cero se incrementa ligeramente la presién motriz, y con ella e!
consumo de vapor de agua. El intervalo de estabilidad requerido debe especificarse en

funcién del métode de control de la presion de succidn que se seleccione [28, 29].
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E. CONTROL DE LA PRESION DE SUCCION

Los métodos recomendados para controlar la presidn de succién son por admisién o
infiltracion de aire, vapor de agua, un gas inerte o recirculacién del gas de descarga de
alguna de las etapas del sistema. También se acostumbra estrangular la linea de
succion, mediante una vélvula de control de presidn. Esto permite llevar a un eyector a
una condicion estable sobre la curva de funcionamiento [30, 31]. Generalmente la
valvula de control de flujo para admitir carga adicional es mas pequefia y barata que la
correspondiente de control de presién que se requeriria para el método de
estrangulamiento de la linea de succion. Esta estrategia de contral, junto con la
estabilidad deseada, debe ser discutida con e! fabricante a fin de establecer un disefio

razonable {29].

4.08 EYECTORES DE ARRANQUE

Durante el periodo de arranque es necesario evacuar el sistema en el que se requiere
vacio, desde la presion atmosférica hasta una cercana a la de disefio, antes de que se
inicie la operacion continua del sistema de eyectores. Se recomienda en estos casos el
uso de un eyector de arranque no condensante de una o dos etapas.

Cuando el tiempo de evacuacidn requerido por el proceso es menor que el
proporcionado por el sistema de eyectores de operacién normal, entonces se requieren

eyectores de evacuacién o de arrangue.
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A. TIEMPO DE EVACUACION.

Para estimar este tiempo puede usarse la siguiente ecuacion[29]:

Te = 0.003(Par - Ps)(lﬁ] (4.24)
Te = Tiempo de evacuacién { minutos)
Pat, Ps = Presion atmosférica; de succidn ( Torr)
V = Volumen del sistema (pie’)
W = Capacidad del eyector {Ib/hr aire equivalente seco a 70°F)

El fabricante, por supuesto, puede recomendar valores mas adecuados para la seleccién

de eyectores de evacuacién mas econdmicos.

B. PRESION DE SUCCION

La presion de succién de disefio de eyectores de arranque generalmente se considera
ligeramente mayor que la presion de succion final a la que operara el sistema principal de
eyectores, A manera de guia se considera que esla presion sea de 1.25 -2.0 veces la

presion de disefio del sistema principal.

C. CAPACIDAD DE SUCCION

Para el caso de condensadores de superficie que condensan el vapor de agua de
turbogeneradores de plantas de fuerza, el Instituto de Intercambio de Calor (HEI)
recomienda las siguientes capacidades para eyectores de evacuacion en funcidn de la

cantidad de vapor de agua a condensar [20].
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Vapor de agua a condensar ({b/hr) Capacidad de aire seco
{Pie®/min a 70°F, 15 pulg. Hg Abs.)
75 000 150
75 000-250 Q00 300
250 001-600 000 600
600 001 900

Asimismo, |a ecuacion (4.24) puede ulilizarse para estimar una capacidad de orden de
magnitud de un eyector de arranque. También, la tabla 4.2 muestra los factores de
evacuacién, C, para eyectores no condensantes de una y dos etapas en funcién de la
presion final del sistema y la presion de succion de disefio del eyector de evacuacion [28],
lo que permite estimar la capacidad de evacuacion de disefio mediante la ecuacion

siguiente:

W= C[K][—Ai(s—g’—oﬂxﬂ:[’r (4.25)
e )9\ T

C : Constante de evacuacion, M : Peso molecular del gas a evacuar, (Ib/lbmol),
T : Temperatura absoluta del gas a evacuar, (°R).

Fu . Fr: Factores de conversion a aire equivalente por peso molecular y por temperatura.

La ecuacién (4.25) permite estimar la capacidad de evacuacién desde la presién
atmosférica hasta una presién cercana a la de operacién final para cualquier gas a
cualquier temperatura. Naturalmente, cuando se trate de aire a 70°F, FM, FT y la
expresion dentro del paréntesis rectangular son iguales a la unidad. Esta ecuaci6n no

toma en cuenta las infiltraciones de aire.



EYECTORES DE UNA ETAPA

EYECTORES DE DOS ETAPAS

P. succionde | P. Final Re- Valor P.succion | P. Final Re- Valor
Disefio del querida en &l de C de Disefio | querida en el de C
Eyector (Torr) | Sistema(Torr) del Eyector | Sistema(Torr)
(Torn)
150 65 2.5 63 12 2.20
100 2.0 15 2.10
150 1.5 20 1.75
200 100 2.75 25 1.70
125 2.50 30 1.60
200 2.20 35 1.45
250 125 3.20 40 1.35
150 2.75 50 1.30
175 2.45
200 2.30
300 150 3.30
175 2.90
200 2.65
250 2.20
405 250 2.80
300 2.35
350 2.00
400 1.60

Tabla 4.2 Valores de la constante C para usarse en la ecuacion (4.25)

4.09 INFILTRACIONES

56

Estas infiltraciones se refieren a la entrada de aire desde la atmésfera hacia el sistema en

el que se estd produciendo vacio, en virtud de las conexiones de tuberias y vaivulas,

sellos estaticos y rolatorios, errores en la fabricacién y ensamble e instalacion de un

recipiente, Estas infiltraciones deben tomarse en cuenta en |a capacidad de succién total.

En el caso de condensadores de superficie de plantas de fuerza, el Instituto de
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Intercambio de calor (HE{) asigna valores de estas infiltraciones en funcidn de la cantidad

de vapor de agua a condensar [20].

Vapor de agua a ‘ Aire Secoa 70 °F
condensar (Ib/hr) Pie” estd /min Io/hr
25000 3.0 13.5
25001 - 50 000 4.0 18.0
50 001 -100 000 5.0 225
100 001 - 250 000 7.5 337
250 001 - 500 000 10.0 45.0
500 001 12.5 56.2

Para sistemas de procesos comercialmente herméticos, el HEl recomienda que las
infiltraciones no sean mayores que las mostradas en la figura 4.6 [14]. Estos valores son
dados en funcion del volumen total del sistema y de la presion de succidn. Para propositos

de diserio los valcres leidos deben duplicarse.

Las infiltraciones estimadas de la figura 4.6 no incluyen sistemas con agitadores, por lo
que deben incrementarse 5 Ibfh por agitador si la flecha de este es sellada con empaque

{prensa estopa) o bien 2 Ib/h por agitador si la flecha se cierra con sello mecanico.

Un procedimiento alterno al anterior, utilizado por algunos fabricantes, consiste en

considerar los valores estimados de la figura 4.6, sin el factor de 2, mas las infiltraciones




58

100
R pdP L
. 7 L
"4
L A
— 11 L1 L
T 10 1A
a 7 -
= 717 7
= !
o 7 | |7
2 i
LT LA
5 LA ]
z L
Ve .
[
0.1 - . .
10 100 1000 10000

VOLUMEN DEL SISTEMA (PIE3}

FIG. 4.6 INFILTRACION EN SISTEMA HERMETICOS

1: 1-3mm; 2: 31-20mm; 3: 21-89 mm;

4: 90-760 mm

correspondientes a conexiones valvulas, empaques, etc., de acuerde con lo siguiente [20].

Accesorio
Conexion roscada 52"

Conexiénroscada > 27

Infiltracién (Ib/h)
0.1

02



Conexién bridada 56

Conexién bridada 68"-24" (incluidas bridas ciegas)
Conexién bridada 24™-8'

Conexién bridada > @

Vélvula con empaque, diametro vastago 1/2"

Vélvula con empaque, diagmetro vastago 1/2"

Valvula macho, lubricada

Valvula para manémetro

Mirilla

Indicador de nivel de vidrio (incluidas vélvulas)

Empagque (prensa estopa) con liquido de sello para agita
dores, bombas, etc. (por pulg. de didmetro de la flecha)

Empaque (prensa estopa) ordinario (por pulg.diam. flecha)
Valvula de seguridad y rompedor de vacio (por Pulg. diam.)

0.5
o8
1.1
20
05
1.0
0.1
0.2
1.0

20

0.3

1.5
1.0
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Existe un tercer procedimiento alterno que considera las infiltraciones al través de

porosidades y fisuras a lo largo de los cordones de soldadura e infiltraciones en

conexiones y partes rotatorias [ 1 ]

Porosidades y fisuras en cordones de soldadura;
Ww = 0.026P° 7y 1sP <10 Torr
Ww=0.032P %% 10 =P <100 Tomrr

Ww = 0106V % 100 s P < 760 Tomr

(4.26)
(4.27)

(4.28)



w = Infiltraciones de aire en porosidades de cordeones de soldadura, {Ib/hr)

W,
P = presion de operacién del sistema (Torr)
v

= volumen del sistema (Piea)

Conexiones y partes rotatorias:

We = zDOP™™ 1sP <10 Torr
We =1.202DgP"* 10 £ P < 100 Tort
We =3.982D8 100 = P < 760 Torr

We . Infiltracidn del accesorio (Ib/hr)
D diametro del accesorio (pulg
B . infiltracion especifica (Ib/h)
Los valores de © se obtienen de la siguiente informacién:
Componente
Conexion roscada
Conexion bridada con junta convencional
Con anillo O
Con junta tratada térmicamente (t S 200 °F )
(200 <t s 400 °F)
(t 2400 °F)
Empaque ( prensa estopa)
Sello mecanico
Véalvula macho

Valvula bola

(4.29)
(4.30)

(4.31)

(Ib/hr pulg )
0.015
0.005
0.002
0.005
0.018
0.032
0.25
0.10
0.01
0.02

60
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Valvula globo 0.02
Valvula compuerta 0.04
Valvula de control 0.25
Acceso 0.020
Punto de inspeccién 0.015

Estos valores de 8 estan basados en condiciones de flujo critico al través del componente,
por lo que no son aplicables en aquelios que se encuentren localizados abajo de! nivel de
liquido en el recipiente; siempre y cuando la suma de la columna hidrostatica, de dicho
nivel al punto en cuestién, mas la presién de operacién del sistema sea mayor que 0.53
Patmosférica (ya que en estas condiciones el flujo seria subsoénico y tendria que
considerarse como un orificio de medicién). Adicionalmente, los valores de 6 han sido
seleccionados considerando que el sistema tendra un programa de mantenimiento
adecuado.

La infiltracidn total (Ib/h) es:

Wr=Ww+ZIWc (4.32)

A la infiltracion total estimada , Wy , se le aplica un factor de seguridad de 1.5 a 2.0;
recomendandose un factor de 2.0 para sistemas de eyectores de etapas miultiples y
eyectores de una etapa con cocientes de compresion mayores de 6. En eyectores de una
etapa y bombas mecéanicas de vacio, con cocientes de compresién menores de 4, un
factor de 1.5 es recomendado.

Este procedimiento producird estimados de infiltraciones menores que los

correspondientes al HEI, pero requiere mayor cuidado en la fabricacion ensamble e
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instalacion de un recipiente, y un programa adecuado de deteccion de infiltraciones y
mantenimiento del mismo. Asi pues, este Ultimo procedimiento especifica sistemas mas
herméticos que el HEI, sin embargo, HEI es el estandar con el que los fabricantes ofrecen

el disefio, la construccion y las pruebas de sus equipos.

4.10 AIRE EQUIVALENTE

Una carga de succién real puede consistir de aire de infiltracion, incondensables propios
del proceso (formados por reaccién o inyectados en algin puntc del mismo),
incondensables disueltos (generalmente aire cuando se usa un condensador barométrico
y vapores condensables (provenientes del proceso o como vapores de saturacién de los
gases incondensables). Toda carga de succion real debe convertirse a una base comin
consistente en una carga de aire equivalente seco a 70°F (AES). Esta conversion se lleva
al cabo mediante el procedimiento del Instituto de intercambio de Calor (HEI), que
considera dos factores de conversion; uno por temperatura, llamado cociente de arrastre
por temperatura, y el otro por peso molecular, llamado cociente de arrastre por peso

molecular [14]; los cuales se definen como:

=M' o bien FTZM’T— (4.33)
{Waire),70" F {(Wvapor),10° F
= PMgas) (4.34)
(WMaire)

{as figuras 4.7 y 4.8 muestran estos cocientes. Los siguientes casos pueden presentarse:

Conversién de Aire a una Temperatura T a Aire Equivalente a 70°F: En este caso
unicamente se utiliza la figura 4.7; por ejemplo:100 Ib/hr aire a 800°F =100 ibshr x
1/0.8255=121.1 Ib/hr AES.
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Conversion de vapor de Agua a una Temperatura T a AE a 70 °F: Aqui se utilizan las
figuras 4.7 y 4.8, por ejemplo:1000 Ib/hr vapor agua a 450°F = 1000 x 1/0.875 x
1/0.81=1411 ib/hr AES

Conversion de Mezcias de Aire - Vapor de Agua a AES: Las cantidades de aire y

vapor de agua separadamente se convierten a AES y después se suman.

Conversion de Mezclas de Gases Diferentes de Aire y Vapor de Agua: Se calcula el
peso molecular promedio de la mezcla y se aplican los factores de conversion de las
figuras 4.7 y 4.8. Por ejemplo: Una mezcla consiste de 6 Ib/h CO,, 24 Ib/hr N 62 Ib/hr Ar
y 108 Ib/hr He, haciendo un totai de 200 Ib/h a 400°F. El peso molecular promedio es: 200
{ [(6/44)+(24/28)+(62/40)+(108/4)] = 6.77 Ib/ibmol. Usando las figuras 4.7 y 4.8: 200 Ib/hy
mezcla a 400°F = 200 (1/0.46) x(1/0.92} =472 |b/hr AES.

Conversion de Mezclas de Gases con Vapor de Agua: Las cantidades de vapor de

agua y gases se calculan separadamente y después se suman.

Conversion de Mezclas Saturadas: (Un Incondensable Saturado de los Componentes
Condensables), En este caso la cantidad de wvapor condensable que satura al
incondensable es:

_ WnMiPi _ WnMiXiPP°

Wi =
Mn Mn(P - Pc)

(4.35)

Whn, Mn, Pn:  Flujo (ib/hr}, peso molecular (Ib/lbmol), y presion parcial (Torr) del
incondensable.

Wi, Mi, Pi : Flujo(lb/hr), pese molecutar (Ib/lbmel), y presion parcial dei vapor
condensable i (Torr).

Xi, Pi Fraccién mol y presion de vapor (Torr) de i.

P, Pc: Presion total (Torr), presién parcial de todos los condensables (Torr)



En estas mezclas se calcula el peso molecular promedio de la mezcla saturada y se
determina la cantidad de AES usando fas figuras 4.7 y 4.8. Para el caso de mezclas
saturadas de aire-vapor de agua, existen curvas apropiadas para calcular la cantidad de

vapor de agua de saturacion [14,20].

Aire Disuelto en el Agua de Enfriamiento: Cuando un eyector succiona de un
condensador barométrico, también succiona el aire disuelto en el agua de enfriamiento, ef
cuai es liberado en virtud de la presién de vacio existente en el condensador. Este aire
debe adicionarse a las otras cargas del eyector, debe considerarse a la temperatura T2 de

salida de los incondensables y vapores de saturacion del condensador, y debe convertirse

a AES [20].
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4.11 CONSUMO DE SERVICIOS

Los requerimientos de vapor de agua y de agua de enfriamiento deben estimarse para
evaluar diferentes alternativas de sistemas de vacio. Asi mismo, este estimado puede
utilizarse para revisar cotizaciones de diferentes fabricantes.

A. CONSUMO DE VAPOR DE AGUA

Los requerimientos de vapor de agua de cada una de las etapas de un sistema de
eyectores pueden estimarse segun lo siguiente:
Sistemas No Condensantes: La figura 4.9 [23] permite estimar la cantidad de vapor de

agua requerida para sisternas no condensantes desde una hasta tres etapas. El flujo de

vapor de agua es calculado por medio de la ecuacion siguiente:

Ws = RsWaFp (4.36)
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Ws = flujo de vapor de agua (lb/hr)

Rs = |b vapor agua/lb aire equivalente a 70°F
Wa: Ib/hr de aire equivalente a 70°F.
Fp: Factor de correccion por presion.

La figura 4.9 esta basada en vapor de agua de 100 Psig a 338°F. El flujo de vapor de

agua estimado debe corregirse por el factor de presién motriz segtin la figura 4.9a.

Sistemas Condensantes. Para estimar el consumo de vapor de agua de cada etapa de
un sistema condensante de eyectores, se requiere conocer las presiones de succién de
las etapas intermedias, las cuales pueden tomarse de la informacién que el proveedor
presente en su cotizacidn. En ausencia de estas presiones de succidn, las discusiones de
las secciones 4.05 y 4.06 pueden usarse como guia. La figura 4.10 [33] permite estimar
Ws para la primera y las etapas intermedias si se conocen las presiones de succién y de
descarga de las mismas (Ws se estima segun la Ec. 4.36). La figura 4.10 esta basada en
vapor de agua de 150 psig (aplicar el factor de presion de [a figura 4.9a ) y el valor de Ws
estimado debe multiplicarse por 1.20 con el objeto de tomar en cuenta un factor de

correccién por tamafio tipico del eyector.

De manera alterna, la figura 4.11 [23] permite calcular el consumo total de vapor de agua
para sistemas de eyectores condensantes de dos hasta cuatro etapas. Esta figura esta
basada en vapor de agua de 100 psig a 338°F. Los consumos estimados tienen una
exactitud de % 10%. El porcentaje de incondensables presentado como parametro se
refiere a (%) en peso de incondensables en la carga a la primera etapa del sistema de

eyectores. Esta grafica estd basada en el uso de condensadores de! tipo barométrico y
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agua de enfriamientc a una temperatura de S0°F. Cuando se usen condensadores de
coraza y tubos el consumo de vapor debe incrementarse en un 20%. Esta figura
considera también que tados los vapores organicos con peso molecular mayor de 180 son

tolalmente condensables.

Cuando el consumo de vapor de un eyector sea inferior a 100 Ib/hr, los valores estimados
de Ws pueden ser exagerados hasta en un 40%, por lo que los factores de correccién

apropiados debieran solicitarse al proveedor [33).

Una etapa
1000 =
— o~
[%)
= \\\-.__
o iy
X T
€ 100 [
£ — L etHas
5 —
2 .
§ ~
(]
S 10 \""
(= ?“
b=l
5 kI
a
1
1 10 100 1000

Ib de vapor agua por Ib AES

FIG. 4.9 CONSUMO DE VAPCR DE AGUA POR b AES PARA
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B. CONSUMC DE AGUA DE ENFRIAMIENTO

Cuando se estime el consumo de vapor de agua etapa por etapa por medio de las figuras

4,10 y 4.9a , el consumo de agua de enfriamiento debe calcularse mediante la ecuacién

siguiente:

Or
- 437
%= 500aTa (4.37)

qL: Flujo de agua de enfriamiento (GPM)
Qr: Carga térmica total del condensador (BTU/hr)

Ata : Incremento de temperatura del agua de enfriamiento (°F).
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La ATa es funcién de las diferencias terminales de temperatura de la salida de agua de
enfiiamiento y de la salida del gas incondensable. La ATa de condensadores
barométricos puede ser diferente de la de condensadores de superficie. Estos detaites, lo
mismo que las contribuciones de que esta formada la carga térmica total Qr, pueden

consultarse en el capitulo 5.0 relativo a equipo de transferencia de calor.

Por otro lado, la figura 4.11 permite estimar el consumo de agua de enfriamiento total de
sistemas de eyectores de dos hasta cuatro etapas con unc y dos condensadores
barométricos. En este caso el flujo de agua de enfriamiento esta dado por la ecuacién

siguiente:

qi. = RaWaFa {4.38)

Ra: GPM/ (Ib/hr)AES (ver fig. 4.11)

Fa : Factor de correccion por temperatura de entrada del agua de enfriamiento
Temp. Agua enfto. 80 85 S0 95 100 105
Fa 0.95 0.97 1.0 1.05 1.1 1.23

Cuando se utilicen condensadores de superficie, el estimado de q_ debe incrementarse en
un 20%.
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5.0 EQUIPO DE TRANSFERENCIA DE CALOR

Este equipo permitira reducir la carga de succién a cualquier siguiente etapa de un sistema
de vacio, recuperar productos valiosos, evitar costosos tratamientos de efluentes y proteger
a las bombas de vacio de operaciones inestables o fluctuantes. Estos equipos consisten de
condensadores, y se consideran, por si mismos, como verdaderas bombas de vacio tan
eficientes coma las bombas mecanicas de vacio[1].

Los condensadores ya sea que actien como precondensadores, intercondensadores o
postcondensadores, forman parte integrante de un sistema de vaclo condensante y
consisten de dos tipos generales: los del tipo de contacto directo o barométricos y los del

tipo de superficie o de coraza y tubos.

5.01 CONDENSADORES DE CONTACTO DIRECTO.

Estos son equipos en los que el agua de enfriamiento se contacta directamente con la
corriente de gas. Su disefio es simple, consistiendo Unicamente de un cuerpe o coraza y
aspersores de rociado o bien platos deflectores. Existen dos tipos principales de
condensadores de contacto directo: los condensadores con aspersores y los
condensadores de platos deflectores, pudiéndose operar los primeros a contracorriente o
en flujo concurrente (o paralelo), en tanto que los segundos se operan generaimente a
contracorriente (figura 5.1).

En estos condensadores el calor del gas se remueve por mezclado o contacto directo con
el medio de enfriamienio, razén por la que proporcionan mayores acercamientos de la
temperatura de salida de los incondensabies a la temperatura de entrada de! medio de

enfriamiento, menores consumos de agua de enfriamiento, menores pérdidas de presién,
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FIG. 5.1 Condensadores de Contacto Directo. (a) Tipo aspersién en
flujo paralelo. (b) Tipo platos deflectores a contracorriente

Y, en consecuencia, menores costos que los condensadores de coraza y tubos.
Adicionalmente, la accién de lavado del liquido de enfriamiento arrastra polvos y sélidos,
absorbe gases y diluye vapores corrosivos y téxicos, dando lugar a que estos
condensadores requieran menor mantenimiento que los condensadores de coraza y tubos.
Naturalmente que el hecho de mezclar productos nocivos con el agua de enfriamiento,
puede requerir que estos efluentes deban ser tratados para evitar problemas ambientales ¢

recuperar productos valiosos, situacién que no ocurre en los condensadores de superficie.
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Estos equipos, cuando son drenados por gravedad, requieren de una tuberia vertical de 34
pies, llamada “pierna barométrica”(excepto cuando son usados como postcondensadores)
para descargar e! agua de enfriamiento y el vapor candensado hacia un “pozo caliente”, es
decir: estos equipos; lo mismo que los condensadores de coraza y tubos, si son drenados
por gravedad, requieren ser instalados a 34 pies arriba del nivel de agua en el “pozo
caliente”. La operacién con la pierna barométrica puede modificarse para operar a un nivel
inferior por medio de una bomba de condensado, recibiende el condensador, en este caso,
el nombre de condensador de bajo nivel.

Los condensadores barométricos son mas baratos, requieren menos agua de enfriamiento
y menos mantenimiento que los condensadores de superficie. Por el contrario, no permiten
la recuperacién del condensado; si el condensador es de bajo nivel, requieren bombas de
condensado mayores y si el efluente requiere ser tratado, resultan mas caros que los
condensadores de superficie.

A, CONSUMO DE AGUA DE ENFRIAMIENTO

El consumo de agua de enfriamiento para condensadores de contacto directo puede

estimarse de la ecuacion siguiente:

or
- 5.1
7= S00aTa 5.1)

q.: Flujo de agua de enfriamiento {(GPM):
Qr:  Carga térmica total del condensador, BTU/hr
ATa: Incremento de temperatura del agua de enfriamiento, °F.

La carga térmica total, Qr se estima considerando el calor sensible por enfriamiento de la
mezcla de gases y vapores hasta la temperatura de rocio o condensacion de los vapores;
el calor sensible, desde la temperatura de rocio hasta la temperatura de salida de los gases

incondensables y los vapores de saturacidn acarreados por los primeros; el calor latente
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debido a la condensacion parcial de vapores; y el calor sensible del subenfriamiento del
liguido generado en la condensacidn.

El incremento de temperatura del agua de enfriamiento, ATa, se limita mediante dos
diferencias terminales de temperaturas: La de salida del agua de enfriamiento, ATta, y la
de salida de! gas incondensable, ATtg. Las diferencias de temperatura anteriores se

definen sequn lo siguiente:

ATa =T —(t,+ ATta) =tz = t, (5.2)
ATta=Te-t; (5.3)
ATtig=Ty -t (5.4)

Te = Temperatura de rocio de la mezcla gas-vapor (°F). Es decir, la temperatura

de saturacién del condensable correspondiente a su presion parcial en el
condensador).

T2 itz = Temperatura de salida de gases incondensables, de entrada y salida de
agua de enfriamiento (°F), respectivamente.

La diferencia terminal de temperatura del agua de enfriamiento, ATta, para condensadores
de aspersién en paralelo, los que generalmente son aplicados en ei manejo de mezclas
con pocos incondensables { £1% mol), es de 11-13 °F [34]. Los condensadores
barométricos de disefio a contracorriente, con cantidades de incondensables menores o
iguales al 1% en maol [25], presentan valores de ATta de 3-5 °F [25,34]; en tanto que
cuando la cantidad de incondensables es muy grande, tal que el condensador opera como
un enfriador de gases, valores de ATta de 30-50 °F pueden darse [34]. En condensadores
barométricos a contracorriente, manejando Unicamente incondensables y vapor de agua,
un valor promedio de 5 °F para ATta es normalmente considerado (35].

La diferencia terminal de temperatura del gas incondensable, ATtg, para condensadoeres

barométricos a contracorriente, es de 3-10 °F [25], cuando los incondensables estan
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presentes en cantidades pequeiias o moderadas. Cuando el condensador opere como un
enfriador de gases un valor de al menos I5 °F debiera considerarse [36). En el diseflo a

contracormente es normalmente utilizado un valor promedio de 5 °F {29).

Las diferencias terminales de temperatura, ATta y ATtg son valores minimos que deben
siempre considerarse. La temperatura de salida del agua de enfriamiento, por supuesto,
estara limitada a la maxima permitida para descarga al “pozo caliente”. Ciertos valores
maximo's recomendados para ATa son: ATa =10-13°F para un primer intercondensador {Pc
< 50 Tormr, donde Pc= presion en el condensador); ATa=17-23°F para un segundo
intercondensador (Pc=50-200 Torr) y ATa = 30-40°F para un postcondensador [20],

(Pc > 200 Torr). Finaimente, solo en condensadores muy pequefics, de didmetro mencres
o iguales a 10 pulgadas, la temperatura de salida de les incondensables, T2, se considera

igual que la temperatura de salida del agua de enfriamiento y los condensados, t2.

B. DIMENSIONAMIENTO

Estimados preliminares de las dimensiones de un condensador barométrico pueden
realizarse, considerando que el didmetro es solo funcion del flujo de agua requerido mas el
flujo de los condensados generados. Los fabricantes de condensadores barométricos y el
Instituto de Intercambio de Calor {HEI) limitan los flujos maximes de liquide para varios
diametros de condensadores. Asi pues, en €l caso de diamefros pequefios de
condensadores a contracorriente, los fiujos maximos de liquido son los siguientes [28].
Puesto que los fabricantes de condensadores barométricos disefian estos equipes sobre la
base de una relacién de longitud a didmetro, {L/D) econdmica, a fin de tener disefios

normalizados de condensadores de diferentes capacidades; es posible realizar estimados
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Diametro del |Flujo Maximode | Diametro (1) Fiujo Maximo de (1)
cuerpo (pulg.} | liquido (GPM) de! cuerpo liquido {GPM)
{pulg.)
8 24 18 170
10 40 24 350
14 95 30 600
18 160 36 900
20 200 48 1600
24 310 60 2300
(1) Datos de HE! [37]. 72 3600
24 4900
96 6400
108 8300

preliminares de la longitud, entre lineas de tangencia, del cuerpo de dichos equipos. En
consecuencia, para condensadores a contracorriente se estiman que las longitudes pueden
considerarse como L = (4.5-5.5)D para condensadores de aspersion y L=(4..0-4.5)D para
condensadores de platos deflectores. Si se requiere un estimado mas aproximado, la
referencia [36] puede ser consultada.

C. PERDIDA DE PRESION

Las pérdidas de presidon en condensadores de contacte directo, de operacidn a
contracorriente, bien disefiados, no sera mayor que el 5% de la presidn de entrada de Iz
mezcia de gas-vapor al condensador [35), teniendo valores menores o iguales que 2.5 Torr
[25). Para condensadores de aspersidn, [a pérdida de presidén minima en los aspersores es
de i0 Psi [34). Cuando se requiera una estimacién mas apreximada, congruente con la
estimacion dei didmetro y la longitud, pueden usarse las siguientes ecuaciones [36];

Para condensadores de platos deflectores, la AP del gas es:
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2
apg=0.86 P { Y= w (5.5)
o Ao7) ?
APg : pulg. de liguido de densidad p.
Pg:  densidad de la mezcla gas-vapor ([b/pie’)

pL:  densidad del liquido (Ib pie )

Ng. Nomero de platos deflectores.

Uw: velocidad de la mezcla gas-vapor al través del area de la parte segmentada de cada
plato deflector (para platos segmentados un 50%), (Pie/s).

En funcién de Torr. (mm Hg), la ecuacion (5.5) puede expresarse de la forma siguiente:
APg =0.0113658p,U,"N, (Torn) (5.6)
Para condensadores de aspersion, la APy es:

AP, =5.88x107 L +0.065 (pulg. agua) (5.7)

L: velocidad de masa de liquido, (Ib/hrpie?). Pie? de seccion transversal de la columna,
Ib de liquido de enfriamiento mas condensados.

502 CONDENSADORES DE SUPERFICIE.

Estos condensadores son del tipo de coraza y tubos, donde los dos fluides que
intercambian energia son manejados en compartimientos diferentes, y la transferencia de
calor se realiza al través de las paredes de los tubos que dividen a las corrientes. Lo
anterior significa que la comiente de la mezcla gas-vapor y la de agua nunca estan en
contacto directo, por lo que se evitan los problemas de contaminacién inherentes de los
condensadores barométricos.

Lo mas comin es manejar el vapor de agua por la coraza y el agua de enfriamiento por los
tubos, sin embargo, este arreglo puede invertirse, en cuyo caso la unidad es montada

verticalmente para permitir un adecuado drenado del condensado. Cuando dos o mas
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condensadores de superficie son utilizados en un sistema de vacio, es a menudo posible
usar fa misma agua de enfriamiento en serie al través de los condensadores.

Estos equipos son usados cuando el contacto directo entre la mezcla de gas-vapor y el
medio de enfriamiento es indeseable, tal es el caso, por ejemplo, cuando se requieren
recuperar los vapores condensados, ya sea porque son valiosos o nocivos, o bien,
simplemente, porque se desee recuperar el vapor mator como condensado.

Estos condensadores requieren mayor agua de enfriamiento; presentan mayores pérdidas
de presidn; son menos eficientes para el enfriamiento de gases y para la eliminacidn de
vapores de saturacidén; y son mas caros que los condensadores barométricos. Sin
embargo, reducen las fluctuaciones de vacio, permiten la recuperacién de vapores de
proceso, no contaminan el agua de enfriamiento y evitan costosos tratamientos de los
efluentes.

A. CONSUMO DE AGUA DE ENFRIAMIENTO:

El agua de enfriamiento requerida para condensadores de coraza y tubos puede estimarse
mediante la ecuacion (5.1); sin embargo, en este caso el incremento de temperatura del
medio de enfriamiento, Ata, se limita por una diferencia terminal de temperatura del agua
de enfriamiento, ATta, de 10-15°F [25], que corresponden a valores recomendados para un
costo éptimo, ya que si ATta disminuye, el consumo de agua de enfriamiento disrminuye
pero aumenta la superficie requerida para la transferencia de calor. En todo caso, el valor
de ATa estara limitado por la elevacion de temperatura de diseno del agua de enfriamiento.
Referente a la diferencia terminal de temperatura del gas incondensable, ATtg, un valor de
10°F se considera adecuado (35], existiendo un criterio adicional que considera que los
incondensables salen subenfriados, siendo su temperatura de 7.5°F menor que la

temperatura de condensacién Tc correspondiente, es decir Tz = Tc-7.5. El vapor de agua
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de saturacion se estima a la presién total correspondiente a Tc y a la presion parcial ( o de
vapor ) correspondiente a T [20].

B. DIMENSIONAMIENTO.

Con el propdsitc de realizar estimados de orden de magnitud del drea requerida por un
condensador de superficie, para un servicio en particular, puede hacerse uso de la figura
5.2, la cual presenta los requerimientos de area de transferencia de caler por libra de vapor
condensado por hora contra la diferencia terminal de temperatura del agua de enfriamiento,
ATta, para tres casos diferentes. Esta figura considera la condensacién de vapor de agua
de una mezcla de vapor de agua y un gas incondensable en un condensador con espejo de
tubos fijo. Las curvas estén basadas en una ATtg =10°F y un factor de ensuciamiento de
0.003 Btu'hrpie®F. Las curvas mostradas son lambién aplicables a vapores condensables
de hidrocarburos. Asi pues, si las cantidades de hidrocarburos condensables son
moderadas, las curvas pueden utilizarse considerando Gnicamente al vapor de agua y a los
incondensables. Si la cantidad de hidrocarburos condensables es tal que el calor de
condensacion representa una cantidad considerable de la carga térmica total, fas curvas
deben desplazarse ligeramente hacia arriba. La curva | aplica a hidrocarburos pesados con
incondensables mayores que el 30% mol; la curva |l es para hidrocarburos intermedios
con incondensables entre el 10-30% mol; v la curva IH es utilizada para hidrocarburos
ligeros con incondensables menores que el [0% mol [35].

DISENQ. Cuando se requiera un estimado mas preciso debe considerarse que los
condensadores que forman parte de un sistema de vacio siempre manejaran mezclas de
vapores y gases incondensables. Estos incondensables provienen de las infiitraciones de

aire atmosférico y de algunos procesos.
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Los gases evacuados de muchos procesos contendran un 95-100% de vapores
condensables, los que, generalmente, son separados de la mezcla por un condensador
principal de proceso, de tal manera que la carga hacia el precondensador, del sistema de
vacio, consistird de vapores de proceso de saturacion y de incendensables. Para
intercondensadores la carga consistird esencialmente de una mezcla de vapor de agua y
aire con cierta cantidad de vapores del proceso.

Vapores de saturacién: Los vapores de saturacidon acarreados por el aire pueden
estimarse de la siguiente ecuacién, que considera ideal a |a fase liquida:

Wi = Wa TXPE_ (5.8)
29(P - Po)
Wi : flujo de vapor y (Ib/h) Wa : flujo de aire (Ib/h)
Mi : peso molecular de i (Ib/lbmel) Pi® . presién de vapor de i (Torr)
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P . presion total {Torr) Pc : presion parcial de condensables (Torr)

Xi : fraccion mol de i en fa fase liquida

En el caso de mezclas vapor de agua-aire la ecuacidn (5.8) toma la siguiente forma:

Qe
Wv=0.62Wa( Py ] (5.9)
P-P%

Cuando la idealidad de iz fase liquida no sea valida, la ec. {5.8) se modifica substituyendo
XiPi® por yXiPi°, donde vy, es el coeficiente de actividad de i en la fase liquida, el cual
puede estimarse por alguno de los procedimientos conocidos [38].

Area de Transferencia: Si se requiere un estimado mdas preciso del drea de transferencia

de calor, debe estimarse mediante la ecuacion de Fourier:

A= Ui”T (5.10)

A . Superficie de transferencia de calor (Pie?).
U: Coeficiente total de transferencia de calor (BTUrPia?).
AT: Diferencia real de temperaturas entre las dos corrientes (°F).

Diferencia de Temperaturas: En este caso se tiene que considerar el tipo de
condensacion en particular, con el objeto de aplicar el procedimiento de estimacion
correspondiente. Este puede consistir de una simple diferencia media logaritmica de
temperaturas ATy, con o sin factor de correccidn Fr publicado por TEMA [39]. También
puede consistir en la aplicacion de una AT ponderada ¢ balanceada, considerando al
condensador formado de pequeias secciones, debido a que la condensacién no es
isotérmica y ocurre en un amplio intervalo de temperaturas, por tratarse de mezclas de
multicompeonentes o bien de mezclas de vapor—gas incondensable, con influencia
simultanea de transferencia de masa y calor. En este caso el 4rea de transferencia de calor

debe estimarse mediante la ecuacién:
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_pdgr
A= IUaT (5.11)

Amplios detalles pueden consuitarse en la literatura [26, 40].

Coeficiente total de transferencia de calor. Este coeficiente U estd dado por:

D D D
L1 (20} 2% Do |y Rty + Rai] 22 (5.12)
U h  hi\Di} iwlD,, Di
ho, hi : Coeficiente de transferencia de calor de la pelicula del fluido en el

exterior e interior de los tubos, respectivamente (BTU/hr Pie®F).

Do, Di : didmetro exterior e interior del {ubo, respectivamente (Pie).
Xw espesor de la pared del tubo (Pie )
kw : Conductividad térmica de la pared del tubo (Btu-pie/hrpie®F)
Dm diametro medio logaritmico: Dy = (Do-Di}In{Do/Di}, (Pie).
Rdo, Rdi: factores de ensuciamiento en el exterior e interior de los tubos,

respectivamente (hr Pie? °F/BTU).

El coeficiente de transferencia de calor de la pelicula del medic de enfriamiento, hi,
fluyendo por el interior de los tubos, que generaimente es agua, se estima mediante las
graficas de velocidad en los tubos vs hi tal como las presenta Kern {26]; uﬁlizando el
promedio de las temperaturas de entrada y salida del agua de enfriamiento. Un promedio
de velocidades del agua de enfriamiento, comunmente usado en e! disefio, es de 4-8
Piefseg.

Los factores de ensuciamiente, Rdo y Rdi, pueden considerarse de 0.0005-0.001 hr Pig?
°F/BTU para el lado de la coraza y de 0.001-0.002 para el lado de los tubos. Valores
especificos para varios fluidos y mezclas son listados por TEMA [39]. La resistencia de la

pared del tubo (Xw/kw) no debe omitirse, ya que puede ser significativa [26].

El coeficiente de transferencia de calor para la pelicula del medio condensante, ho = he,

puede también estimarse de la informacién de Kern para el caso de condensacion




84

isotérmica [26], cuya figura utiliza las cargas de condensacién G'(Ib/hPie} para

condensadores verticales y G” (Ib/hr Pie) para condensacioén horizontal, definidas por:

G'= ”:D (condensacidn vertical) (5.13)
aNtDo
1t W . .
G"= N (condensacién horizontat) {5.14)

Los parametros gravedad especifica, conductividad térmica y viscosidad, requeridos por
Kern se estiman para la temperatura de la pelicula T; Esta informacién es aplicable a
mezclas con intervalos de condensacion hasta de 10-20°F {26].

En el caso de mezclas de multicomponentes, el coeficiente de transferencia de calor, ho,
puede estimarse usando las propiedades promedio de la mezcla y procediendo de la
misma manera que para la condensacién isctérmica anterior.

Si la carga al condensador consiste en una mezcla de vapor-gas incondensable, el vapor
condensable debe difundirse ai través de una pelicula de gas incondensable antes de
alcanzar la pelicula de condensado, razén por la que existen transferencias de masa y
calor simultaneas. La pelicula del incondensable representa una resistencia adicional para
la condensacion. Estos casos son tratados por medio del procedimiento de Colburn vy
Hougen {26).

En el caso especifico de condensadores manejando mezclas de vapor de agua y aire en
condiciones de vacio, la resistencia de la pelicula de gas, Rnc, puede estimarse de la figura
5.3, en funcion de la concentracidon de aire (% maol}. Este valor de Rnc permite valorar ho
mediante (1/ho} = Rne+{1/hc}), donde he es el coeficiente de condensacion de agua de la

mezcla. La ecuacién 5.12 se expresa de la siguiente manera:

l:Rnc+_l_+_l_[9£]+ﬁ[£2]+Rdo+Rdx Do {5.19)
u he  hi\ Di ow \ Doy Di
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El valor de Rnc continuamente aumenta a lo largo del condensador, ya que fa
concentracién de los incondensables se incrementa al condensarse los vapores. El valor de
he, para la condensacién de vapor de agua puede considerarse constante e igual a 1500
Btu/hrPie™F),

Pérdidas de Presion: Las pérdidas de presién en el lado de la coraza deben ser menores
o iguales al 10% de fa presién de entrada [35], siendo 6-7 Torr un valor tipico [25]. Las
pérdidas de presién en lado de la coraza pueden estimarse sobre la base de la densidad
relativa promedio de la mezcla gas-vapor a la entrada y a la salida, utllizando la masa

velocidad de la entrada y haciendo uso de la ecuacién siguiente:

2
L
= __Wf.GI%JL__ (5.16)
5.22x107 De' Sgibs
f:  factor de friccién (Pie’/pulg?). Usar las correlaciones para flujo dentro de tubos de
cambiadores de calor y un No. de Reynolds para fa coraza de condensadores sin

deflectores, Re = D&Gs/ p .

Gs: velocidad de masa de la mezcla vapor-gas (Ib/hPie?), siendo Gs=wiAs, donde As,
es el area de flujo analoga a la de un equipo de doble tubo, As = M/4(Ds-NtDo?), Nt
es el No. de tubos, Ds y Do son los didmetros interior de la coraza y exterior de los

tubos, respectivamente (Pie).

L: longitud de la coraza (Pie).

N: numero de pasos por la coraza

Dé: diametro equivalente para pérdida de presion (pie), siendo estimado por

Dé = 4As/(NtrDo+1Ds) para un condensador sin deflectores.

Sg: densidad relativa de la mezcla vapor-gas respecto a la densidad del agua (62.4
Ib/pie?)

®s: cociente de la viscosidad de la mezcla vapor-gas a la temperatura caldrica, respecto a
la viscosidad de la misma a la temperatura de la pared, $s=1.0
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6.0 BOMBAS DE VACIO DE ANILLC LIQUIDO

Las bombas de vacio fundamentalmente son compresores de desplazamiento positivo
del tipo rotatorio, los que generan vaclos superiores a los obtenidos con
compresores reciprocantes y centrifugos {41]. Estos compresores rotatorios, para
operar en condiciones de vacio, son disefiados para aceptar un gas a una densidad
muy baja y suministrar mayores cocientes de compresién que los compresores
rotatorios de altas presiones. Sin embargo, a bajas presiones absolutas el
desplazamiento requerido es mayor para la misma cantidad de gas, la eficiencia
volumeétrica es menor, la cual se aproxima a cero a muy bajas presiones absolutas. Asi
pues, las bormbas de vacio tiene un limite de presién de vacio que pueden alcanzar, se
caracterizan por tener una eficiencia mecanica menor y por reguerir maycres tamafios,

para la misma cantidad de gas, que los compresores de altas presiones.

6.1 GENERALIDADES DE BOMBAS DE VACIO

Las bormbas mecanicas de vacio comprenden a las bombas de vacio de anillo liquido,
a los sopladores rotatorios, a las bombas de pistén rotatorio y a las de alabes rotatorios
deslizantes. Los sopladores rotatorios, no obstante ser equipos adecuados para elevar
las presiones de corrientes de proceso a niveles tales que puedan condensarse, y por
ende extraerse de los sistemas en los que se desea producir un vacio, estdn limitados
a operar en el intervalo de 760-300 torr, a operar en seco, sin ser adecuados para el
manejo de condensados ni para el manejo de sélidos de arrastre, siendo limitados al

manejo de gases y vapores limpios y no corrosivos [32,44]. Los equipos de pistén y de
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alabes rotatorios, ain cuando son compresores que proporcionan las presiones mas
bajas de succion, son dispositivos que operan con un sello de aceite en contacto con la
corriente de proceso, de muy bajas capacidades, cuyas principales aplicaciones se
encuentran en laboratorios, en aplicaciones con cargas de proceso muy bajas,

inferiores a 1000 pies3 reales por minuto (pcrm}, [44].

Este trabajo se limitara a tratar unicamente a las bombas de anillo liquido, las cuales
encuentran el mayor nimero de aplicaciones industriales en virtud de su capacidad
para manejar condensados, liquidos, gases y vapores corrosivos y sélidos arrastrados
por las corrientes de proceso, utilizandose también como equipos de respaldo en

combinacién con eyectores.

6.02 CAPACIDAD Y PRESICN DE SUCCION.

Las bombas mecanicas son equipos de muy bajas capacidades respecto de los
eyectores; siendo sus valores maximos, para unidades de una etapa, del orden de 800
pcrm {pistdén rotatorio} hasta 30 000 pcrm (sopladores rotatorios); en tanto que un
eyector de una etapa es capaz de manejar 1,000,000 pcrm. Por lo anterior, estos
equipos estaran limitados a procesos que requieran capacidades congruentes con los

datos anteriores.

Existen combinaciones de bombas mecanicas que utilizan sopladores rotatorios en las
primeras etapas, los que descargan hacia inter condensadores o hacia bombas de

anillo liquido, de pistdn rotatoric o de alabes deslizantes, obteniéndose mejores
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capacidades sin sobrepasar el limite de 30 mil pcrm. También existe la combinacién de
eyectores, localizados en las primeras etapas, y bombas de anilio liquido instaladas en
las dos Ultimas etapas. Este Gltimo arreglo encuentra el mayor nimerc de aplicaciones
industriales y es mas eficiente que los sistemas de eyectores hasta una capacidad 100

mil pcrm.

Las capacidades y presiones de succién manejadas por las bombas de vacio son las

siguientes [1]:

Tipo Presion de Succién (Torr) Capacidad/unidad
Acargacero Min. aplicable (Pie3/min.)
Anillo Liquido

Con sello de agua a 60°F

Una etapa 50 75 3-18 000
Dos etapas 20 25 [44]

Con sello de aceite 4 10

Con eyector de aire(1a. etapa) 2 10

Sistemas Combinados

Eyector-Anilla Liquido 1 3 100-100 000
Soplador-Anillo Liquido 1torr 5 torr 100-10 000
Soplador-Piston Rotatorio(1) 01 0.1 100-30 000
Soplador-Alabes deslizantes(1) 20 200 _ 100-30 000

{1) Equipos de piston rotatorio y de alabes deslizantes de dos etapas.
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6.03  PRINCIPIO DE OPERACION

Las bombas de anillo liquido o de piston liguido son usadas ampliamente en
operaciones industriales y representan una aiternativa de seleccién con respecte a los
eyactores, especialmente en aplicaciones que requieren tolerancia a la corrosion y al
arrastre de liquidos y sélidos. Estos equipos se utilizan para manejar gases y vapores
altamente corrosivos en plantas quimicas, siendo indispensables en el manejo de cloro,
oxigeno y acetileno, encontrando gran aplicacién en las operaciones de filtracion,

evacuacion de condensadores, secado y destilacion.

La bomba de anillo liguido es una bomba rotatoria no pulsante que comprime gases
mediante un anillo liquido, usualmente agua, que es generade por un impulsor rotatorio
[2}. La dnica parte en movimiento es el rotor o impulsor, el cual es montado en una
flecha localizada de manera excéntrica respecto al eje central de una carcaza cilindrica
o eliptica. La figura 6.1 ilustra la operacién de este tipo de equipo [42], la cual muestra
un dispositivo conico con los puertos de succion y descarga del gas a comprimir. Antes
de la aperacién las camaras del rotor se encuentran parcialmente lienas de! liquido de
sello, al iniciar la operacion, el impulser arroja el liquido de sello hacia la periferia de las
paredes internas de la carcaza, generando un anillo liguido de espesor variable, de tai
forma que en la parte superior de la misma, el anillo liguido casi vacia las cavidades
entre los atabes de rotor (la seccion de succidn), e inicia su movimiento (punto 2) hacia
¢l eje del rotor, comprimiendo el gas correspondiente, de tal manera que en la parte

inferior, estas cavidades estan casi llenas y el gas comprimido sale por el puerto de
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descarga. Este vaciado y llenado de las cavidades actla como un piston, succionando
el gas de proceso por el puerto de succion y expulsandolo junto con algo de liquido de
sello. Los cocientes de compresién pueden ser del orden de 10:1, cuando la descarga
es hacia la atmésfera, para una bomba de una etapa. Existen variaciones del disefio
anterior, tales como el uso de placas en forma de disco para los puertos de succion y
de descarga en lugar de dispositivos cdnicos, bombas con dos rotores que actuan
independientes en un arreglo paralelo dentro de la misma carcaza y accionados por la
misma flecha. La bomba mostrada en la figura 6.1, es de carcaza eliptica, de disefio de
doble accién en la que el anillo liquido llena y vacia las camaras del rotor dos veces por

cada revolucion,

La bomba de aniilo liquido se asemeja a un compresar isotérmico, ya que el anillo de
liquido actia como medio de temperatura constante. Asi pues, para comprimir aire de
200 torr hasta la presion atmosférica, con un flujo adecuade de liquido de sello, el
incremento de temperatura es de 5-10°F, en tanto que para una compresion similar, la
diferencia de temperaturas para un compresor no enfriado sera mayor de 200°F [1]. La
compresion se lleva al cabo sin ninglin contacto entre metales, tal que no se requiere
lubricacién y el desgaste es minimo. Los claros entre las superficies metalicas son
grandes en comparacién con los de las bombas de pistén rotatoric y de alabes
deslizantes, por lo que la bomba es capaz de manejar particulas sdlidas pequenas,

siempre que no sean abrasivas.
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6.04 SISTEMAS DE LIQUIDO DE SELLO

Cuando los vapores succionados se contactan con el liquido de sello, ocurre algo de
condensacion, funcicnando el equipo como un condensador de contacto directo. Si el
gas succionado es seco, ocurrira evaporacion del liquido de sello. Por supuesto, estas
bombas requieren reposicién del liquido de sello que es expulsado junto con el gas
comprimido. También debe considerarse que ia presion de succidn esta limitada por la
presién de vapor det liquido de sello, ya que a presiones de succién muy cercanas o
iguales a la presién de vapor del anillo fiquido, la bomba presentard cavitacién y
consecuente deterioro. Estas bombas no deben operarse en seco. La presion de
succion en la bomba debe ser al menos dos veces la presion de vapor del liquido de

sello a la temperatura de operacion del mismo.

£l liquido de sello mas ampliamente usado es agua, sin embargo, otros Hquidos con
menores presiones de vapor o bien los liquidos correspondientes a los gases de
proceso pueden usarse como liquido de sello, tal es et caso del uso de los destilados
de una operacién de destilacion al vacio o de liquidos tales como etilenglicol, acido
sulfarico, dowtherrm A, xileno, cloroformo, asi como liquidos sintéticos de sello

desarrollados por los fabricantes de estos equipos [42,44].

Existen tres tipos basicos de sistemas de liquido de sello los cuales comprenden
sistemas de un paso {sin recuperacién del liquido de sello), sistemas con recuperacion

parcial y sistemas con recuperacién total, mismos que se indican en la figura 6.2 [43].
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Fig.6.1  Operacion de Bombas de Anillo liquido.
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En un sistema de un paso, e! liquido de sello no se desea recuperar por no ser valioso
0 porgue no se desea su contaminacion. El sistema de recuperacion total del liquido de
sello es usado para conservar el mismo, por lo que deben proporcionarse reposicién y
purgas periddicas, asi como recirculacién desde el tanque separador y enfriamiento del
liguido de sello mediante un cambiador de calor enfriado por agua externa. En caso de
una pérdida de presidn considerable, una bomba de recirculacién auxiliar puede ser
necesaria.

Las bombas de anillo liquidc son capaces de manejar cantidades limitadas de
corrientes de liquido. Una practica general es limitar el volumen total de entrada de
iiquidos de sello y de arrastre en la corriente de proceso succionada a un valor de 1%
de la capacidad del gas de succion. Esta caracteristica de las bombas de anillo liquido

hace posible, en algunos casos, eliminar el uso de condensadores enfriados por agua.

6.05 CURVAS DE OPERACION

Las figura 6.3 muestra curvas de operacidn tipicas para la capacidad y demanda de
potencia de una bomba de una etapa. En ella se indica la capacidad de succion,
{también llamada velocidad de la bomba), en pcrm, y la presion absoluta de vacio
producido en torr, para una velocidad de rotacién definida de 400 RPM, utilizando agua
de sello a 60°F. Igualmente puede observarse que la unidad, de una etapa, es capaz
de generar presiones absolutas de vacio de hasta de 150 torr. Una unidad de dos

etapas puede producir presiones absolutas de hasta 30 torr. 0 menores.
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FIG. 8.2 SISTEMA DE LIQUIDO DE SELLO

Estas curvas de operacién estan especificadas por los fabricantes en base a pruebas
estandar, en las que el liquido de sello es agua a 60°F, el fluido de succién es aire seco
con una humedad relativa de hasta 50% a 70°F, la contrapresién o presion de
descarga es de 760 torr . Detalles de las pruebas de funcionamiento de estos equipos
estan documentados por el Instifuto de Intercambio de Calor, HE! [45]. Desviaciones
en las condiciones anteriores tienen influencia en los datos reportados en dichas

curvas, cuyos ajustes han sido documentados en la seccién 6.08.
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6.06 MATERIALES DE CONSTRUCCION
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Los siguientes materiales de construccidon son normalmente combinados en la

fabricacion de este tipo de equipo rotatorio:
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Carcaza Impulsor Flecha

Hierro Fundido A48, A278 | Bronce C55800 Ac. Inox. A479 316L
Ac Carbén A216 WCB Ac Carbén A216 WCB Ac. Inox. A479 316L
Ac. Inox. A351 CF3 Ac. Inox. A351 CF3 Ac. Inox. A479 316L
Ac. Inox. A351 CF3 Ac. Inox. A351 CF3 Ac. Inox. A479 304L

Los Sellos Mecanicos son proporcionados en: Acero  Inoxidable, Ceramica, Teflén,
Carbén.

6.07 CONSUMO DE SERVICIOS

Los servicios demandados por las bombas de vacio de anillo liquido consisten de agua
de sello tante para el anillo liquido ¢como para los empaques o los sellos mecanicos del
equipo rotatorio, agua de enfriamiento para el cambiador de calor encargado de enfriar
la corriente de reciclado del agua de sello de un sistema con recirculacion, asi como de
energia eléctrica para la operaciéon del equipo principal, la bomba auxiliar de agua de

sello de recirculacion y el equipo de control correspondiente.

A. REQUERIMIENTOS DE AGUA DE SELLO. Cuando la corriente de proceso a
evacuar es predominantemente vapor se requiere una inyeccion de liquido de hasta un
1% de la capacidad de succion de la bomba de vacio de anillo liquido en un sistema
recirculacion.

s <0.01F (6.1)
Qs = Flujo de liquido de sello (pie*/min)

V = Capacidad de la bomba de anillo liquido (pcrm)
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Asi por ejemplo, en el caso de una bomba con una capacidad de 100 pie3/min (pcrm)
podran requerirse hasta 1 pies3/min de agua de sello (7.5 gpm). El requerimiento
anterior también se estima ser 1gpm por cada bhp de operacion para las bombas mas
pequefias (< 100 perm) y 0.5 gpm por bhp en bombas mayores [2].

qs = 1.0 gpm/bhp, V = 100 pcrm (6.2)

qs= 0.5 gpm/bhp V> 100 pcrm (6.3)
gs = Flujo de liquido de sello (gpm)
En el caso de sistemas con recirculacion, el consumoe de agua de sello para el ejemplo
anterior puede ser disminuido hasta un valor de 1gpm (0.15%), correspondiente a la
purga requerida por el circuito de recirculacion [44]. Otro dato relativo a sistemas con
recirculacién considera 0.25 gpm por bhp de operacién [2].

gs = 0.25 gpm/bhp 6.4)
Los sellos mecanicos requieren 0.25-0.50 gpm de agua filtrada que es tomada del
sistema de recirculacién del agua de sello y que debe suministrarse a ellos a una
presion de al menos 5 psig mayor que la presion de descarga de la bomba [46]. La
pérdida de presidon en el circuito de recirculacion es de alrededor de 5 psi en adicién a
las pérdidas en el enfriador y en los accesorios de control dei flujo. Cuando el sistema
no incluye una bomba auxiliar de agua de sello de recirculacion, el suministro a los

sellos mecanicos es tomado de la descarga de la bomba [47].

B. REQUERIMIENTOS DE AGUA DE ENFRIAMIENTO., Este servicio es requerido en
los sistemas provistos de un circuito de recircufacidn de agua de sello, consistente de
una bomba centrifuga auxiliar y un cambiador de calor, con el objeto de enfriar el agua

de sello que es descargada junto con la corriente de proceso con un incremento de
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temperatura AT que se aproxima a los siguientes valores:
Manejando gases incondensables secos:
AT = 10°F (Una etapa) (6.5)
AT = 5°F {Dos etapas) (6.6)
Manejando gases saturados de condensables:
AT = 25°F (Una etapa) (6.7)
AT = 12°F (Dos etapas) (6.8)
El agua de sello, que trabaja como anillo liguido dentro de la carcaza de la bomba,
abscrbe el calor generado por el motor eléctrico, asi como el calor de condensacion de
los vapores condensables, cuyo efecto sobre la temperatura del agua de sello de
entrada, resulta en un incremento de temperatura que puede calcularse mediante la
siguiente ecuacién ( el calor sensible se considera irrelevante);

- 2545(bhp) + wc(Ahv)

ATS = =5 02qs pCp

(6.9

ATs = incremento de temperatura del liquido de sello, una etapa, °F
bhp = potencia de operacion, hp

wc = vapores de proceso condensados, Ibfhr

Ahv = calor de vaporizacion, Btu/fb

qs = flujo del liquido de sello, gal/min

p = densidad del llquido de selio, Ib/pie3

Cp = capacidad calorifica del liquido de sello, Btu/lb°F

Asi pues, la temperatura Td, del liquido de sello en la descarga de la homba de vacio

es.

Td =Te + ATs (6.10)
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Te =temperatura del liquido de sello en la entrada a la bomba, °F

En el caso de bombas de vacio de dos etapas, los fabricantes las disefan
considerando que cada etapa demanda la mitad de la potencia total requerida, y que la
presién de descarga de la primera etapa es 3 veces la presidn de succion
correspondiente, es decir, que P1 = 3Ps,

Todo el vapor de saturacion que acompafia a la corriente de gas de proceso es
condensadeo en el seno del anillo liquido, excepto el vapor de saturacion asociado al
gas de descarga a la presidn correspondients, por fo que la corriente de proceso y el
liquido de sello se ponen en contacto antes de que dicha corriente alcance la entrada
de la bomba, aumentando el tiempo de contacto para favorecer que se alcance el
equilibrio, reduciéndose el volumen de admiéién en la entrada de la bomba. Lo anterior
se consigue instalando toberas de aspersion en el manifold de admisién de la corriente
evacuada, mediante las cuales se inyecta una porcién de! liquido de sello, siendo 10%
del flujo total del liquido de sello un valor tipico para disefios con placas circulares, y de
20-30% para disefios con puertos conicos, mientras que el resto se inyecta
mayormente al interior de la carcaza de la bomba y, de manera muy minima, al sello

mecanico.

La ecuacién 6.9 puede resolverse estimando ta Td de la ecuacién 6.10 mediante tas
ecuaciones 6.5 a 6.8 y calculando we a partir de ecuaciones siguientes:

we = ws -wd (6.11)

ws = flujo de vapor en la succion, Ib/hr



101

wd = flujo de vapor en la descarga, Ib/hr

El valor de ws corresponde al vapor de saturacién determinado en la evaluacion de la
carga ¢ capacidad de succidn para la cual el equipo de vacio serd especificado. E!
valor de wd también corresponde al vapor de saturacién, solo que en este caso es el
asociado al gas de descarga de la bomba a la presion y temperatura correspondientes,
el cual puede evaluarse por la ecuacién siguiente:

de wniMdXdpd®

~ Mn(P-pc) 612
wn = flujo del gas incondensable, Ib/hr
Md, Mn = peso molecular del vapor condensable y del incondensable,
{{b/bmol}
Xd = fraccidn mol del condensable en el liquido {Ibmol/lbmol! tot)
Pd®, P, Pc = presién de vapor del condensable, presion total, presion

parcial de todos los condensables, torr

En el caso de mezclas de aire-vapor de agua, la ecuacion 6.12 se simplifica segun lo

siguiente:

wd = 0.62wn[ pd” ] (6.13)
P-pd°®

Luego entonces, es posible confirmar el valor de Td supuesta mediante el célculo de
wc = wg — Wy y de AT con la ecuacidn 8.9, Con esta AT confirmada puede estimarse la
cantidad de agua de enfriamiento requerida por el cambiador de calor mediante la
siguiente ecuacién, la cual considera que ef liquido de sello es también agua:

ATs} 6.14)

Qa = QS [-A-:i:;



102

Qa
ATa

flujo de agua de enfriamiento, gpm

diferencia de temperatura del agua de enfriamiento, °F, la cual se
estima sobre la base de que la maxima temperatura permitida de

salida del agua de enfriamiento es de 115-120°F.

C. DEMANDA DE POTENCIA. La potencia tedrica requerida para comprimir w (Ib/hr)
de una mezcla de gases y vapores contenidos en la carga a ser evacuada, desde una
presién de succién P1 a una de descarga P2, se estima utilizando la ecuacion
correspondiente a los compresores convencionales, considerando que dicha
compresidn se lleva al cabo mediante un proceso adiabdtico reversible;

k-1

o { k wRT P2k
BHP teérico = [m)m [ﬁ] -1 (6.15)

BHP tedrico = potencia requerida en la flecha de la bomba de vacio, hp

k = Cp/Cv, adimensional

M = pese molecular, Ib/tbmol

R = constante de la ley de los gases, 1545 {bf-pie/lbmol°R
T = temperatura de succién, °R

P1, P2 = presidon de succion y descarga, torr.

Esta potencia tetrica puede ser utilizada para estimar la potencia requerida por una
bomba de anillo liquide, mediante la consideracidén de la eficiencia de dicha
compresién. Por supuesto, la potencia real serd aquella que el proveedor del equipo

indique en sus especificaciones

D. EFICIENCIA. Las bombas de anillo liquido son las menos eficientes de las

bombas mecdnicas de vacio, cuyas pérdidas de energia se deben a que gran parte de
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la energia suministrada es utilizada en mover el anillo liquido para llevar al cabo la
compresidn del gas de succién, ademas de pérdidas por friccion, fugas internas,
vaparizacién del liquido de sello, el que ocupa un espacio no deseable en la cdmara de
compresion, etc. La llamada eficiencia térmica, E, de las bombas de anillo liquido se

define por la ecuacién siguiente, cuyos valores pueden estimarse de la figura 6.4 [1,44].

e - B @10
Los datos de fa figura 6.4 incluyen datos de BHP real de informacion de fabricantes, en
tanto que los correspondientes a BHP teérico fueron calculades utilizando la ecuacion
6.15, cuyo cociente E, ha sido graficado contra la presion de succidn, para bombas de
anillo liquido. El agua del liquido de sello ha sido considerada a una temperatura de
70°F. Estas eficiencias representan estimados adecuadcs de bombas manejando

incondensables y no se ven afectadas cuando las cargas de condensables son

inferiores a 20% en peso.

6.08 CONVERSION DE PRUEBAS ESTANDAR A CONDICIONES DE OPERACION

A. PRUEBAS ESTANDAR. Los fabricantes especifican a las bombas de anillo liquido
sobre la base de la capacidad real ¢ de succién determinada mediante pruebas
estandar de funcionamiento que se conducen de acuerdo al Instituto de Intercambio de
Calor, HEI, [45). Estas capacidades son graficadas en funcién de la presién de succién,

dando lugar a curvas de operacién estandar para cada modelo de bomba.
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FIG.6.4 EFICIENCIA TERMICA DE BOMBAS DE ANILLO
LIQUIDO [1,44]

Dichas condiciones de prueba son agua de sello a 80°F, aire atmosférico seco, hasta
una humedad relativa de 50%, y temperatura de 70°F, asi como una presion de

descarga o contrapresion de 760 torr.

B. CONDICIONES DE OPERACION. Las condiciones de operacidn bajo las cuales
una bomba de anillo liquido funciona, normalmente difieren de fas levadas ai ¢cabo bajo
condiciones de prueba estandar, por [0 que es necesario considerar correccicnes a los
datos de capacidad y demanda de potencia que los fabricantes indican en las curvas

de operacidon de estos equipos. Las desviaciones se estiman a partir de las siguientes
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consideraciones y ecuaciones, las cuales deberan utilizarse para verificar las

correcciones del fabricante.

C. CORRECCION DE LA CAPACIDAD POR TEMPERATURA DEL LIQUIDO DE
SELLO {2}. La capacidad real de una bomba de anillo liqguide serd menor si la
temperatura del agua de sello es mayor de 60°F, ya que en estas condiciones
aumentaran la presién de vapor del liguido de sello, asi como la cantidad de vapores,
los que ocupardn un espacic en la camara de compresion que disminuye la capacidad
de la bomba para manejar el gas de proceso que se desea evacuar, Lo opuesto es
vélido, para el caso en el que la temperatura disminuye, la capacidad aumenta. En el
caso de utilizar agua como liquido de sello, la capacidad estandar @ 860°F, V60, leida
de las curvas de operacion de los fabricantes, puede convertirse a una capacidad de
operacion, Vi, a una temperatura t de suministro del agua de sello, mediante la

ecuacion siguiente:

o
Vit = VGO{ P%(%%l} {(6.17)
Vit = capacidad de operacidn con suministro de agua a una temperatura
t, pie3/min
V&0 = c¢apacidad estandar con agua a 60°F, pie3/min
P = presidn total de succién, torr
(p°w)t = presién de vapor de agua a fa temperatura, t, torr

Si la carga consiste Unicamente de gases incondensables, la capacidad real requerida,
Vr, obtenida del analisis de! sistema sujeto a vacio, a las condiciones de succion,

puede convertirse a una capacidad equivalente, (VB0)e para ser leida en la curva de
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los fabricantes mediante la ecuacién 6.18, que aplica a cualquier liquido de sello:

P-13.3} ©6.18)

(V60 Je = Vr[ Eﬁx

(V60)e = capacidad estandar equivalente a ser leida en las curvas de
operacion, pie3/min

Vr = capacidad real requerida a las condiciones de succién, pie3/min

(p°wit = presion de vapor del liquido de sello de que se trate, a la

temperatura t, torr.

Cuando la carga consiste de una mezcla de incondensables y vapores de saturacion, la
siguiente ecuacion puede utilizarse para estimar una capacidad estandar equivalente,
{V60)e, a los valores de capacidad estAndar mostrados en las curvas de operacion de

los fabricantes [2):

(v60)e = vr {:—_’gi)‘—d}[%} (6.19)

presién parcial del condensable a la temperatura de succion, torr.

(pcit
. Esigual a la presion de vapor si la mezcla se encuentra saturada

del vapor condensable.

(ps)itd = presidn parcial del liquido de sello a |la temperatura td = te +10°F,

torr.

D. CORRECCION DE LA POTENCIA PARA CUALQUIER LIQUIDO DE SELLO. La
ecuacién siguiente permite estimar la potencia corregida utilizando la densidad y la
viscosidad del liquido de sello de que se trate, incluso agua {en el caso de que sus

propiedades varlen significativamente con la temperatura). Estas propiedades tienen
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que evaluarse a la temperatura efectiva de descarga del anillo liquido de acuerdo con

las ecuaciones 6.10 y 6.9 o bien con las aproximaciones de {as ecuaciones 6.5 a 6.8

BHPG = BHP[ o.5+0.0155(p)°-5“(ﬂ)°-'5] (6.16)

BHP¢ = potencia corregida de operacién, hp

BHP = potencia reportada en la curva de operacién, hp
p = densidad del liquido de sello a Td, lb/pied
p = viscosidad de liquido de sello a Td, ¢P

E. CORRECCION DE CAPACIDAD POR DESVIACION EN LA PRESION DE
DESCARGA. Cuando la presion de descarga o contrapresion es significativamente
diferente de 760 torr, el cociente de compresién es afectado, por lo que la capacidad
debe corregirse considerando una presion de succion equivalente que se estima de la

ecuacion siguiente:

760
Pe = P( "PFJ (6.21)
Pe, P,Pd = presidn de succién equivalente, de succion real y de descarga, torr

Esta presién de succion equivalente substituye a P en las ecuaciones 6.17 a 6.19.

6.09 DIMENSIONAMIENTO PARA EVACUACION

En aplicaciones de procesos por lotes y en el arranque de un sistema de vaclo, se
requiere evacuar los recipientes o equipos desde la presién atmosférica hasta una
presién minima de succidn en un tiempo determinado por el proceso. Esta evacuacion

puede ser el factor determinante det dimensionamiento de una bomba de vaclo y debe
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siempre explorarse durante e! procesc de seleccion de estos equipos, ya que la
capacidad de evacuacién mas las infiltraciones pueden ser mayores que los gases y
vapores del proceso mas las infiltraciones asociadas durante la operacién normal de
estos sistemas. Las siguientes ecuaciones permiten estimar el tiempa vy la capacidad

de evacuacion requeridos:

P
- [!Jln—1 (6.22)

—
]

tiempo de evacuacion, min

v = yolumen del sistema a evacuar, pie3

S = capacidad promedio de la bomba de vacio, desde P1 hasta P2,
pcrm

P1, P2 = presiones inicial y final, torr

P

v 1
- In-. 6.23
S [Jn )
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7.0 SELECCION, ESPECIFICACION Y EVALUACION DE SISTEMAS DE VACIO

Esta seccidon tiene por objeto proponer y documentar los criterios que permitan
Seleccionar el sistema de vacio mas apropiado a los requerimientos de un proceso de
entre las alternativas posibles, representadas por los sistemas de eyectores condensantes
¥ no condensantes, las bombas de vacio de anillo liquido y la combinacién de eyectores y
bombas de anillo liguido, con el fin de Especificar el ¢ los sistemas de vacio
seleccionados para obtener cotizaciones de los fabricantes o proveedores, que permitan al
ingeniero de proceso confirmar su seleccion, ¢ bien, en el casc de que esta ya haya sido
definida, proceder a la Evaluacidn correspondiente del sistema previamente seleccionado
como el mas adecuado para cubrir los requerimientos especificos del proceso, verificando
su cumplimiento de entre las propuestas técnicas y comerciales que los proveedores

suministren para tal efecto.

7.01 SELECCION DEL SISTEMA DE VACIO

La seleccidn del sistema de vacio mas apropiado a los requerimientos de un proceso
requiere considerar aspectos técnicos relacionados con la Capacidad y la Presién de
Succién, asi come con aspectos cualitatives relacionados con la Confiabilidad y el
Mantenimiento, los que permitiran eliminar aguellos sistemas o equipos que no satisfagan
los requerimientos de! procesc. También es necesario tomar en cuenta aspectos
econdmicos relacionados con la inversién de capital y los costos de operacion vy,

finalmente, aspectos relativos a la contaminacién generada por tal seleccién.
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A.  CAPACIDAD DE SUCCION REQUERIDA. La capacidad de succion real requerida

por un procese se determina por los procedimientos delineados en los capitulos 4.0 y 6.0,

cuyas contribuciones pueden consistir de las siguientes cargas, las cuales deben

convertirse a una base comin consistente en una carga de aire equivalente seco a 70°F

(AES)
Evacuacion de Equipos
Infiltraciones

Incondensables propios del
proceso

Incondensables disueltos

Vapores de Saturacion

Secciones 4.08, 6.09
Seccion 4.09

Diagrama de flujo del proceso (datos
del baiance de materia y energia)

Seccién 4.10

Seccion 4.10

Existen dos situaciones a considerarse durante la determinacién de la carga o capacidad

de succidn requerida por el proceso, las cuales consisten en:

1. La capacidad de evacuacién de los gases y vapores del recipiente en el tiempo

aceptado de paro, con el objeto de iniciar o reiniciar la operacién normal del mismo.

A la capacidad de evacuacién anterior se le afade la carga de infiltraciones

correspondientes a la evacuacién.

2, La carga consistente en los gases y vapores del proceso normal de operacion, mas

las infiltraciones asociadas a esta operacion.

La carga o capacidad mayor determinada de las situaciones anteriores sera la carga o

capacidad de succién real a considerar como especificacién del sistema de vacio.
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B. PRESION DE SUCCION REQUERIDA. En el caso de la presién de succion, Ps,
requerida por un equipe de vacio, es necesario considerar la presion de operacion del
recipiente, Po, la cual es un dato de la ingenieria basica que se encuentra documentada
en el diagrama de flujo de proceso, a la que hay que restarle las pérdidas de presién
totales, APt, por efecto del fiujo de la carga del proceso, a lo largo de la tuberia y los
accesorios existentes, desde el recipiente hasta la succién del equipo de generacién del
vacio. Los criterios desarrollados en la seccion 3.04 son aplicables para calcular la Presion
de Succién requerida.

C. CAPACIDAD Y PRESION DE SUCCION DISPONIBLES. La capacidad y la presién
de succiéon requeridas, determinadas de acuerdo a los criterios antericres, deben
compararse con las capacidades y los intervalos de presidn ofrecidos por los diferentes
sistemas de vaclo considerados en la tabla 7.1 [1], cuya informacién puede utilizarse para
eliminar los sisternas de vacio que no cumplan con las especificaciones de capacidad y
presidén de succién requeridas, asi como para obtener una aproximacion del tipo y el
nimero de equipos necesarios para cubrir el vacio demandado por un proceso en
particular.

En la informacién de la tabla 7.1 se aprecia que los eyectores tienen enormes
capacidades para evacuar grandes sistemas industriales, por lo que se utilizan
ampliamente en la industriz de refinacién de petrdlec v en las grandes plantas
petroquimicas, sin embargo, las bombas de anillo liquido pueden cubrir requerimientos
de capacidades menores en cualquier industria, incluso las industrias del petroleo, asi

como en las plantas de generacién de fuerza y las de |a industria quimica, entre otras.
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Lo anterior es particularmente cierto en los casos en los que las bombas de anillo liguido

se combinan con eyectores.

Sistema de Vacio Presién Presién minima Capacidad por
{carga cero) apiicable Unidad, pie3/min
Eyectores:
Una etapa 50 torr 75 torr 10 - 1,000,000
Dos etapas 4 torr 10 torr
Tres etapas 800 1.5 torr
Cuatro etapas 100 250 u
Cinco etapas 10 50
Seis etapas ip K
Bombas de Anillo liquido:
Con sello de agua, 60°F:
Una etapa 50 torr 75 torr 3-18,000
Dos etapas 20 torr 40 torr
Con sello de aceite 4 torr 10 torr
{una etapa})
Sistemas de Vacio
Combinados:
Eyector(aire)-bomba anillo 2 torr 10 torr 3-18,000
liquido
Eyector-bomba anillo lig. m 3u 100 - 100,000

Tabla 7.1 Capacidad y Presién de Succién de varios Sistemas de Vacio

Los sistemas de vacio combinados consisten de uno o mas eyectores en serie,

localizados en las primeras etapas, descargando a un intercondensador de superficie, el

cual es evacuado de incondensables y vapores de saturacion por una o varias bombas de

anillo liguido de una o dos etapas, conectadas en paralelo, las cuales descargan a un
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separador de gases y liquido, mismo que es recirculado como agua de selio. Todos esios
equipos, sus accesorios, instrumentos y controles son arreglados en una estructura o patin
y son suministrados como equipos paquete. En la tabla 7.1 puede observarse que estos
sistemas incrementan significativamente la capacidad de generacion de vacio y, como se
establecid en el capitulo 6.0, son mas eficientes que los equipos individuales de los que
estan compuestos. Estos sistemas encuentran aplicaciones en el sistema de vacio de una
unidad de destilacién de crudo reducido de 140 000 barriles por dia, en la que cada uno de
los tres “trenes” de vacio consiste de eyectores de tres etapas, los que fueron modificados

mediante reemplazo de su Ultima etapa por una bomba de vacio de anillo liquido [48].

7.02 CONFIABILIDAD Y MANTENIMIENTO.

Los aspectos cualitativos a ser considerados en fa seleccién del sistema de vacio mas
apropiado, se refieren a aspectos relacionados con problemas de operacion, tales como:
pérdida del vacio, pérdida de producto, generacién de situaciones con riesgo de explosion
o de generacién de substancias tdxicas, efc., ademds de la factibilidad de proveer el
mantenimiento requerido por los equipos sin afectar los programas de produccién de una

unidad de proceso.

La tabla 7.2 que se presenta a continuacién establece los conceptos que requieren ser

evaluados durante el proceso de seleccion de! sistema de vacio mas apropiado [1]



114

Concepto

Sistemas de Eyectores

Bombas de anillo liquido

Tolerancia a sdlidos
de arrastre

Recomendable

Recomendable

Tolerancia a liquidos
de arrastre

Recomendable

Recomendable

Respuesta a
sobrecarga de

Disenar usando un
factorde 2.0 en

Responde bastante bien a
los excesos de carga por

infiltraciones aplicaciones criticas. infiltraciones. Disefar con
Se puede dar lugar un factor de 1.5.
a un fiujo de vapor
motor hacia el proceso.
Bombeo de Recomendable. Usar un Recomendable
condensables sistema condensante

Respuesta a falla
del precondensador

Los sistemas
condensantes absorben
la carga. La presion de
succion se incrementa.
Los eyectores de una
etapa fallan
inmediatamente

Recomendable

Respuesta a una
presién de
descarga excesiva

Se recomienda instalar
un precondensador para
evitar el flujo de vapor
motor hacia el proceso

Recomendable

Tolerancia a Recomendable Pueden ser fabricadas en

productos varios materiales para

Corrosivos resistir la corrosién
(inoxidables, aleaciones,
recubrimientos fendlicos,
etc.)

Facilidad det Recomendable. E! mantenimiento es

mantenimiento

relativamente facil y, con
la excepcidn de un
mantenimiento mayor,
puede darse en el sitio.

Tabla 7.2 Conceptos de Confiabilidad y Mantenimiento de sistemas de Vacio
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7.03 ESPECIFICACION DE UN SISTEMA DE VACIO

Con el objeto de obtener cotizaciones o propuestas técnicas y comerciales de parte de los
fabricantes y proveedores, es necesario proporcionarles especificaciones completas y
claras de los datos de operacion y las caracteristicas de los sistemas de vacio, que
previamente hayan sido seleccionados como los mas adecuados para satisfacer los

requerimientos de un proceso en particular.

Esta especificacion se lleva al cabo mediante la preparacion de las hojas de datos
técnicos correspondientes a los sistemas de vacio de Eyectores, de Condensadores de
superficie o barométricos y de Bombas Mecanicas de anillo liquido, las cuales se muestran
en las tablas 7.3 y 7.4; cuyos cuestionarios han sido respondidos para el caso de
aplicacién presentado en la seccidn 7.05.

En base a la especificacién anterior, es posible obtener cotizaciones con informacién
técnica y comercial que nos permita realizar una evaluacion detallada, con el objeto de

decidir por la propuesta mas adecuada desde el punto de vista técnico y econémico.

En ausencia de cotizaciones de proveedores o fabricantes, los procedimientos de la

seccién 7.04 pueden utilizarse para elaborar estimados de costos de orden de magnitud.
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HOJA DE DATOS DE SISTEMAS DE EYECTORES FECHA: JUNIO, 2000

REV.: 0
Elabord:__ XYZ Reviso:__ YZX Aprobé ZXY. Hoja 1de___1
Planta: UNIDAD DESTILACION AL VACIO Lugar, BCA Equipo ; EJ-01 Cantidad UNO

Servicio: SISTEMA DE VACIO DE UDV  Fabricante: ol Tipo de Sistema: CONDENSANTE
Tipo de Condensador; Barométrico Superficie; X

CONDICIONES DE OPERACION

Presién de Succion:_ 24 Torr @ __130 °F Presidén De Descarga_825  Torr (Medida en etapa final__X En
pozo caliente En venteo del Posicondensador )

Operacidn:  Continda__ X Intermitente: Presidn a cargacero___18 __ Torr

GAS PESO FLUJO Cp CALOR LATENTE PRESION YAPOR_Tor.
EVACUADO MOLECULAR | (Lb/hr) | (BtufibF) (Btu/lb) @ °f l@ _ °F
HC LIGEROS + AIRE 35 5000 0.45 INCONDENSABLE — —
CONDENSABLE 18 7000 0.45 VAPOR AGUA — —
TOTAL

Evacuacion: Vol. del Sistema pie” Tiempo Min. tnfitracion de Aire_285 L b/hr(1)
Eyector de Amangue; sio no X “LA EVACUACION NO ES CONTROLANTE"

Presidn Motriz: Vapor de Agua:__240 psig @__420 _ °F Presién enel cabezal 250  psig.

Agua de Enfriamiento: Temperatura__ 85 °F Presidn__80  psig APmax.(condensadores)_
10 __ psi Temperatura Maxima de salida___ 115 °F

DATOS DE DISENO: Presidn Barométrica___ 860 Torr, CONTROL PRESION SUCCION
No. de etapas:_* Valtvula estrangulamiento
Infiliracién condensable
ETAP A 1 2 3 4 Infiltracion incondensable
Capacidad {Ib/hr} 12000 * * Recirculacion de etapa__ Z
Succidn Diam, (Pulg.) - . - Op’'n Estable de_10 a_25 T%rr.
MATERIALES CONSTRUCCION
Rango(#} y cara JHORTJ | 150RTJ | 150RTS Eyector: Estandar Fabricante
Vapor Requerido (lb/hr) * * * Tobera _A-276_ Difusor__A-285
- - . Camara Succidn A-285 Vapor __ A-
Vapor Entrada (pulg.) 216 Tobera extension__~__ Dim.
Rango(#) y cara 150RF | 150RF | 150RF Min. tabera_3/32 pulg. Postcond/
Agua Enfto. GPM * . . Sf_Intercond. _S/
Clase y Tipo TEMA__R/AEU
Agua: AT (°F) b : : Precond. SioNo __X
Agua entrada’salida, pulg * * * Cuerpo _A-285 Cabeza _A-285
Tubos__A-178 Espejos _A-285
Rango(#) y cara 150RF | 150RF | 150RF Boquillas A-83 Diam. Tubos__*
Pres/Temp. Succ. Torr/°F 24/130 * * BWG *__ longitud__*
/Barom. SUPERF | SUPERF | suPerrF Cond, Barométrico: Cuerpo
c°“d°"s_a:'°r Sup./Baram CODIGOS: HE!_X_ ASME _X
Area (Pie?) * * * TEMA _ X

ACCESORIOS: Separador vapor___ Manémetro vapor X Vacudmetro X __ Valvula de Control de Gas de
Recirculacion_X__ Tuberla entre etapas X Material _A-53

PRUEBAS: Funcionamiento (HEI)__*_ Hidrostatica {psig) __*___ Curva de Funcionamiento _*

PESOS:(Kg) Sistema completo _*___ Eyectores__* _ Condensadores_* _ Tuberia entre etapas_*

ARREGLO PRELIMINAR: Requerido__* __ Altura barométrica disponible __56 pies

NOTAS: _*in acién a ser sumini: a2 por el provi r en su catizacion, Incluyendo la confirmacién del No.
de etapas requeridas, (1) Estas 285 ih/hr estdn inciuidas en el flufo de incondensables,

Tabla 7.3 Hoja de Datos de Sistemas de Eyectores.



HOJA DE DATOS DE BOMBAS DE VACIO  |[ECHA UMo.2000  REV.L

Elabar XYZ Reviso_ YIX Aprobd__ ZXY Planta;_UNIDAD DE DESTILACION AL,
VACIO Lugar. _gCA Clave Equipo K-01 _Cartdad __ UNQ

Tipo _ANILLO LIQUIDO _ Servicio 3% ETAPA DE UDV _ Fabricante i
Capacidad Requerida _3793 PieYmin (swuccion) @__242 Torr  Temperatura_ 100 F

CONDICIONES DE OPERACION

Operacién; Continga__ X Intermitente: Presién a carga cero__ 100 Torr Presion de
Succion de Disefio__ 242 Torr  Temperatura Gas Succién__ 100 _ °F  Presitn de descarga
325 Torr.

INCONDENSABLES:
COMPONENTE MOEEECSL?LAR FLUJO (Lb/hr) LJE?B%BSIII.EIEL? E{,Nw
HC LIGERQS + AIRE 35 5000 —_
VAPORES CONDENSABLES:

PESO FLUJO CALOR LATENTE | PRESION VAPOR, Torr
COMPONENTE MOLECULAR |  (Lbrhr) (Btub) @ °Fl@____°F
VAPOR DE AGUA 18 622 —_ — —

Presion Descarga Disefic__825 Torr  Evacuacién: No controlante_ X Controlanis

Volumen Sistema pie® Tiempo Evacuacion min. Infiltracidn de aire Lb/hr
LIQUIDO DE SELLO: __AGUA MATERIALES DE CONSTRUCCION
Presion Drsponible__80_ psig @—L: 7 Servicio: Estandar Fabricante O Corrosive O
;emPed'ag"a' Méx Descarge__ 187 | Carcasa_A:216 Impuisor A:216 Flechs SS-316L
ropiedaces @_°F @ __F Empaque O Sello Mecanico Tipo___ *
Densidad Lb/pie” AGUA |AGUA |ACCIONADOR Motor Etéctrico _X_ Otro
Viscosidad cP BHP - HP RPM
Cp Biw/B°F Acoplamiente Directe O Bandas O Engrane _X
Presidn Vapor, Torr Velocidad variable 0 Guarda Si X_ No [J
Voltaje_480/4160 vV Fases__3
Calor La1ented Btuwib Ciclos 60 Hz
Conductivida —_—
. ncapsulado motor; Prueba goteo O TCCV _ X
Térmica Btu/hrpie®F Encapsutad o 8 —=
Prueba explosién O Clase,_1 _Div._2 Grupo _D

Sisterna Recuperacién Liquido Sello: Un paso O Recirculacion Parcial O Completa _X

ACCESORIOS REQUERIDOS
Separador en la descarga: Si _X No (O Enfriador del liquido sello Si_X_ No O Agua: Presion

disponible_80_ psig Clase TEMA R O B _X C [ Estampado ASMESi _X No OO0 Temperatura
Agua enfriamiento 85 °F  Factor de Ensyciamiento__0.002 Btuhepie’ °F  Bomba de Recirculacion

Si_X_No O Base Motory Bomba [J Patin completo _X_ Valv. rompedora vacio Si _X No O
Tuberla Interconexion Si _X No €] Bridada _X O Roscada [0 Lavadodelsello S1 O No O
Aspersién de Lig. Sello en admision delgas Si _X No O

PRUEBAS: HEI_X  Curva Funcionamiento__X _ PESOS Bomba__X Kg Motor__X _ Kg
Patin_ X__Kg

NOTAS. *Informacidn a ser proporcionada por el proveedor en su cotizacién. El proveedor debe
proporcionar 1a3s fuerzas y monentos méaximos permitides ¢n las boquilias del equipo.

Tabla 7.4 Hoja de Datos de Bombas de Anillo Liquido
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7.04 EVALUACION ECONOMICA DE SISTEMAS DE VACIO

Con el ¢bjeto de evaluar los aspectos econdémicos relacionados con los sistemas de vacio,
es necesario cansiderar los conceptos de Inversién de Capital y de Costos de Operacién.

A. COSTOS DE CAPITAL. En este rubro se incluiran los costos fijos de la inversién,
correspondientes a los costos de adquisicion o compra del equipo y a los de su
instalacién. La tabla 7.5 muestra de manera cualitativa los costos de los sistemas de

eyectores, de las bombas de anillo liquido y los de la combinacién de los equipos

anteriores, lo que permite tener un concepto de primera instancia, de que sistema es mas

caro y cual mas barato.

Sistema en material Sistema en Acero Mas Presion de
estandar (acero ai Inoxidable barato succién, torr
carbon)
Eyector: Una etapa, CCD Eyector: Una etapa, CCD 150 — 600
Eyector: Una etapa, CS Eyector: Una etapa, CS
Bomba anillo liquide, una Bomba anillo liquido, una
etapa etapa
Eyector: Dos etapas, Eyector: Dos etapas, 20-150
cCh CcCD
Bomba anillo liquido, dos Eyector: Dos etapas, CS
etapas
Eyector: Dos etapas, CS  Bomba anillo liquido, Dos

etapas
Eyector: Dos, tres y Eyector: Dos, tres y v 0.10-20
cuatro etapas cuatro etapas
Eyector - Bomba anillo Eyector — Bomba anillo Mas
liquido liquido caro

CCD = Condensador de Contacto Directo. CS = Condensador de Superficie
Tabla 7.5 Comparacién Cualitativa de los Costos de los Slstemas de Vacio
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Los costos de adquisicién o compra de los equipos pueden estimarse mediante las
siguientes ecuaciones [49)]:

Eyectores:

Ce=1.1717273x 04! 0.1<X <100 (7.1)

Ce = Costo del equipo en miles de délares (base = Ene,1985)
X W/ Ps; (Ib AES/hr) ! (presion de succidn en torr)
Los factores f1, {2 y f3 consideran el tipo de condensadores asociados, el numerc de

[H]

etapas involucradas y el material de construccion de los equipos, respectivamente. Estos

factores se evallian segun la tabla 7.6 :

Tipo de f1 Nuamero f2  Material de 3
Condensador Etapas Construccidén

No Condensante 1.0 1 1.0 Acero al Carbén 1.0
Un Condensador de 1.6 2 1.8 Acero 2.0
Superficie Inoxidable

Un Condensador 1.7 3 2.1 Hastelloy 3.0
Barométrico

Dos Condensadores 23 4 2.6

de Superficie

Dos Condensadores 19 5 40

Barométricos

Tabla7.6 Factores f1, f2 y f3 para estimaciéon de Costos de Sistemas de
Eyectores, segin la ecuacién 7.1
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Bombas de Anifio Ligquido:

Cb = 815x"% 03< X< 15 (7.2)
Cb = costo del equipo de anillo liquido, miles de délares (base: Ene,1985)

Esta ecuacion considera que el material es acero inoxidable. En el caso de acero al
carbdn o hierro fundido, un factor de 0.45 debe utilizarse, mientras que en el caso de un

sisterma con recuperacion del liquido de sello un factor de 1.1 debera utilizarse.

- Estos estimados deben actualizarse utilizando Ios indices de costos de equipo de Marshall
& Swift, que en el caso de junio de 2000, los resultados de la ecuacién 7.1, por ejemplo,

quedarian como sigue:

(7.2a)

(Ce}jun2000 = (Celerel 935[@-}&-’2999:'

(781)ene1985

El costo de los equipos instalados, entendiéndose la instalacion como {2 mano de obra,
las cimentaciones, las plataformas, los soportes, los gastos de construccion y todos
aquellos costos directamente relacionados con la ereccion de dichos equipos [8], puede
estimarse en base a los siguientes factores [49]

Eyectores; Cte = (Ce)junz000 X 1.7 (7.3)

Bombas de anille Liquido: Cth = (Ch)jur2000 X 1.6 (7.4)
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Los criterios anteriores permitiran obtener estimados de costos de orden de magnitud (+
30%) y se consideran suficientes para tomar decisiones respecto a que sistema de
equipos resulta mas econdmico en cuanto a inversion fija se refiere.

Existen propuestas adicionales que consideran el costo instalado como un modulo de
proceso para una planta nueva (grass-roots), incluyendo, en adicion a los costos de
instalacion anteriormente descritos, conceptos relacionados con materiales de tuberia, de
instrum;antos. eléctricos, terreno, edificios, servicios, ingenieria, supervision, costos
indirectos, utilidad, contingencia y capital de trabajo, por lo gue su aplicaciéon dard
resuitados de una inversién total de capital. Las siguientes ecuaciones reflejan los
conceptos anteriores, cuya precision se estima de + 30% [1]:

Sistemas de Eyectores:

0.35
Wy ) (7.5)

Cre =15000[Ne + 2(Nec)|/, £, (1400"5

Cte = costo de inversién total de capital, délares ( base Jun. 1981 )
Ne = nomero de etapas.

Ne = namero de condensadores, (inter y postcondensadores)

Wv = consumo de vapor motor, base: 100 psig, ib/hr

f1f2 - factor de correccién por material de construccion y tipo de

condensador, respectivamente, segin tabla 7.5

En base a los conceptos considerados para una planta nueva (grass-roots) de proceso de
fluidos [8], se estima que la ecuacién 7.5 considera un factor de 5.69 veces el costo del

equipo, por lo que este Ultimo puede estimarse segun {a ecuacién siguiente:

Ce = 235[Ne + 2Nc]F1 £ 209v) 33 (7.6)
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En los casos de ampliaciones de plantas, el factor de capital puede evaluarse

seleccionando los conceptos aplicables al caso en particular, segun recomienda la

literatura (8], lo cual se muestra en el caso de aplicacion de la seccién 7.05.

Sistemas de Eyectores: Factor de Correccion

Tipo de Material de Construccidn f4
Acero al Carbén/ Hierro Fundido 1.0
Acero Inoxidable 1.1
Hastelloy 1.5

Tipo de Condensador: fa
Condensador Contacto Directo 1.0
Condensador de Superficie 1.2

Tabla 7.7 Factores de Correccién fr y f> de ecuacion7.5y 7.6

Bombas de Anillo Liquido:

0.50
Ctb = 28000 /b1 /bz[fl‘%’—) 7.7
Ctb = costo del equipo de anillo liquido mas su instalacién, ddlares
{jun. 1981).
HP = potencia del motor de la bomba, hp
by = factores de correccion por tipo de sistema de liquido de sello
(tabla 7.8)
fhs = factor de correccidn por tipo de material de construccién
(tabla 7.8).
Ei costo del equipo puede estimarse en base a la siguiente ecuacion:
0.50
Ce = 10370 /b1 sz[%’] (7.72)
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Los costos obtenidos a partir de las ecuaciones 7.5 y 7.6 y 7.7 deben actualizarse

mediante el indice CE Plant Cost Index correspondiente a bombas y compresores.

Bombas de Anillo Liquido: Factor de correccién
Tipo de Sistema de Ligquido de Sello: fby
Recuperacion Parcial de agua de sello 1.0
Recuperacion total de agua de sello 1.1
Tipo de Material de Construccién bz
Acero al Carboén/ Hierro Fundido 1.0
Acero Inoxidable 1.6

Tabla 7.8 Factores de correccién fb; y fb; de la ecuacion 7.7

Las ecuaciones 7.5 y 7.7 consideran el hecho de que el material de construccion no tiene
impacto en el costo de instalacién, ya que este serad practicamente el mismo si un equipo

esta construido en hastelloy o en acero af carbén.

Debe tenerse siempre en cuenta que los estimados anteriores nos permitiran
obtener solo aproximaciones a los costos reales, por lo que de ninguna manera
substituyen a los costos ofrecidos por los proveedores o fabricantes en sus

cotizaciones.
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B. COSTOS DE OPERACION.  Los costos de operacion que deben considerarse en
la seleccion del sistema de vacio mas apropiado a los requerimientos de un proceso, se

encuentran directamente relacionados con los consumos de los siguientes servicios:

Eyectores: Vapor de Agua y Agua de Enfriamiento

Bombas de Anillo Liquide: Agua de Enfriamiento y de Liquido de Sello y Energia
Eléctrica.

COSTO DE LOS SERVICIOS. Los costos de los servicios anteriores puedsn

considerarse segun lo siguiente:

Servicio Unidad Costo (USD$, base 1998)
Agua de Enfriamiento M3 0.028

Vapor de Agua Ton 8.50
Electricidad Kwh 0.057

Estos costos pueden actualizarse usando los indices de Nelson Farrar (OH & Gas Journal)
para operacién de Refinerias (base = 1956}, que en el caso de 1998 es 405 y en 2000 es

438.

C. CONSUMO DE SERVICIOS. Los requerimientos de los servicios antes
mencionados pueden estimarse mediante las ecuaciones desarrolladas en los capitulos

4.0, 5.0 y 6.0, cuya informacion se resume en la tabla 7.9 siguiente:
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Sistema de Vacio Servicio Seccion de Ecuacién Figura
Requerido Referencia
Eyectores
+ Sistermas no Vapor de 411 4.36 49 49a
Condensantes agua
+ Sistemas Vapor de 4.1, 4.06, 4.36 4.9a, 4.10
Condensantes agua 4.05 4.114
Agua de 4.11,5.0 4.37,4.38 411
Enfriamiento
« Eyectores de Vapor de 4.08 425  Tabla4.1
Arranque agua
Bombas de Anillo Agua de 6.07 6.1,6.4
Liquido Liquido de
Sello
Agua de 6.07 6.14
Enfriamiento
Demanda de 6.07 6.15,6.16 6.4
Potencia

Tabla7.9

Ecuaciones para la estimacion del consumoe de servicios en sistemas
de vacio

Los costos anuales de operacién seran estimados en base a 8400 horas de operacion por

ario (350 dias de operacién).

7.05 CASO DE APLICACION

A continuacién se presenta un caso de aplicacion para la seleccion, especificacion y

evaluacion técnica del sistema de vacio mas adecuado para una torre de destilaciéon al

vacio de crudo reducido, de! que se muestra un esquema del diagrama de flujo de proceso
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en la figura 7.01. La corriente del domo de la torre, que requiere ser manejada por el
sistema de vacio, consiste de 12 000 Ib/hr totales, compuesta de 5000 lb/hr de
incondensables (aire e hidrocarburos ligeros), mas 7000 |b/hr de vapor de agua, siendo la
presion de 25 torr y la temperatura de 130°F. El peso molecular promedio de los
incondensables es de 35, los cuales consisten de hidrocarburos ligeros, producto de una
inevitable y ligera desintegracién térmica en el horno de crude reducido, asi como H2S vy
aire de infiltracién.

De la hoja de datos generada en la fase de la Ingenieria bésica se conocen las
dimensiones del domo, el cuerpo y la bota de la torre, por lo que se sabe que tiene un
volumen de aproximadamente 28,800 pie?, también se conocen la cantidad y las

dimensiones de las conexiones bridadas requeridas por el proceso y l0s instrumentos,

7.05.A  Infiltraciones. El método para evaluar infiltraciones por fisuras en cordones de
soldadura y en conexiones bridadas puede emplearse usando las ecuaciones 4.27 y 4.30,
sin embargo, en este caso particular se empleard el método de HEI (Heat Exchange
Institute), el cual produce estimados de infiltraciones mayores que el método anterior, y

que puede expresarse mediante la siguiente ecuacion{51}:
Wi=0.1451y 06617 21<P<89 (7.8)
Tomando en cuenta que el {Wi)disefio debe duplicarse, tendremos que la infiltracién a la

torre de destilacion es:

{Win); = 0.145 (28800)*%"7 = 129.56 x 2 = 260 lb/hr
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Las infiltraciones por la tuberia que conecta a la torre con el sistema de vacio, se estiman
de manera similar a la anterior, sin embargo habra que estimar previamente el didmetro de
dicha tuberia, por lo que habra que considerar lo siguiente:

La corriente a ser evacuada consiste de:

Componente ib/hr M lbmol/hr y

Incondensables 5000 35 142.86 0.269
Condensables:H;0 7000 18 388.88 0.731
Total 12000 2257 531.74 1.000

Peso Molecular Mezcla: M prom, = 0.269(35) + 0.731(18) = 22.57 Ib/lbmol
Densidad de la Mezcla:

PM  (25/760)14.7x22.57

= = =0.001727 ibfpie® (7.9
10737 10.73(130 + 460)

fol

Flujo Volumétrico: Q eyae, :

]
0. 120002 ,__1Pie Lid

x——— =115808 pie¥min @ 25 Torr. Y 130°F
hr” 00017276 60min

El diametro de tuberia puede estimarse considerando una velocidad recomendada de:; 280

pie/seg (ver tabla 3.1y fig. 3.2) y utilizando la ecuacién (3.8):

/ , eana )
D=0.146,(%mer, = 0.146 15808 ' =297 pie = 36pulg. [Ec. 3.4]

La longitud de la tuberia tendra que estimarse a partir de un arreglo de equipo preliminar,
que en este caso se considera de 20 metros de largo, por lo gue su volumen es de:

np?

Viub, = x20x3.28 = 464 pie®
Entonces las Infiltraciones en la tuberia son:

{Win)z = 0.1451 (464)°%%7 x 2= 16.86 Ibo/hr
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Las infiltraciones en valvulas se estiman segun lo siguiente (ver secc. 4.09)

Valvula Cantidad Servicio Wc
Mariposa 36" Blogueo 1.0
Control 4" Control del vacic 05
Seguridad 6x8" Relevo _B8.0_
(Win)3 = 7.5 Ib/hr

La infiltracion total estimada es:

(Wi)y = (Win}; + (Win)2 + (Win)s = 260 + 16.86 + 7.5 = 285 Ib/hr AES @ 70°F

7.05.B Pérdida de Presidén. La estimacion de la caida de presién desde la torre hasta la
succion del primer eyector nos permitird encontrar la presién de succion Ps con la que se

especificara el sistema de vacio.

2
AP _ Sl {Ec. 3.9]
P 28D
Re = 242 (Ec. 3.6]
H

Viscosidad de la Mezcla. Este datoc normalmente se obtiene de la ingenieria basica, sin
embargo en caso de que se requiera su estimacion pueden utilizarse las siguientes

ecuaciones: [3]

E A/f 12
= __;-*L L (7.10)
yi’ i
7.70M”:P{.‘2”
e = _‘_'[-'W (7.11)
w=2 (7.12)
uc
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En este caso se estimaran las viscosidades de los incondensables de M=35 y de los
condensables (vapor de agua) de M=18 y se encontrard el valor de la viscosidad de la

mezcla.

Viscosidad de Incondensables(p): M=35, 8.G. =35/29=1.2, con estos datos se estiman
P. = 642 psia = 43.67 Atm; Tc= 547°R = 303.6°K [Engineering Data Book , Gas

Processors Suppliers Association; 9th ed., 1978. (GPSA)]

112 2/3
21065 W38N 5190107 <2 < 0.0218cP
3036
p= R3/760)x147 o o 7, = 1302460 o786
642 547

Utilizando una grafica de pren funcion de T, y Pr, encontramoes:
we=t =048 S =048x0.0218=0.0105¢P
He

Viscosidad del vapor de agua {y,): De manera similar, en este caso se obtiene:

142 173
= 17008) “O287W47)7 _ 40 59,px 107 £ = 0.04026¢P
647.55 P

£ 1304460 o oo pe o (23/760)x14.7

1165.6 3208

=1.5x10™"

=024 2 i =0.24x 0.04026 = 0.0097¢P

Viscosidad de la Mezcla (Mmez):

_ 0.269x 0.0105x35"% +0.731x 18"* x 00097

=0.0lcP
0.269(35)"2 +0.731(18)"* ¢
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Longitud total equivalente:

concepto didmetro cantidad L/D Long. recta Long. equiv. (pie}
Tuberia KoY 1 1 66’ 66'

Codo 90°, R. L. 36" 1 20 _ 60’
Valvula mariposa 367 1 40 _ 120'

Total 246 pies

,
Re = 02312 xI8Ix0001727 _ 5 30a7 2/ p_0.00005, f=0016

0.01x6.72x10™

AP _ fi L _ 0.016(281) x 246 1631 3/ — pie
P 28D 2x32.2x(355/12) T lbm

Pérdida de presion en la tuberia y accesorios:

AP =16313 % 2P g o2y Lo Rl StTTorr _y op,,
Ibm pie” 44pulg” 1 psia
. . AP 1]
Criterio considerado en la figura 3.1: e = bF; =0.04 £0.16, porlo que se confirma
o 23

el diametro de 36" y la presidn de succién con la que se especificara la primera etapa

del eyector serd : Ps =25-1.0=24 Torr.

Velocidad Sénica: Estimando la velocidad del sonido en el medio contenido en el tubg

de 36", mediante la ecuacién [3.12]:

_ JkgRT _ [1.35x32.3%1545x (130 +460)

=1325pie!
M 22,57 prets

s

L. 281
Verificando con ecuacion [3.11]: L B§2—5 =0.2150.33, lo cual confirma una buena

seleccion de la velocidad y un buen aprovechamiento del didmetro de la tuberia.



7.05.C  Capacidad requerida de Aire Equivalente.
Gases Incondensables: 5000lb/h, Factor correccion por temperatura(130°F). Fr= 0.988
{Fig. 4.7]. Factor de correccion por peso molecular (35): Fy= 1.08 [Fig. 4.8]:

W, = S000ib/ hx ——-x -\ = 4686'2 4ES @ 70°F
0938 1.08 h

{Dentro de esta cantidad existen 285 ib/h AES de infiltraciones)

Vapor condensable; 7000ib/h,

We = 7000 hix——x - = 8814 4£5 @ 70°F
0.98 " 081 p

Carga total: Wr = IBSOO% AES @ TO0°F

Capacidad de Evacuacién: Volumen total a evacuar, V =28800+464 = 29264 pie’.
Usando la ecuacion (4.24);

Te = 0003(Pa! - PS)[ ]: 0003(737 _ 25)( 29264

y
i 7Ty, ;
W 13500] 63min

Este es un tiempo demasiado corto, por lo cual la evacuacidn no es un factor
dominante.
Utilizando el criterio de la fraccion de infiltraciones [50}):

Win = 285 =0.021<0.1, lo cual confirma un buen diseno.
Wr 13500
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7.05.0 Requerimientos de Capacidad y Presién de succién del sistema de vacio.

Wdis. = 13500 Ib/h AES@ 70°F Ps = 24 Torr
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7.05.E  Seleccion def Sistema de Vacio.
Se selecciona un sistema de eyectores de 3 etapas, condensante en base a lo siguiente:
De la seccion 4.05 se observan las siguientes presiones de succién y descarga:

Eyector Posicién Presién succién  Presidn descarga

X 1de 3 2.5-25 2576

El sistema tiene que ser condensante en base a la discusién de 4.06:
Psuccion < 75 Torr; Wy es considerablemente grande; La operacién es continua; La tabla
de seleccion 4.1 asi lo confirma.
Se considerara un postcondensador a fin de evitar descargar a la atmésfera y disminuir el
ruido.
Arreglo del Sistema, De acuerdo con la seccion 4.04, el arreglo se propondra segun lo

siguiente (ver Figura 7.01):

Equipo X  Eyector, lera. etapa.
Equipo XY 1ler. Intercondensador
Equipe Y  Eyector, 22 etapa.
Equipe YZ 2° Intercondensador
Equipe Z  Eyector, 3era. Etapa.

Equipc ZA Postcondensador
Los condensadores anteriores seran del tipo superficie para evitar contaminar el agua de
enfriamiento con los hidrocarburos succionados. La figura 7.01 muestra un esquema de
diagrama de flujo de proceso para este sistema de vacio condensante de 3 etapas. En la
tabla 7.10 se han incluido los datos del balance de masa obtenidos del analisis de cada

una de Jas corrientes.



FIG. 7.01 DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO PARA UN SISTEMA DE VAC!IO CONDENSANTE DE 3 ETAPAS
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gel
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Corriente 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Succion Descarga | Succion | Descarga | Succion | Descarga | Condensado | Condensado | Condensado | Incondensabies
Descripcion
i* etapa |1°. etapa | 2% etapa | 2% etapa | 3° etapa | 3" etapa 1% etapa 2* etapa 3° etapa a Quemador
W (Ib/hr) 12000 25425 7454 16 153 5514 14 252 17971 10639 9114 5138
P. Molecular 22,57 19.90 26.70 21.18 3217 21.70 18 18 18 a5
Presién(Torr} 24 86 78 252 242 825 86 252 825 815
Temp.{°F) 130 138 95 161 95 203 95 a5 g5 95
Carriente 11 12 13 14 15 16 17 18 19
Vapor agua | Vapor agua Vapor agua Agua de Agua de Agua de Agua de Agua de Agua de
Descripcién
1%, etapa 2% etapa 3* etapa Enfriamiento | Enfriamiento | Enfriamiento | Enfriamiento | Enfiamiento | Enfriamiento
W (Ib/hr) 13425 8 699 8738 958 000 958 000 384 000 384 000 337 000 337 000
P. Molecutar 18 18 18 18 18 18 18 18 18
Presidn(PSIG) 240 240 240 60 50 60 50 80 50
Temp.(°F) 420 420 420 85 105 85 115 85 115

TABLA 7.10 DATOS DEL BALANCE DE MATERIA CORRESPONDIENTE A LA FIGURA 7.01

12945
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Debe notarse que con la informacion hasta este momento desarrollada, puede
procederse a elaborar la hoja de datos de especificacién que se incluyé en la tabla
7.3, con el objeto de obtener cotizaciones de los proveedores o fabricantes de estos
equipos. Al recibir dichas cotizaciones deberan evaluarse para finalmente tomar
una decisiéon acerca del proveedor seleccionado. .

En ausencia de dichas cotizaciones, la evaluacién del sistema de vacio se puede

continuar sigulendo los siguientes lineamientos.

7.05.F Analisis de la Primera Etapa.

Corriente No. 1

Descripcion Wilb/hr) | P. Molecular | N (bmelhr) | y(F. Mol) [p(Tom [Temp.¢F) | Vr{pie“/min)
Incondensable | 5000 35 142,8600 0.2687

Condensable 7000 18 388.8800 0.7313

Total 12000 22.57 531.7500 1.0000 24 130 115808

La presién de descarga final en el postcondensador C-ZA es de 815 Torr, en tanto que la
presion atmosférica es de 737 Torr (14.25 psia). La relacién de compresién R de la

primera etapa, en funcion de la compresién total es:

1/3 [E]
R =[%J =[%J =[%§J =3.24, P2 =24 x3.24 + Apc.xy
1 1

APcxy = 8 Torr (Ver seccion 5.02, Pérdidas de Presidn en condensadores de superficie).

P, =78 + 8 =86 Torr, [%] =3.58, Porloque P,=86-8=78Torr

Utilizando la carta de compresion de Evans; Fig. 4.10, con P1 =24 y P, = B6 Torr;
encontramos la cantidad de vapor de agua de 150 psig por |k de aire seco equivalente, Rs,

requerida para realizar tal compresion:
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" Rs = 1.15 Brapor
Ibaes

El vapor de agua disponible en la cercania de la valvula de admision al sistema de vacio es
de 250 psig y 420°F, por lo que se considera que el vapor de agua puede suministrarse
con una presién minima de 250-10 = 240 psig y que el factor de presion de fa figura 4.9a
es Fp = 0.865. Utilizando la ecuacién [4.36], y el valor Wa = 13500 Ibaes’h de |a seccion
7.05.C, encontramos la cantidad de vapor requerida en la primera etapa:

(Ws)n = RsWaFp =1.15x13500x0.865 = 13425bvapor / hr

En este caso no se incluye factor de sobrediseiio alguno.

Corriente No. 2: Del eyector EJ-X salen 12000 Ib/hr de mezcla de gases de succién
mas 13 425 Ib/hr de vapor de agua de la corriente 11, a una presion total de 86 Torr (1.66
psia) y a una temperatura de mezcla que se estima se encontrard entre la de saturacién
del condensable (vapor de agua) a la presién parcial correspondiente y la resultante de la
compresién del incondensable. La presién de vapor del condensable correspondiente a la
presion parciat del mismo es: P®; = Pc = yc P; donde y¢, la fraccion mol de condensable,
es calculada mediante:

20425

Ve = I8
¢ [20425){500@]
18 35

La Temperatura de saturacién correspondiente a la presién anterior es Ts = 115°F.

=0.8881, pe=p°-=0.8881x86 =76 Torr,

Por otro lado, la temperatura de compresién del incondensable, T;, desde 24 hasta 86 Torr

y desde 130°F hasta T2, usando un valor de k = 1.14 que se estima con P. Molecular = 35
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y una temperatura supuesta de 230°F (Engineering Data Book, GPSA), es estimada

usande {a ecuacion [3.16]

ram-1(2)*

El Cp de! incondensable, {Cp)apuede estimarse de:

] [na-l)
_(|3o+450{§i] =690.1"R =230"F,

k=114= 7, Cp~Cv=R=1987Bu/lbmol'R,  Cp=1. 987+%0—

(Cpyin=1.987+08772Cp = Cp= -3 6, 18{ Biu ”b”"”)(

[-0.8772 lomol* R\ 35b
(Cp)in = 0.46[ Bru ]

3

6°F

£l Cp del condensable {vapor de agua) a 115°F es : (Cp). = 0.45 1:“;:

Las cantidades de incondensables y condensables son las siguientes:

Win = 5000 Ib/hr Wc = 7000 + 13425 = 20425 Ib/hr

La Temperatura T2 de la mezcla de gases y vapores saliendo de eyector EJ-X es
estimada mediante la siguiente ecuacion[14];

Win(CpYin{T 2)in + We(Cp)eTs B {5000x0.46x230) + (20425x0.45x115)
" WinCpin + We(Cp)in (5000x0.46) + (20425x0.45)

La corriente 2 tiene las siguientes caracteristicas:

Descripcién W(lb/hr) | M(Ib/lbmol) | N{lbmolhr) | y{F. Mol) | P (Tom) | T(°F) | Cp

Incondensable §000 35 142.86 0.1118 9.62 0.46
Condensable 20425 18 1134.72 0.8882 76.38 0.45
Total 25425 19.80 1272.58 1.0000 86.00 138 | 0.452

La temperatura Tz de la mezcla puede confirmarse estimando el Cp*, |a calidad X de la

=138'F (7.13)



Mezcla y usando la ecuacién [4.14 0 4.15]:

El Cp* de la mezcla puede estimarse segun lo siguiente:

_ (0.46x5000) + (0.45x20425) ~ 0452 Bru £19.90 b xl-i -

5000+ 20425 B F bmol 1I°'R

Cp*

Btu
fbmol*R

138

En un diagrama de Mollier de agua puede considerarse la compresion desde P,=24 Tor

{(0.46 psia) hasta P; = 86 Torr (1.66 psia) y estimarse |a calidad del vapor de agua X,

0.945 @ P,=24 Torr, Ty = Tsat. = 77 °F. Esta calidad se incrementara por absorcion del

calor de los gases succionados @ 130°F. La Temperatura que alcanzaria la mezcla en

caso de que no hubiera incremento en la calidad del vapor de agua seria (Ty)m

= (5000x0.46x130) +(7000x0.45xt 30) + (13425x0.45x77)

(T) - =102.13°F
(5000x0.46) +{20425x0.45)
La calidad final del vapor de agua sera:
Yoy = X+ AT _ 0,945, O43002-TD) 4 o555
A 1050.5

La mezcia antes de la compresién se encontrard a 24 Torr, 77°F y (X,)f = 0.9557

La temperatura T; de descarga de la primera etapa puede estimarse mediante la

ecuacion [4.15]:

2 et
Ta= r.[[g_f] e~ (I=x) /T Ay =1050.5 x18 = 18909 Btu/lbmol
%6 1.987 1/9.00
T:=(17+ 460)[(-2—3 ¢~ (1~ 0-9537)18909/(77 + 460) =598.52° R=138.52°F

Lo cual confirma que la temperatura de descarga es aproximadamente 138°F.

Intercondensador C-XY: Las corrientes asociadas y sus temperaturas son las siguientes;
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( Te =115F
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Pc =P =0.8881x86 = 76Torr
Te=Ts=115F

Temperatura de condensacion;

Diferencia de temperaturas terminales (Ver seccion 5.02)
ATia=Tc-t2=115-105=10"F aTig=T1—n=95-85=10"F
La carga de vapores de saturacion que salen por la corriente 3 hacia la segunda

etapa, (W), se estima mediante la ecuacién [5.8]:

Pe=(F."),,, =42Torr
(7e) = WinMcXcP,'  5000x18x1.0x42

= = = 24541b/ hr
3 Min(P-Pc) 35(86-42)

Vapor agua condensado; {Wc); = (Wc); — (Wc); = 20425 — 2454 = 17971 Iblhr

Carga Térmica del Intercondensador C-XY:

Mezcla 138-115°F Qs = 25425x0.452(138 -115) 264908 Btu/hr
Condensacién 115-95°F Qcond. = 17971(1111-63) 18.833x10° Btushr
(HV)"5nF = 1111 Btu/lb,

(H)ese = B3 Btu/lb

HzO(v} 115-95°F Qs; =1449x0.45(115-95) 13041 Btu/hr

Incondensables 115-85°F Qs; = 5000x0.46(115-95) 46000 Bturhr
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Qcondensacién 18.833x10° Btu/hr
Qsensible 0.324x10° Btushr
Qtotal 19.157x10% Btuhr

Agua de Enfriamiento requerida [Ec. 5.1]:

&
Wi = CQATT = ’9'1' 37;])0 = 0.958x10°1b/ hr
D Ox
19.157x10°
o= 2RO g 6o
(@0 = = 0x20 &P

Estimacién del drea de transferencia requerida, utilizando la curva |l de la figura 5.2,

con un porcentaje medio logaritmico de incondensables de 26% y con una diferencia

terminal de temperatura de ATy = 10°F.

2
A=065—25 117971 =11682 pie*
vopor

hr)oa
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La estimacion anterior es rapida y puede requerir que sea incrementada en un 20%, sin

embargo puede utilizarse para evaluar los datos que el proveedor proporcione en su

cotizacion. Como alternativa puede utilizarse un método intermedio considerando una

ATbalanceada, una Uo en funcion de la concentracion de incondensables y de

resistencias de ensuciamiento Rf, =0.002 y Rf, =0.001 Btu'hrpie?F, una h, =1500; as

como proponer una velocidad recomendada por los tubos de al menos 4 piefs, un

diametro de tubos, un arreglo en cuadro, utilizando la seccién 5.02, la figura 5.3, las

ecuaciones 5.10 - 5.15 y las referencias [26] y [40]. Métodos de mayor precision para
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¢l caso de Diserio o de “Rating” pueden encontrarse en programas tales como los de HTR!
(Heat Transfer Research Institute); sin embargo, no debe perderse de vista que el disefio
de tales condensadores sera responsabilidad del proveedor del sistema de vacio.

Drenado del Condensado. Ei condensado de la corriente 7 proveniente del
intercondensador C-XY comtnmente es drenado hacia un recipiente horizontal que
colecta los condensados de otros intercondensadores y que puede encontrarse a una
presion de unas 3 psig con el objeto de ventear los incondensables hacia un equipo
donde puedan ser quemados. En caso de que se requiera una presién mayor, este
recipiente puede equiparse con una bomba de vacio de anillo liguido funcionando ¢como un
compresor, con el objeto de proporcionar la presién requerida hacia el quemador
correspondiente. Dicho recipiente se encuentra parcialmente inundado de condensado
aceitoso, que se separa fisicamente por medio de un vertedor dentro del recipiente. Las
corrientes resultantes se transfieren separadamente como aceite decantado y como agua
aceitosa hacia otras secciones de la planta, utilizando para ello bombas centrifugas y
controles de nivel. Este esquema puede observarse en el Diagrama de Flujo de Proceso
mostrade en la figura 7.01.

Por lo anterior, 17971 Ib/hr = 36 gpm drenaran por gravedad hacia el recipiente horizontai
a 3 psig y el condensador C-XY deberd instalarse a una altura minima H, que se estima

segun lo siguiente:

Pierna Barométrica requerida M
Contrapresién = 3x2.31 = T
Didmetro y cimentacién del recipiente 15
Altura minima de la plataforma 56'=170m

Por supuesto esta plataforma alojara a los tres condensadores propuestos.
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7.05.G  Andlisis de la Segunda Etapa.

La corriente 3 que es succionada por el eyector EJ-Y tiene las siguientes
caracteristicas:

Componente. | W(lb/hr) M N y Cp T{°F) P(Torr]
Incondensable| 5000 35 142.86 | 0.5117 0.46 39.91
Condensable 2454 18 136.33 | 0.4883 0.45 38.09
Total 7454 256.70 279.19 | 1.0000 0.458 95 78.00

Convirtiendo W, a aire seco equivalente a 70°F (Figs. 4.7 y 4.8):

{(Win)3 = 5000{1/0.99)(1/1.08) = 4676 Ib/hr aes

{We)a = 2454(1/0.99)(1/0.81) = 3060 Ib/hr aes

W3 = 7736 (Ib/hr)ees @ 70°F

Relacion de compresion: (P4/P3) = 3.24, Ps = 78x3.24 = 252 Torr

APcyz = 10 Torr, Ps =252 -10 = 242 Torr

Utilizando la carta de compresion de la figura 4.10; P; =78 Torr, P4 =252 Torr
Rs = 1.3 (Ib vapor agua/lb aes), vapor de agua de 250-10 = 240 psig, 420°F

Fp = =0.865 (Ws)i2 = RsWyxFp = 1.3x7736x0.865 = 8699 Ib Hz0/hr

(Wc)q = (We)a + (Ws)z = 2454 + 8699 = 11153 |b HzO/hr

La corriente 4 que entra al Intercondensador C-YZ tiene las siguientes caracteristicas:

Componente | W(lb/hn) M N y Cp T P
Incondensable| 5000 35 142.86 | 0.1874 0.46
Condensable 11153 18 610.61 | 0.8126 0.45
Total 16153 2118 | 762.47 | 1.0000 | 0.454 161 252
P, = 252 Torr = 4.87 psia, Pc= P’ = 0.8126x252 = 204.76 Torr = 3.96 psia
Ts = 152°F

La compresién de 5000 Ib/hr de incondensables @ 85°F, 78 Torr hasta 252 Torr genera
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una temperatura (T,)in :

£t L1t

— pANNTE
(n)m:n[g_:] : =(95+460)[%] 641 R=18I'F

La temperatura T4 de la mezcla saliendo del eyector EJ-Y se estima usando la ecuacién
7.13 [14]:

Y= {5000x0.46x181) +(11153x0.45x152)

=161°F,
(5000x0.46) + (1 1153x0.45)

Esta temperatura puede confirmarse usando el procedimiento anteriormente descrito en
7.05.F.

Intercondensador C-YZ: Las corrientes asociadas y sus temperaturas son las siguientes:

[!GPF ] |_?§F I

A
( Te =152°F
‘ | 85°F (1,)

La condensacion se lleva al caboa P =252 Torry Pc= P'c =(0.8126x252 = 204.76 Torr,

115°F (t2)

©
It

95°F

cuya Te =Ts = 152 °F,

La diferencia de temperaturas terminales son las siguientes:
ATy = Tety= 152-115 = 37 °F

ATg=T,-t;=95-85 = 10°F

El vapor de agua de saturacion que acompaiia a los incondensables en la comiente 5 se
estima mediante la ecuacién 5.8:



5000x18x1.0x42

Pc = (Pc)es = 42 torr (Wey, = T2 = sy dip /iy

35(252-42)
Vapor de agua condensado:

(Wc)a= (Wc)s — (We)s = 11163 — 514 = 10638 Ib/hr

Carga térmica del intercondensador C-YZ
Mezcla 161-152°F Qs, = 16153x0.454(161-152) 66001
Condensacion 152-95°F Qcond, = 10639(1126-63) 11.31x108

(Hv)ys2r = 1126 Btu/lb,
(Hlesr = 63 Btwilb

HoO(v} 152-95°F Qs, =514x0.45(152-95) 13184
Incondensables 152-95°F  Qs; = 5000x0.46(152-95) 131100
Qcondensacion 11.31x10°
Qsensible 0.21x10°
Qtotal 11.52x10°

Agua de enfriamiento requerida, Ec [5.1]:

(] &
War = =25 S92 500000 b, (gepe= 132310
CpAT 1.0x30 500x30
Area de transferencia requerida:
Cantidad de incondensables en el condensador C-YZ:
5000/35
(Yin)q =0.19, (Yin)s = ( ) =0.83, (ytn)ML =0.43

(5000/35) +(514/18)

Utilizando la curva | de la figura 5.2 y una ATy, = 37, encontramos

s 2
40322 x10639=3405 pie?
Ib

hr ) o

Btuthr

Btufhr

Btu/hr
Btu/hr
Btu/hr

Btu/hr
Btu/hr

=768 gpm

144
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7.05.H  Andlisis de la Tercera Etapa.

La corriente 5 que entra al eyector EJ-Z tiene las siguientes caracteristicas:

Componente | W(lb/hr) M N y Cp T P
Incondensable| 5000 35 142,86 | 0.8334 0.46
Condensable 514 18 28.56 | 0.1666 0.45
Total 5514 32.17 171.42 | 1.0000 0.454 95 242

Convirtiendo Wjs a aire equivalente seco @ 70°F:

{Win)s = (5000/0.99){1/1.08) = 4676 Ib/hr aes

{(We)s = (514/0.99)(1/0.81) = 641 Ib/hr aes

W = 5317 Ib/hr aes @ 70°F:

Relacion de compresion: (Pe/Ps) = 3.41, Pg = 242x3.41 = 825 Torm.

APc.za =10 Torr. Py = 825-10 = 815 Torr.

Usando la carta de compresién de la fig. 4.10, con Ps =242 Torr y Pg = 825 Torr;
Rs = 1.91b vapor HO/lb aes = (Wshy = 1.9x5317x0.865 = 8738 IbH,Oy/hr

(Weds = (We)s + (We)ia = 514 + B738 = 5252 |bHOpy/hr

Cantidad total de vapor de agua de 250# requerida:

(Ws)tot = (Ws)y + (Ws)12 + (Ws)13 =13425 + 8699 + 8738 = 30862 Ib/hr

(Wstot 30862 Ib/hr (vapor de 250 #)

(Ws)tot 30862 (1/0.865) = 35678 Ibfhr (vaper de100#)

La corriente 6 que entra al Postcondensador C-ZA tiene las siguientes caracteristicas:

Componente | W(lb/hr) M N i Cp T P
Incondensable | 5000 35 142.86 | 0.2175 0.41
Condensable 9252 18 514.00 | 0.7825 0.45
Total 14252 21.70 656.86 [ 1.0000 | 0.435 203 825
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Ps = 825 Torr, P. = P° =0.7825x825 = 646 Torr, Ts =204 °F

En este caso particular, la compresién del incondensable, con k = 1.16, genera una
temperatura de descarga de 197°F, Ei Cp del incondensable se estima de 041 y la
temperatura de la mezcla es 203 °F, lo que significa que el vapor de agua en la mezcla va
casi saturado, con una calidad muy proxima al 100%.

Postcondensador C-ZA. Las corrientes asociadas y sus temperaturas son las siguientes:

r203°F ] I?S“F l
< ~
> Ko

Vapor de agua de saturacion que sale en la corriente 10 [E¢. 5.8]

_ 5000x!8x1.0x42
T 35(825-42)

Pc = (Pc)gser = 42 Torr, (Wedm =138 Ibthr

Vapor de agua condensado: (Wc)g = (Wc)s — (Wc)p = 9252 =138 = 9114 Ib/hr

Carga térmica del Postcondensador C-ZA:

Condensacion 203 -95°F Qcond. = 9114(1147 - 63} 9.88x10°  Btuthr
{Hv)2paer = 1147 Btu/lb,
(H)esr = 63 Btuflb

H2O(v) 203 - 95°F Qs =138x0.45(203-95) 6707 Btu/hr
Incondensables 203-95°F Qs; = 5000x0.41(203-95) 221400 Btuthr
Qcondensacién 9.88x10°  Btu/hr
Qsensible 0.23x10®  Btu/hr

Qtotal 10.11x10°  Btuhr
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Agua de Enfriamiento requerida:

10.11x10° 1 Lel0®
2 1QUEI0" 55000 b, (g = 1L LLEI00

W
1.0x30 30x500

=674 gpm

Cantidad total de agua de enfriamiento requerida:

ar = {qu)we * (Quhs + ()1 = 1916 + 768 + 674 = 3358 gpm

Area de transferencia estimada:

En este caso la ATy = 203 —115 = 88 es demasiado grande para los datos indicados en la
figura 5.2. Entonces puede considerarse un valor de U global de 135 para el caso de
condensadores manejando vapor de agua € hidrocarburos ligeros; Cyy C4 [NGSPA], asi

como una ATie estimada de la siguiente manera:

_{203-115)-(95-85) _

L 5.87
ATie 20341 15) 3
Inf ———--
95 -85
) 10.11x10¢ 3
rea estimada es: = ———— =2088 pie
El drea 35.87x135 P

Extrapolando los datos de la fig. 5.2, obtendriamos A = 0.19x9114 = 1732 pie’.

El siguiente es un resumen de datos importantes que seran utilizados en un analisis
posterior relacionado con los costos de esta alternativa base para el sistema de vacio

discutido:
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DATOS DE SUCCION Y DE CONSUMO DE VAPOR DE AGUA Y DE AGUA DE
ENFRIAMIENTO DE UN SISTEMA DE VACIO CONDENSANTE DE 3 ETAPAS EN BASE
A EYECTORES Y CONDENSADCRES DE SUPERFICIE
Variable Ws(thaes/hr) |Ps(Torr) {Wv(lbv/hr) Qu{gpm) | X=(Ws/Ps)
Carriente 1
] 1 1 11 14
(1%. Etapa) 13500 24 13425 1916 562
Corriente 3
oo’ 3 3 12 16
(2°. Etapa) 7736 78 8699 768 99
g‘:”;’;‘:a) 5 5 13 18 212
: 5317 242 8738 674
Total 30862(250%)
35678(100#) | 2°08
7.05.1 ALTERNATIVA AL SISTEMA DE VACIO ANTERIOR.

Esta aiternativa consiste en substituir la tercera etapa condensante del sistema de vacio
anterior por una bomba de vacio de anillo liquido succionande 5317 Ibaesthr @ 70°F, a
una presion de succién de 242 torr, lo cual se muestra en el esquema de 1a figura 7.02.La
corriente 5 contiene 5514 Ib/hr de mezcla que equivalen a un volumen real en condiciones

de succién de:

Vi =355141b/ hr[-l—) 10.72x(95 + 460) = 3632 pie’ reales/min (pcrm)
60 32.17x4.68

Sin embargo, con el objeto de utilizar la figura 7.03, la capacidad anterior debe corregirse
por efecto de la temperatura real del agua de sello (T = 85°F # 60°F), por el incremento de
esta temperatura del agua de sello durante la compresion en el interfior de la bomba, ATs,
por efecto de la condensacion del vapor de agua y por la presion de descarga ( P = 825 #

760 Torr), a fin de obtener una capacidad equivalente (Vso)e que refleje los datos de la
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curva del proveedor.

Primero que nada debe considerarse un ajuste en la temperatura de salida de los gases y
vapores del condensador C-YZ, corriente 5, 1a cual se considerara de 100°F en lugar de
95°F. Esto se debe a que el agua de enfriamiento disponible es de 85°F, la cual enfriara al
agua de sello de recirculacién (en un sistema con recuperacion de agua de sello), que se
estima saiga del enfriador correspondiente a 90°F, cuya temperatura sera incrementada

en la bomba de anillo liquido hasta 98°F (es decir, una ATs = 8°F, que es un valor tipica).

Vapor de agua en !a corriente 5 de entrada a la bomba de vacio:

_ 5000x18x1.0x49.1

P = 49.1 Torr, Wy = =622 Ibthr
(Pe oo "= T35252-49.0)
Componente | W(lb/hr) M N Vi Cp T P
Incondensable| 5000 35 142.86 | 0.8052 0.46
Condensable 622 18 3456 [ 0.1948 0.45
Total 5622 31.69 177.42 | 1.0000 0.454 100 242

Potencia requerida; usando las ecuaciones (6.15), (6.16) y la figura 6.4

k-1
por=[ - ]—W’RT’ [EJ* S el
k1) 4550(3600) | 7s 7

1.04-1

s 1
] —t|—— =223 bhp
046 -

14 825
POT=( 1.1 J 5622x1545x560 [_

1.14—1/31.69x550x3600|\ 242
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L @’ RS-Z @

GASOLEO LIGERO
DE VACIO

FIG. 7.02 ALTERNATIVA DE UN SISTEMA DE VACIO COMBINADO A BASE DE EYECTORES CONDENSANTES Y DE

UNA BCMBA DE VACIO DE ANILLO LIQUIDO EN LA TERCERA ETAPA

La seleccion de una bomba de vacio para satisfacer este servicio requiere considerar informacion de proveedor tal como la

mosirada en las curvas de operacion y de demanda de potencia de !a figura 7.03. Estos datos corresponden a informacion real

del fabricante para una

bomba de vaclo de anillo liquido, de un modelo en particular XXX, operando a 400 RPM.

051
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Capacidad Bomba Vacio

4250

4000 f—— —
3750 -
3500 _

3250 fo— - o — e
3000

Pie*/min {en vacio)

8 10 12 14 16 18 20 22 24 26 28
Pulg. Hg (vacio)

—_————— —— e ——— e —

Potencia (BHP)

240 I
220 !
200 - :
180 p——
160 :
140 '

120 . . f
! 8 10 12 14 16 18 20 22 24 26 28
‘ Pulg. Hg (vacio) '

Potencia (BHP)

FIG. 7.03 CURVA DE OPERACION DE UNA BOMBA DE VACIO DE ANILLO LIQUIDO, MODELO
XXX

Cantidad de vapor de agua de saturacién que sale de la bomba de vacio en ia corriente 6,
a una temperatura de 98°F:

- 3000x18x1.0x46.23

%o = 4623 Torr, (W
(Feksom T WO S esTae )

=153 Ib/hr

Vapor de agua que se condensa: Wc = 622-153 = 469 Ib/hr
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Capacidad real de succion:

Vr=56221b/hr[l) 10.72x(100+360) | _ 3793 herm @ 100°F . 242 Torr
60 31.69x4.68

Agua de sello requerida (Ec. 6.1):
as = 0.0 10 Vr = 37.93 (pie*min) x 7.48 = 284 gpm

Verificacion del incremento de temperatura del agua de sello supuesto de 8°F, utilizando la
ecuacion (6.9} y Agger =1038 Biu/lb.

2545x(223) +469x1038
8.02x284x62.3x1.0

ATs =

=7.43°F, to cual confirma la temperatura supuesta.

Capacidad corregida por Temperatura de!l agua de sello (85°F # 60Q°F) y por presidn de

descarga (825 # 760 Torr);
Presién de succion equivalente (Ec. 6.21): Pe = 242(760/825) = 223 Torr,
Pc = 0.1948x223 =43.5 Tarr, (P )or.5F = 45.5 Torr

Utilizando la ecuacion (6.19):

V=7 Pe-Pc l8:|=379}[223-43.5][223—I8:|=3526 perm
Pe~- (P )Te Pe 223-455 223

Agua de enfriamiento requerida (85-95°F) para enfriar el agua de sello (98-90 °F) que se

recircula a la bomba de vacio (ecuacion 6.14):
AT: 15
= =284 — |=213 gpm
F e qr[ ATAEJ 4[ 10) ap

Agua de enfriamiento total requerida: Qr= 284 + 213 = 500 gpm
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Por todo lo anterior, la bomba de vacio se debe seileccionar en el catalogo del fabricante
para las siguientes condiciones;
Presién de succion: Pe =223 Torr = 21.14 pulg Hg {vacio)}

Capacidad de succion: (Veo)e = 3526 pcrm

En la figura 7.03 puede observarse que este modelo de bomba de vacio preporciona 3650
pcrm (3.5% arriba del requerido), a una presion de succion de 21 pulg de Hg de vacio
aproximadamente, También se observa que la demanda de potencia es de 200 bhp con
agua de sello a 60°F y a 400 RPM. Esta se considera una seleccidon adecuada para

substituir la tercera etapa de eyectores de la alternativa original.

Finalmente se dispone de toda la informacion requerida para realizar una evaluacion
econémica de las alternativas propuestas, [a cual se presenta a continuacién en la seccion

7.05.J
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EVALUACION ECONOMICA DE ALTERNATIVAS

SISTEMA DE EYECTORES
CONDENSANTE DE 3 ETAPAS

SISTEMA COMBINADO: EYECTORES
DE DOS ETAPAS CONDENSANTES Y
BOMBA DE VACIO

COSTO DEL EQUIPQ:

A. Sistema de vacio a base de eyecto-
res de 3 etapas con intercondensadores
y postcondensador, todos en material

de acero al carbon,

Usando la ecuacién 7.6:

Ce = 235[Ne + 2Ne]f 1 2(wv)" =

Ne =3, Nc=3, f; =1.0({Ac. al Carbon),
f2=1.2 (C. S.), Wv = 35678 Ib/hr (100#)
Ce = 235[3+2(3))x1.0x1.2(35678)*" =

Ce =89 502 USD (junio, 1981)

666) o
(668)cu o _ ¢ 140697 USD

Ce=99502
47 D, pmtont

Ce = $ 140 697 USD

COSTO DEL EQUIPC:

A. Sistema de vacio de 2 etapas (usan-
do la ecuacién 7.6).

Ce = 235[Ne + 2Ne|f1 £ 2(wv)** =

Ne =2, Nc=2, f; =1.0 (Ac. al Carbén),
f2=1.2 (C. 8.), Wv = 25576 Ib/hr (100#)
Ce = 235[2 +2(2)]¢1.0x1.2(25576)"¥ =

Ce =59 040 USD (junio, 1981)

(666)(1‘,_;:4”200
(47 l)(‘E,,umI%l

Ce = 39040 =$83484 USD

B. Bomba de vacio de anillo liquido (una

HP]O'S _
10

fby = 1.1 (recuperacién de! lig. de sello)
fbz = 1.0 {Acero al carbdn)

HP = 250 ( Bhp demandado es 223)
Ce = § 57 035 USD ({junio, 1981)

(666)cz, junz000
(47 I)CE.[llllg!I

etapa, Ec. 7.7a)

Ce =10370 b fb{

Ce = 57035 =3880650USD

Cr=$ 164 134 USD




SISTEMA DE EYECTORES
CONDENSANTE DE 3 ETAPAS

SISTEMA COMBINADO: EYECTORES
DE DOS ETAPAS CONDENSANTES Y
BOMBA DE VACIO

COSTO DE INSTALACION. Utilizando
como guia el procedimiento de Peters
{8], en este analisis se consideraran los
siguientes conceptos, como porcentaje

(%) del costo de! equipo.

COSTO DE INSTALACION. En
eyectores el factor es el mismo que el
de la alternativa base. En bombas de

vacio se considerardan los siguientes

Costo del Equipo 100%
C. Directo de Instalacién 55
C. Directo Instrumentacién 15

C. Directo Tuberia (instalado) 65

conceptos.

Costo del equipo 100%
C. Directo de Instalacién 40

C. Directo Instrumentacion 15

C. Directo Tuberia (instalado) 56

C. Directo Edificio (Estructura) 35 | C. Directo Inst, Eléctrica .12
Costo Directo 270 |Costo Directo 226
Ingenieria y Supervision 27 |Ingenieria y Supervision 22
Gastos de Construccién 33 | Gastos de construccién 28

Costos Directos + Indirectos 330

Costos Directos + Indirectos 276

Utilidad (5% de 330) 17

Contingencia 33

Utilidad (5% de 276) 14

Contingencia 28

Factor Total de Inversidn Fija 380

Factor de Costo Instalacién 280

(CinsT.)roTaL = 140697x2.80

{CisT.)roTAl = $ 393 952 USD

Factor Total de Inversién Fija 318
Factor de Costo Instalacién 218
(CinstJoyectores=83484x2.80 = § 233755
=80650x2.18 = § 175817

(Cinst.}oomba

{Cinst)roTAL = $409 572 USD
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COSTOS DE OPERACION.

A. Costo de vapor de agua de 100 psig:

Cve (ss.so](438)m,_m _$9.20 _$4.18
(405)yp 1005 Ton  10°0D

Ton
Consumo vapor agua de 100#
W, =35 678 Ib/hr
Costo anual de consumo de vapor agua:
( 356781bJ(8400hr)( $4.18 ]
Cav = =
hr afo 1000/b

Cav=%$1252726 USD

B. Costo de agua de Enfriamiento:

(30.023}(438),%?.2000 $0.031
Cae = 7 = .
m (405) yr- 190 m

_ 3012

" 10°gal

Consumo de agua de enfriamiento:
Q, = 3358 gpm

Costo anual de agua de enfriamiento:

min r ano
$0.12 }
10° gal

Caa=$ 203 092 USD

Caa=33585% (60 %}3400 B

COSTOS DE OPERACION

A. Costo vapor de agua de 100 psig:

($8.50) (438)ur 0 _ $9.20 _$4.18

Ton ) (405) e\ Ton 1000

Consumo vapor agua de 100#:

W, =25 576 Ib/hr

Costo anual de consumo de vapor agua:

2557616 Y 8400Ar Y $4.18
Cav = =
hr afio 1000ib

Cav =$ 898 025 USD

B. Costo de agua de Enfriamiento:

Cae = (SO‘ORJ (438) e 2000 - $0.031

m (405)~f-‘.|ws m

_ %042
10’ gal

Consumo de agua de enfriamiento:
Q. = 2684 + 500 = 3184 gpm

Costo anual de agua de enfriamiento:

Caa=3184 5% [60 E'-’1]3400 o
min hr aig

$0.12 -
10° gal

Caa=$ 192 568 USD
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COSTO DE OPERACION { Cont'n) |COSTO DE OPERACION { Cont'n)

C. Costo de Energia Eléctrica:

C. Costo de Energia Eléctrica:

NO SE REQUIERE Cee =(5°-°57J(“38)~F-m 30082 )60

Kwh J(405) r 005

eléctrica;
Caee = 223bhp

Kwh

Costo anual del consumo de energia

hp
Caee = § 87 104/aito USD

akio

0.75Kw(8400h1$0.062]

Kwh

RESUMEN DE COSTOS

CONCEPTO SIST. EYECTORES Y| SISTEMA
CONDENSADORES | COMBINADO
EYECTORES Y CONDENSADORES 140 697 83 484
BOMBA DE VACIO 80 650
INSTALACION EYECTORES Y 393 952 233 755
CONDENSADORES
INSTALACION BOMBA VACIO 175 817
COSTO CAPITAL FlUO 534 649 573 706
COSTO VAPOR AGUA: $/afio 1252726 898 025
COSTO AGUA ENFRIAMIENTO: $/afio 203 092 192 568
COSTO ENERGIA ELECTRICA: $/afio 87 104
COSTO DE OPERACION $/afo 1 455 818 1177 697
DIFERENCIA COSTO CAPITAL BASE + 39 057
DIF. COSTO OPERACION ($/afio) -278 121
TIEMPO RECUPERACION DE LA W07 e
DIFERENCIA DE CAPITAL (MESES) 278121
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7.06 ANALISIS DE RESULTADOS.

Los resultados obtenidos anteriormente indican que debe seleccicnarse el sistema
combinado de vacio en lugar del sistema de. eyectores condensantes. Lo anterior
representa un ahorro de aproximadamente $ 278 000 USD anuales, si se decide por la
alternativa de un sistema combinado de 2 etapas de eyectores condensantes y una bomba
de vacio de anillo liquido en la tercera etapa. El tiempo de recuperacion de la inversion

adicional al decidir por este sistema es realmente muy corto (menos de 2 meses) .

También se han obtenido datos estimados muy importantes relacionados con [a inversion

de capital, los costos de operacion, de instalacion y costos de equipo.

En el aspecto da procuracion de equipos, se han obtenido especificaciones detalladas para

obtener cotizaciones formales de proveedores.

Asi mismo, se ha generado una importante fuente de datos de Ingenieria para evaluar
técnicamente las cotizaciones que los proveedores proporcionen, y se han estimado ilos
consumos de los servicios requeridos para la implementacion de los sistemas de vaclo

propuestos en este caso de aplicacion.
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8.0 CONCLUSIONES.

Se espera que este trabajo haya sido desarrollado con el suficiente detalle, tal que pueda
cumplir el proposito de servir de una primera guia a las personas interesadas en este
tema, ya sea para abordar casos especificos de disefio de equipo de proceso; para
realizar actividades de adquisicion de equipos; o bien para la estimacidén de costos y
evaluacién econémica de proyectos de inversion de plantas industriales, en las que se

requieran de los sistemas de vacio considerados en este trabajo.

Se ha dado mesurada importancia al aspecto teérico con el objeto de presentar las bases
en las que descansa el disefo de estos sistemas. Se considera que los textos
relacionados con el tema y fa informacién piblica de fabricantes no contiene ni da la

importancia requerida a este aspecto.

El aspecto practico, hasta el detalle comercialmente ofrecido por proveedores y
fabricantes, ha sido presentado con amplitud con el propdsito de realizar una seleccion
adecuada del sistemna de vacio mas apropiado a un procesa en particular, y de preparar
especificaciones para la compra técnica y posterior evaluacion de las propuestas técnicas

y comerciales que de estos sistemas ofrezcan los proveedores.

El aspecto de evaluacién econémica también ha sido considerado con el objeto de llevar al

cabo toma de decisiones acerca del sistema de vacio més conveniente para un proceso
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de una planta en particular, ya sea que se encuentre en su fase de Planeacion , de

Ingenieria de Detalle o de Produccion.

El aspecto bibliografico ha sido desarrollade con amplitud a fin de que los interesados en

el tema puedan recurrir a las fuentes originales para ampliar detalles particulares.

Los aspectos anteriores han sido combinados para ofrecer una propuesta de un caso de
aplicacién, el cual ha sido desarroliado con amplitud de detalles a fin de mostrar la
aplicacién de los conceptos de capitulos previos, cuyas conclusiones particulares han sido

reflejadas en la seccion 7.06 de andlisis de resultados.

Finalmente, debe notarse que la informacién y los criterios incluidos no se restringen a un
sistema de vacio especifico, por [0 que son de aplicacion general a todo sistema. operando

en las regiones de vacio bajo {760 — 1.0 Torr).
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ESPECIFICACION, SELECCION Y EVALUACION TECNICA DE EQUIPOS
PARA LA PRODUCCION DE VACIO
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